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RESUMO

No Acordo de Paris de 2015 o Brasil se comprometeu a reduzir suas emisses de GEE
(gases de efeito estufa) em 37% até 2030 e de 43% até 2050 em relacdo a 2005, reforcando no
evento da Cupula do Clima de 2021 suas metas de reducéo a emissdes zero até 2050. Sistemas
de bioenergia com captura de carbono e armazenagem (BECCS) serdo fundamentais para que
0s paises consigam cumprir com as metas de reducdo de emissdes de gases estabelecidas no
Acordo de Paris. O Brasil é considerado o maior produtor mundial de cana-de-agtcar com 39%
de participacdo. Para sistemas BECCS, o método de captura de didxido de carbono (CO2) por
absorcdo quimica é a abordagem mais promissora entre as tecnologias disponiveis
comercialmente no curto e médio prazo. Este trabalho tem como objetivo realizar uma anéalise
termodindmica de diferentes configuraces de um sistema BECCS com método de captura pos-
combustdo por absor¢do quimica (Monoetanolamina-MEA) a partir da queima do bagaco e
palha de cana-de-agucar. Softwares comerciais Aspen Plus®, Aspen Hysys® e Matlab foram
utilizados para a simulacdo de diferentes configuraces do sistema BECCS, abrangendo a
combustdo da biomassa, CCS (Sistema de Captura de Carbono) e sete diferentes configuracoes
do ciclo Rankine com cogeracdo. Trés cenarios de maturidade tecnoldgica do processo de
producdo de alcool e aclUcar foram considerados na analise. Método estocastico e analise
paramétrica foram aplicados tendo como principais indicadores de desempenho avaliados a
geracdo de poténcia elétrica liquida, captura de CO2 e emissédo especifica por unidade de energia
gerada. As analises evidenciaram um conflito entre geracdo de poténcia elétrica liquida e
captura de carbono para todos os cenarios e configuracdes avaliadas. Cenarios onde ha maior
disponibilidade de calor em decorréncia do processo de producéo de alcool e agucar serem mais
eficientes permitiram favorecer a captura de carbono. Extrair vapor das turbinas para suprir a
demanda térmica e elétrica do CCS juntamente com o processo implicaram em alta penalidade

de poténcia elétrica liquida gerada pela planta.
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Abstract

In the 2015 Paris Agreement, Brazil pledged to reduce its GHG (greenhouse gas)
emissions by 37% by 2050 and by 43% by 2030 compared to 2005, reinforcing its targets for
reduction to zero emissions by 2050. Bioenergy systems with carbon capture and storage
(BECCS) will be essential for countries to be able to meet the gas emission reduction targets
established in the Paris Agreement. Brazil is considered the world's largest sugarcane producer
with a 39% share. For BECCS systems, the carbon dioxide (COz) capture method by chemical
absorption is the most promising approach among the commercially available technologies in
the short and medium term. This work aims to carry out a thermodynamic analysis of different
configurations of a BECCS system with a chemical absorption post-combustion capture method
(Monoethanolamine-MEA) from the burning of sugarcane bagasse and straw. Commercial
software Aspen Plus®, Aspen Hysys® and Matlab were used to simulate different
configurations of the BECCS system, covering biomass combustion, CCS (Carbon Capture
System) and seven different configurations of the Rankine cycle with cogeneration. Three
scenarios of technological maturity of the alcohol and sugar production process were considered
in the analysis. Stochastic method and parametric analysis were applied having as main
performance indicators evaluated the generation of net electric power, CO> capture and specific
emission per unit of energy generated annually. The analyzes evidenced a tradeoff between net
electric power generation and carbon capture for all evaluated scenarios and configurations.
Scenarios where there is greater availability of heat as a result of the alcohol and sugar
production process being more efficient have been shown to favor carbon capture. Extracting
steam from the turbines to supply the thermal and electrical demand of the CCS together with

the process implied a high net electrical power penalty generated by the plant.

Key-words: BECCS, sugarcane sector, cogeneration, CO>, thermodynamics
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1. INTRODUCAO

1.1 Considerac0es Iniciais

Segundo o dltimo relatério especial publicado pelo Painel Intergovernamental das
Nagdes Unidas sobre Mudangas Climaticas (IPCC - Intergovernmental Panel on Climate
Change) (2018), a humanidade precisa reduzir as emissdes antropogénicas de CO2 em 45% em
relacdo aos niveis de 2010 até 2030 e atingir emissdes zero por volta de 2050 para manter o
aquecimento abaixo de 1,5°C. O Acordo de Paris de 2015 estabeleceu uma meta de restringir o
aumento da temperatura global bem abaixo de 2°C acima dos niveis pré-industriais, e busca
esforcos para limitar o aumento da temperatura a 1,5°C. No acordo, o Brasil se comprometeu a
reduzir suas emissdes de GEE (gases de efeito estufa) em 37% até 2030 e de 43% ate 2050 em
relacdo a 2005, sendo ratificada em 2016 afirmando compromisso junto das nacgdes de maior
relevancia global na causa. Recentemente o Brasil reforgou sua participacdo na meta em reduzir
as emissdes a zero até 2050 no evento Cupula do Clima de 2021 promovida pelos Estados
Unidos.

Sistemas de Captura e Armazenamento de Carbono (CCS - Carbon Capture Storage) e
tecnologias de emissdes negativas (NET — Negative Emissions Technologies) serdo essenciais
para cumprir esta meta (IPCC, 2014). Um relatério divulgado pelo Global CCS Institute (2019)
apresenta 4 modelos ilustrativos de rotas (Figura 1) a serem seguidas para diferentes cenarios,
baseando-se em estratégias de mitigacao necessarias para se manter os limites de temperatura
global inferiores a 1,5°C e atingir emissdes negativas de GEE até 2050. Na rota “P1” € assumido
hipGteses nas quais as inovagdes econdmicas e tecnoldgicas e estilo de vida resultem em menor
demanda energética global, especialmente se referindo aos paises do hemisfério sul. Ao
extremo “P4” ¢ levantado um cenario intensamente associado ao uso dos recursos energéticos
para a manutencdo e evolucgédo da sociedade, sendo adotado um estilo de vida com altas emissoes
de GEE a partir de combustiveis fosseis e uso intensivo da terra. Todas as rotas investigadas
necessitaram de algum meio de mitigagdo por remocao de carbono, seja por uso de tecnologias
de Bioenergia com Captura e Armazenamento de Carbono (BECCS — Bioenergy with Carbon
Capture Storage) ou por meio da agricultura, silvicultura e outros usos da terra (AFOLU —
agriculture, forestry and other land use). Trés destes cenarios apontam ser cruciais a
contribuigéo de sistemas BECCS para se assegurar que a temperatura global ndo ultrapasse os
limites de 1,5°C até 2050.
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Figura 1 — Rotas modeladas para limitar em até 1,5°C o aquecimento global com emissdes
zero até 2050 sob diferentes cenérios de desenvolvimento humano e tecnolégico. Fonte:
Adaptado de (IPCC, 2018).

Uma das desvantagens dos sistemas BECCS esta na penalidade energética associada as
tecnologias de captura de carbono. Tecnologias mais difundidas como a absor¢do quimica de
CO2 na pos-combustdo, necessitam de grandes quantidades de vapor para suprir a demanda
térmica e eletricidade para compressao e transporte de CO2. Recuperar parte da energia utilizada
e aprimorar as tecnologias de captura fazem parte de um dos desafios em tornar viavel
comercialmente a implementagdo de sistemas BECCS no mundo (BUI; FAJARDY; MAC
DOWELL, 2017).

Segundo o estudo levantado por Fajardy et al. (2018), medidas como aumento da
eficiéncia energética de conversdo da biomassa, geracdo de poténcia e captura de carbono,
juntamente com a selecdo de biomassa com baixo teor de umidade, s&o itens fundamentais para
melhorar o Retorno de Energia sobre Investimento (EROI — Energy Returno of Investment) de
sistemas BECCS. Em seu trabalho enfatiza o uso de residuos de biomassa como opc¢ao atrativa
sob anélise de incremento do EROI, pois a energia alocada ao plantio é utilizada também para

outro proposito, como exemplo a producédo de etanol a partir da cana-de-agucar.
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Em seu trabalho, Li, Lu e Huang (2021) levantaram um estudo quantitativo utilizando a
ferramenta SCIMAT (Science Mapping Analysis Tool) acerca do histdrico de publicacdes de
trabalhos sobre BECCS pelo mundo. Foram identificados 823 artigos no periodo de 1996 até
2020, sendo 776 até 2019 conforme Figura 2. Seu estudo mostrou que embora tenha aumentado
consideravelmente nos ultimos anos, os estudos se restringiram em 5 temas principais: 1)
problemas tecnoldgicos e impactos ambientais, 2) design de sistemas e processos, 3) avaliacao
de modelos de mudanca climatica e emissdes, 4) oxicombustiveis e combustao, e 5) capacidade
bioenergética. No mesmo estudo de Li, Lu e Huang (2021) é possivel constatar que as palavras
chaves CO,-Capture, Design e Tecno-Economic-Analysis apareceram em maior volume nos
ultimos anos ( Figura 3) de acordo com a andlise dos quatro quadrantes: a) Temas motores, bem
desenvolvidos e importantes para a estrutura do campo de pesquisa, b) Temas periféricos

especializados, ¢) Temas emergentes e d) Temas gerais ou basicos, importantes, mas ainda
pouco desenvolvidos.
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Figura 2 — Documentagdes publicadas no campo de pesquisa sobre BECCS entre 1996 e
2019. Fonte: Adaptado de (LI; LU; HUANG, 2021).

11



1996-2007 2008-2014 2015-2020

density ~ CO2-CAPTURE density B Y density i) LA
o nxwuu

OK‘I'FIJEL-vMBU TION
1
DEF" D’N
b a 'rr‘.('u.l{;u‘.s
CO2EMISSIONS Y D TECHNO-E CO'!I(‘-AN ALYSIS
ECOS ;""T EM centrality centrality I A'SE centrality
GREENHBUSE-GAS
" ’ BIOGBAR con
PATHAVAYS 9 6
L d " INTEGRATED-AS§ESSMENT-MODEL
CARBONSEQUESTRATION
* HYDROG EN«?RODU(‘T[

Figura 3 — Diagrama estratégico quantitativo de publicacdes no campo de pesquisa sobre
BECCS para os periodos 1996-2007, 2008-2014 e 2015-2020. Fonte: Adaptado de (LI; LU;
HUANG, 2021).

1.3 Objetivos

Objetivo geral
Investigar a viabilidade técnica de sistema BECCS no setor sucroenergético a partir de
tecnologias de captura de carbono pos-combustdo por absorcdo quimica para diferentes

configurac@es do ciclo Rankine.

Obijetivos especificos

e Elaborar revisdo bibliografica acerca das principais tecnologias de captura de carbono
para sistemas BECCS, enfatizando a captura por absor¢do quimica pos-combustdo
dentro do contexto de aplicacdo para o setor sucroenergético brasileiro;

e Realizar simulacdo da combustdo de residuos de bagago-de-cana e captura de carbono
por absorcdo quimica para diferentes configuracdes do ciclo Rankine utilizando os
softwares de simulacdo Aspen Plus ® e Aspen HYSYS ®;

o Realizar analise paramétrica para diferentes configuragdes do ciclo Rankine utilizando
o software MATLAB;

1.4 Estrutura do trabalho
No Capitulo 2 é apresentado a revisdo bibliografica acerca do setor sucroenergético
brasileiro (residuo da cana-de-agucar, usinas cogeradoras entre outros aspectos gerais) e das

principais tecnologias de captura de carbono estudadas e praticadas no mercado, sendo

aprofundado as caracteristicas da tecnologia de pds-combustdo por absor¢do quimica.
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No Capitulo 3 é mostrado todo o escopo dos métodos, ferramentas e consideracdes
fundamentadas para o desenvolvimento deste trabalho. Subdivide-se em etapa de combustdo da
biomassa, ciclo a vapor com cogeracéo e sistema de captura de carbono e compressao.

Analises e discussdes acerca dos resultados obtidos através das simulacdes do sistema
BECCS séo apresentados no Capitulo 4.

A apresentacao deste estudo é encerrada com as conclusdes finais no Capitulo 5.

13



2. FUNDAMENTAGCAO TEORICA

Este capitulo apresenta uma revisao da literatura, sobretudo trabalhos de relevancia para
0 ambito do estudo acerca das principais tecnologias presentes em sistemas BECCS com
aprofundamento em tecnologia de absorcdo quimica pds-combustdo. E apresentado também
um panorama geral sobre setor sucroalcooleiro e potencial de emissfes negativas a partir das

plantas ja existentes no Brasil.

2.1 BECCS: Bioenergia com captura e armazenamento de carbono

O termo Captura e Armazenamento de Carbono (Carbon Capture Storage — CCS) refere-
se as tecnologias capazes de reter/capturar o CO2 emitido por combustdo ou processos
industriais e posteriormente armazena-la em formacbes geoldgicas (IPCC, 2014) ou
aproveitado industrialmente (WILBERFORCE et al., 2021). Tecnologias de captura de CO; se
encontram ja disponiveis no mercado, no entanto ainda sdo altamente custosas. Um sistema
CCS completo pode representar até 80% do custo total da planta, incluindo captura, transporte
e armazenamento (BLOMEN; HENDRIKS; NEELE, 2009).

O sistema CCS pode ser compreendido por trés etapas principais. Primeiro é feito a
captura do carbono, posteriormente seu transporte, e por fim, o sequestro efetivo do CO:
(WILBERFORCE et al., 2021). Na Figura 4 é possivel visualizar uma cadeia tipica de um
sistema CCS em rota offshore, onde o CO> capturado onshore € comprimido e transportado via
dutos submersos até os campos de perfuracdo para ser utilizado nas plataformas offshore. Nas
plataformas, o CO2 pode ser armazenado nos profundos aquiferos salinos ou ser aplicado na
recuperacdo avancada de petréleo (Enhanced Oil Recovery — EOR), ao qual o CO; é injetado
no reservatorio para elevar sua pressao e facilitar a extragcdo do gés e do petroleo.

A selecdo da tecnologia de captura de CO: esta diretamente ligada ao processo de
combustdo ou formacgdo do gas. Apos separado, o CO2 deve ser transportado ao seu local de

destino.
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Figura 4 — Infraestrutura de um sistema de captura de carbono e armazenamento utilizando
formac0es geoldgicas. Fonte: Adaptado de (WILBERFORCE et al., 2021).

O transporte é comumente adotado via dutos, sendo uma abordagem ja bem conhecida
para se transportar CO2 (HETLAND et al., 2014) como método de maior viabilidade técnico
econdémica (SVENSSON et al., 2004; WANG et al., 2017), principalmente a longa distancia e
para grandes volumes de CO2 (BABIN; ILIUTA, 2021). O CO2 capturado pode ser transportado
como gas, liquido ou em estado supercritico, sendo este ultimo o método mais empregado por
oferecer menores temperaturas de operacdo, menor compressibilidade e maior densidade,
permitindo o uso de dutos com menores didmetros e menor perda de carga no transporte
(BABIN; ILIUTA, 2021). O CO2 comprimido até o estado supercritico, tem como propriedades
no ponto critico 31°C e 73,77 bar, onde sua densidade chega a ser 500 vezes ao equivalente a
sua forma gasosa segundo (WHITE et al., 2005) apud (WILBERFORCE et al., 2021).

Com os avancos tecnoldgicos atuais, uma alternativa que ven sendo abordada é o
transporte via navios. O CO2 é comprimido e resfriado a altas pressdes (+20 bar) e a baixas
temperaturas (-2°C), onde é transportado liquefeito em tanques isolados similar ao Gas Natural
Liquefeito (GNL) (WILBERFORCE et al., 2021). O CO> é posteriormente descarregado ao seu
local destino em plataformas offshore. Além de maior complexidade logistica e ndo ter fluxo
continuo como oleoduto, este método ainda é altamente custoso comparado ao transporte via
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oleoduto (FAN et al., 2020; PAN et al., 2018), embora a curto prazo possa ser utilizado na falta
de infraestrutura e capital de investimento para construgdo de 6leo dutos.

Enquanto sistemas CCS apresentam potencial de reducdo das emissées de gases de efeito
estufa, é também investigado o uso de tecnologias de captura de carbono direcionadas a captura
direta do CO> presente no ar, também conhecido como (DAC — Direct Air Capture). Este
sistema consiste em captar ar ambiente utilizando um maédulo com solvente para separa¢édo do
CO, resultando em ar puro como produto (BABIN; ILIUTA, 2021). No entanto, o método
ainda é altamente custoso e requer alta demanda térmica para recuperacédo do solvente conforme
estudo levantado (HOUSE et al., 2011) acerca do custo por toneladas de CO» capturado. As
baixas concentracbes do CO> presente no ar ambiente implicam em alto volume de ar para
eficiente captura, que por consequéncia exige equipamentos maiores e maior energia térmica
para recuperacdo do solvente (LACKNER et al., 2012).

O termo BECCS por sua vez possui ampla definicéo, refere-se a sistemas CCS a partir do
combustivel ndo-fossil ou “CCS alimentado por biomassa” (IPCC, 2005), comumente se
referindo a biomassa e residuos organicos como fonte de energia primaria, sendo vista como a
abordagem de maior viabilidade para se atingir emissdes negativas, pois diferente do DAC que
se restringe a captura do CO3, é também capaz de gerar energia de forma simultanea (BABIN;
ILIUTA, 2021). A biomassa como fonte de energia renovavel, é considerada neutra em relacédo
ao CO. com base no seu ciclo de vida (CO2 emitido = CO; absorvido), embora a curto prazo é
de conhecimento que na combustdo de qualquer biomassa o CO2 é emitido mais rapidamente
do que é absorvido pelo processo de regeneracdo da biomassa (EMENIKE et al., 2020a). A
longo prazo no entanto, com a implementacgéo de sistemas BECCS as emissdes negativas séo
alcancadas (ZANCHI; PENA; BIRD, 2012).

Sistemas BECCS possuem muitas variantes quanto ao método aplicado e biomassa
empregada, mas tipicamente constituem das seguintes etapas/estagios conforme descrito pela
GLOBAL CCS INSTITUTE (2019) e ilustrado na Figura 5:

1. A biomassa como matéria-prima, captura 0 CO; da atmosfera através do processo de
fotossintese das plantas, sendo usualmente residuos de colheita (bagaco da cana-de-
acucar por exemplo), plantacdes de uso dedicado (florestas energéticas), algas ou ainda
residuos solidos organicos;

2. Transporte da biomassa até a planta/estacdo de conversdo da matéria-prima;
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3. Conversdo da biomassa por processo de fermentacdo/digestdo para geragdo de
biocombustiveis ou combustdo direta, gerando o CO2 como subproduto;

4. COgze capturado a partir da tecnologia selecionada;

5. As emissOes negativas de CO- séo confirmadas ou ndo de acordo com o saldo final no

balanco de CO> de todo o processo, desde o transporte até armazenamento final.

CO2
., "
vl »
Biomassa: Energia de
Captura do CO: ~Florestas energéticas combustdo ou = =
d £ -Residuos de biomassa biocombustivel 2 o 5
a atmostera -Lixo organico \
/ Aquecimento \
I
” — B >‘ m = |
WA\ AANAANAANA Transporte,
CcO: " Industria :
Armazenamento: \ %
-Formagoes geologicas i’ ¥ Eletricidade ~
-Recuperagdo Avangada Captura O e ™

de Petréleo

Transporte T

Figura 5 — Esquema visual de um sistema BECCS. Fonte: Adaptado de (GLOBAL CCS
INSTITUTE, 2019)
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Figura 6 — Balango de carbono para diferentes sistemas energéticos. Fonte: Adaptado de

www.ecofriendlymag.com
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Em seu estudo, Fajardy et al. (2018) levantou uma analise de Retorno de Energia sobre o
Investimento (EROI) para sistemas BECCS. O indicador EROI pode ser compreendido como
a relacdo entre energia obtida sobre energia adicionada no sistema (Figura 7) ao explorar uma

fonte energética:

Energia obtida no sistema
EROI = ——— . 1)
Energia adicionada ao sistema

Sendo:

Fonte energética —>» — Energia obtida
sistema
Energia adicionada —» ——» Perdas

Figura 7 — Balango de energia para um sistema.

Fajardy et al. (2018) mostrou que € possivel alcancar valores entre “0,5” e “5,7” para os
sistemas BECCS analisados. Valores inferiores a “1,0” implicam em cenarios onde ha valores
negativos de poténcia elétrica gerada, sendo portando, um risco para um cenario energético de
grande escala, havendo a necessidade de suportar energia a partir de combustiveis fosseis e
sistemas CCS adicionais. Por outro lado, sistemas BECCS podem ser altamente competitivos
frente a sistemas fotovoltaicos e plantas CCS a partir de combustiveis fosseis, implicando, no
entanto, na reducdo de captura de COx. Este conflito (trade-off) € uma quest&o clara nos estudos
de viabilidade de sistemas BECCS, mas que pode haver altas remoc¢des anuais de COz e um
EROI proximo de “1,0”, ou alta relagdo de EROI mas ainda com remogdes satisfatdrias de CO>
(FAJARDY et al., 2018).

2.2 Uso de residuo de biomassa

No inicio do primeiro semestre de 2021, a ANEEL (2021) reportou 174.833 MW de
capacidade de poténcia instalada outorgada incluindo toda a matriz energética brasileira, sendo
15.404 MW (574 usinas termelétricas) referentes unicamente da biomassa (todas as biomassas
sdo incluidas), representando 9% de participacdo na matriz conforme pode ser visto na Figura
8 elaborada pela Unido da Industria de Cana-de-Agucar (Unica). Quanto a representativa entre
as biomassas na matriz energética, 11.746 MW (406 unidades) sdo usinas termelétricas (UTES)
pertencentes ao setor sucroenergético. Com uma participacdo de 76% predominante para a
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geragdo a partir do bagaco de cana-de-agUcar (Figura 9), € notavel o destaque que o residuo da
cana-de-agucar possui entre as biomassas praticadas comercialmente no Brasil atualmente para

a geracdo de energia.

Carvdo mineral Solar  Urdnio
Derivados 3.583 N 3-;::6 1::0
de petroleo 2% ~

0073~ = &

6%

Figura 8 — Capacidade instalada de geracédo, por combustivel, Brasil, setembro de 2020 (MW
e %). Fonte: unicaUNICA (2020).

Demais biomassas = 97
Cascadearroz = 53
Lenha 105
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Biogas | 216
Residuos florestais 520

Licor negro 2.539

Bagaco de cana 11.747
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Figura 9 — Poténcia outorgada (MW) a partir das biomassas dentro do setor energético
brasileiro. Fonte: Fonte: UNICA (2020).
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Em mil |oneladas

Foi registrado em 2015 uma producdo de 665,6 milhGes de toneladas de cana-de-agucar,
representando uma producgdo de 33,5 milhGes em agucar, 11,2 milhGes em etanol anidro e 19,3
milhdes em etanol hidratado (CONAB, 2019). Segundo o relatério da UNICA (2016), o Brasil
é considerado o maior produtor mundial de cana-de-aclcar com 39% de participacdo. Em
2020/21 no ultimo relatério de acompanhamento de safra brasileira publicado pela CONAB
(2020) foi previsto uma producéo ao final de dezembro/2020 de 665,1 milhGes de toneladas de
cana-de-agucar com uso da terra aproximado de 8.605 mil hectares, representando um aumento
de 3,5% ao total produzido e 1,9% de area de plantio comparado a safra anterior de 2019. Na
Figura 10 é possivel visualizar a evolucdo da produtividade absoluta anual desde 2005, onde o
ultimo registro acima de 665 milhdes de tonelada de cana-de-agUcar ocorreu em 2015,

mostrando que o setor vem crescendo desde 2018.
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Figura 10 — Evolucéo de produtividade média de cana-de-agucar no Brasil entre as
temporadas desde 2005 até 2020 (estimativa para dezembro). Fonte: CONAB (2020).

Até o final de 2019, o Brasil vinha em uma crescente participagdo do etanol no seu mix
de producéo, chegando a 65% de participacdo conforme pode ser visto na Figura 11, totalizando
36 bilhdes de litros produzidos neste ano (EPE, 2020). Hoje, de toda a cana produzida pelo
Brasil, 46% é destinado para produgéo de agucar, 36% para producdo de alcool hidratado e 18%
para o alcool anidro segundo o Ultimo boletim divulgado pela CONEB (2020) para safra
prevista de 2020/21. Este deslocamento do mix produtivo € uma consequéncia da queda de
demanda por etanol (anidro e hidratado) no ultimo periodo, diretamente correlacionado as
medidas de restricdo na mobilidade urbana provocadas pela pandemia da Covid-19, levando a

reducdo do consumo de biocombustiveis e derivados de petréleo em todo o mundo. Segundo a
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andlise de conjuntura para o ano de 2019 realizado pela (EPE, 2020), a receita obtida a partir
comercializacdo da bioeletricidade foram de suma importancia para assegurar a manutencao do

fluxo de caixa das unidades do setor até entdo.
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Figura 11 — Acompanhando do mix de producéo (%) “agucar vs etanol” entre 2009 e 2019.
Fonte: (EPE, 2020).

A cana-de-agUcar € uma das biomassas com maior eficiéncia conversao de energia solar
em bioguimica através da fotossintese (MTUNZI et al., 2012). Apds moagem da cana, 1/3 do
seu peso aproximadamente é constituido de bagaco (NEVES; KALAKI, 2020). O bagaco
(denominado residuo de biomassa a partir da cana-de-agucar) possui valor energético, podendo
ser queimado em uma caldeira para cogeracao de eletricidade, suprimindo a demanda térmica
dos processos da planta e eletricidade para acionamento de motores e periféricos da instalagéo,
podendo ainda vender excedentes de eletricidade gerado para a rede elétrica.

Até duas décadas passadas, no setor sucroalcooleiro era predominante a colheita manual
com auxilio de queimadas para facilitar e reduzir os custos da coleta. Todavia a pratica implica
em inimeras questdes ambientais (emisses de CO; a partir da queima), agrondmicas (danos
ao solo) e econémicas (colheita manual € menos eficiente que a mecanica). Do periodo entre
2007/08 e 2020/21 houve um aumento de 24,4% para 95% de predominancia da colheita
mecanica pelo pais, conforme Figura 12. A colheita mecanica substituiu a necessidade da
queima do residuo da cana, permitindo que a palha permaneca em campo para a prote¢do do
solo contra erosoes, reciclagem de nutrientes, carbonizacao e fertilizagdo do solo para colheitas
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futuras CONAB (2020). Segundo Mascarim Junior (2011), pode-se fazer uso de 10% da palha
para queima auxiliar nas caldeiras da usina sem que haja danos aos equipamentos, ao passo que
ndo interfere no ciclo de reciclagem dos nutrientes, desde que por recomendacéo, assegure que
33 a 50% da palha gerada permaneca campo, segundo orientacdo do CTC (2000). Mascarim
Junior (2011) também afirma que recolhimentos acima de 36% é economicamente inviavel
devido ao custo do transporte adicional da palha. Além do custo adicional, Alves et al. (2015)
sinaliza que percentuais acima de 10% de palha na caldeira pode causar slagging e fouling
devido a alta presenca de minerais contido na palha. Todavia, Alves et al. (2015) estabelecem
um cenario futuro com 50% de aproveitamento da palha, onde caldeiras tecnologicamente
desenvolvidas ndo sofram mais deste problema. Em sua dissertagéo, Valencia (2018) levanta
um estudo de viabilidade técnica de sistemas BECCS na geracéo de eletricidade em usinas do
setor sucroenergeticos, tendo considerado também em sua simula¢do uma participacao de 50%

da palha para geracéo de vapor juntamente com o bagaco.
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Figura 12 — Evolucdo da colheita mecanizada no Brasil do periodo de 2007/08 até 2020/21.
Fonte: CONAB (2020).

Baseado no registro de producdo 36 bilhdes de litros de etanol para o ano 2019 (EPE,
2020), estima-se um potencial de captura de 44.77 toneladas de CO/ano somente a partir do
processo de fermentacdo do agUcar para a producdo de etanol. Este célculo parte da premissa
de que emite-se 0,76 kg de CO: por litro de etanol produzido (FERREIRA et al., 2012;
MATSUDO et al., 2011; MOREIRA et al., 2016). Para uma producdo anual de 665,1 Mt de
cana-de-acgucar, estima-se um potencial reducdo de 246,1 Mt de COz/ano somente na captura
de CO; a partir da combustdo via BECCS, onde ¢é assumido que 0,37 toneladas de CO; sdo
emitidos a partir da queima de 1 tonelada de cana (MOREIRA et al., 2016).
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2.2.1 Usinas cogeradoras

As usinas do setor sucroalcooleiro produzem acucar, alcool anidro e hidratado a partir da
cana-de-agucar. Atualmente a producdo de acucar e etanol séo integradas a mesma unidade,
sendo vantajoso a pratica por permitir melhor otimizagdo dos processos do ponto de visto
técnico e econébmico, como por exemplo, cogerar energia elétrica e calor a partir do residuo de
bagaco gerado para atender as demandas energéticas da planta. O mix de producdo de
acucar/etanol é definido de acordo com o cenario econémico dos precos comercializados, e
pode ser flexibilizado facilmente devido as caracteristicas semelhantes nas primeiras etapas de
processamento da cana na unidade (CGEE, 2017).

Em uma tipica usina brasileira o processo de producdo do etanol e aglUcar pode ser
compreendido conforme diagrama apresentado na Figura 13. Apds ser transportada do campo
para a usina, a primeira etapa se da pela moagem da cana para separacdo do caldo da fibra
(bagago). O caldo (suco) extraido é tratado quimicamente para eliminacdo de impurezas,
enguanto o bagaco é direcionado a queima nas caldeiras para cogeracdo de energia elétrica e
vapor. O caldo é entdo aquecido e as impurezas sdo eliminadas por decantacao, e posteriormente
pelos filtros rotativos a vacuo, restando como produto o caldo clarificado na recuperagdo do
acucar e a torta de filtro como subproduto que pode ser reutilizada na compostagem. O caldo
clarificado direcionado aos evaporadores de multiplos efeitos para posterior cozimento,
centrifugacdo e secagem final para ensacamento do acUcar. Para a rota de producédo do etanol,
0 melaco (subproduto da etapa de centrifugacdo da producdo de aclcar) é misturado ao caldo
clarificado, formando o mosto para as etapas de fermentacdo, destilacdo e retificacdo. Apos
retificado, chega-se no etanol hidratado como produto final, podendo ainda ser desidratado por
processos de adsorcdo ou destilacdo, obtendo-se o etanol anidro (CGEE, 2017; SEABRA,
2008)
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Figura 13 — Processamento da cana-de-acUcar para producdo de acUcar e etanol. Fonte:
Adaptado de (CGEE, 2017; SEABRA, 2008).

As caldeiras alimentadas pelo bagaco operam com pressdes que variam entre 22 e 85 bar
com vapor vivo de 320°C e superaquecido a 480-520°C respectivamente (CGEE, 2008;
CONAB, 2011). A grande maioria das usinas cogeradoras do setor operam hoje com 65 bar e
vapor superaquecido a 480°C, atingindo até 520°C para as plantas ja otimizadas (RAIZEN,
2017). Usinas com press@es superiores a 85 bar ja sdo realidade em alguns projetos segundo a
Nova Cana (2013). Pérez (2018) avalia incorporacdo de reaquecimento e regeneracdo em
sistemas de cogeracdo do setor sucroalcooleiro a partir de parametros de vapor de 85 bar e
520°C. Outros trabalhos como o de Alves (2011) e Maluf (2015), abordam parametros de vapor
de até 100 bar/520°C em seus estudos de caso.

O vapor produzido a alta pressdo pelas caldeiras é direcionado as turbinas para ser
expandido, convertendo a energia térmica em energia mecanica, sendo posteriormente
convertida em eletricidade pelos geradores. Parte da energia elétrica gerada é utilizada para
acionamento de maquinas, periféricos e utilidades da planta. O excedente elétrico gerado é
vendido a rede elétrica. Nas turbinas expande-se o vapor até 250 kPa, onde € dessuperaquecido
(se necessario) para atender as etapas de tratamento quimico, evaporagdo, cozimento e
destilaco dos processos de producéo do agtcar e alcool (PEREZ, 2016). O consumo de vapor
do processo tradicional é préximo de 450 kg de vapor tonelada de cana processada. Alguns
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trabalhos como de Alves (2011) e Seabra et al. (2010) abordam a reducdo do consumo para
340-350 kg/t de cana como sendo capaz de ser alcancado através das tecnologias atuais
disponiveis na industria. Alves (2011) e Valéncia (2018) também abordam em um dos cenarios
de seus estudos a reducdo do consumo para até 280 kg/t de cana, similar a niveis tecnoldgicos
do consumo a 350 kg/t de cana, mas associado a mais melhorias na eficiéncia do processo e
consequentemente maiores investimentos.

Na Tabela 1 € apresentado um compilado de trabalhos de relevancia de estudos de caso
de usinas cogeradoras no setor sucronergético brasileiro. Foi sumarizado o0s principais
parametros de operagdo das plantas: condi¢cdes de temperatura e pressdo fornecidas pela
caldeira, composicéo e disponibilidade de bagago/palha, tempo de operagdo anual e consumo

de vapor para o processo.
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Tabela 1 — Trabalhos na literatura acerca de plantas cogeradoras do setor sucroenergético brasileiro.

Trabalhos (ALVES, 2011; ALVES et (DOS SANTOS, 2012) (PEREZ, 2016; PEREZ etal., | (MALUF, 2015) (VALENCIA, 2018)
al., 2015) 2018)
Caldeira 22bar/300°C, 65bar/480°C, 65bar/510°C 85bar/520°C 67bar/490°C, -
100bar/530°C 100bar/520°C, 100
bar/530°C
Umidade bagaco | 50% (CAMARGO et al., - 50% 50% (LARSON; 50%
1990; HUGOT, 1986) WILLIAMS; LEAL, 2001)
Umidade palha 15% (CGEE, 2009; - 15% 15% (LARSON; 13%
HASSUANI; REGIS; WILLIAMS; LEAL, 2001)
CARVALHO, 2005;
LARSON; WILLIAMS;
LEAL, 2001)
Umidade fibra 14% (HUGOT, 1986) - 14% 14% 13% (WALTER; ENSINAS,

2010)

Disponibilidade
bagaco

280 kg/tc produzido, mas
utilizando 252 kg/tc (10%
reservados para operagdo em
paradas)

250 kg/tc reservando 4%
para partida da caldeira e
paradas.

280 kg/tc produzido, mas
utilizando 252 kg/tc (10%
reservados para operagdo em
paradas)

Estabelece 10% de reserva
para operagdo em paradas.

280 kg/tc (GABOV;
HEMMING; FARDIM, 2017)

Disponibilidade
palha

164 kg/tc (HASSUANI;
REGIS; CARVALHO, 2005).
Este valor é gerado a partir
do* 140 kg/tc d” "matéria
seca" presente e 15% de
umidade da palha. Aproveita-
se 10% de toda a palha gerada
em campo.

200 kg/tc

164 kg/tc (HASSUANI;
REGIS; CARVALHO, 2005).
Este valor é gerado a partir
do* 140 kg/tc d” "matéria
seca" presente e 15% de
umidade da palha. Aproveita-
se 10% de toda a palha gerada
em campo.

Cenérios utilizando 7% e
13% de toda a palha gerada
no campo

140 kg/t” em "base seca"
(SEABRA et al., 2010),
correspondendo a 80,5 kg/tc
representando 60% de toda a
palha gerada em campo

Operacédo 186 dias (4464 horas) 204 dias (4896 horas) 180 dias (4320 horas) 4300 horas 5184 horas
Capacidade 500 tc/hora 408,5 tc/hora 500 tc/hora 465,12 tc/hora -

Moagem

Moagem anual 2Mt 2Mt 4,2 Mt
Consumo de | 280/340/500 kg.vapor/tc 450 kg.vapor/tc 450 kg.vapor/tc 280/300/350/500 280 kg.vapor/tc
vapor para o kg.vapor/tc

processo
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2.3 Tecnologias de captura de CO2

Leung et al. (2014) e Wilbeforce et al. (2021) desenvolveram reviews dos principais
sistemas de captura de CO- associados ao processo de combustdo, sendo elas: pré-combust&o,
oxi-combustdo e pos-combustdo. Na Figura 14 é mostrado um diagrama de forma simplificada
das principais etapas de cada tecnologia, considerando como alternativa a captura direta do CO-
de outros processos industriais.

Tecnologias de captura pos-combustéo, abrangem técnicas por absorcao, separagao por
membrana ou criogenia para retirar de CO- a partir dos gases produtos da combustéo, sendo a
primeira a mais difundida por seu nivel de maturidade tecnologia (TRL - Technology Readiness
Level) e potencial de aplicagdo a curto prazo (BHAVE et al., 2015). Das tecnologias
disponiveis, a pds-combustdo ¢ método de captura de carbono que vem se mostrando mais
promissor devido a sua relativa facilidade de retrofit em plantas térmicas existentes e em
industrias, principalmente a partir da absorcao quimica (EMENIKE et al., 2020b).

Tecnologias de captura pré-combustdo envolvem a captura do CO; antes que ocorra a
combustdo. A técnica consiste em produzir um syngas a partir do combustivel (biocombustivel
para sistemas BECCS), composto majoritariamente de H2 e CO. Em um reator shift, grande
parte do CO é convertido em CO; enquanto hidrogénio é também produzido a partir da reagdo
mudanca agua-gas (WGSR - water gas-shift reaction) com adicéo de vapor (EMENIKE et al.,
2020b). O CO- é capturado, enquanto o hidrogenio produzido pode ser utilizado como
combustivel em ciclos combinados para geracao de eletricidade.

Tecnologias de captura oxi-combustdo consiste na queima do combustivel na presenca de
oxigénio puro (95% aproximadamente), gerando como consequéncia gases de exaustdo
constituido de COz concentrado e H>O. Nesta composicao, o gas é resfriado para a condensagao
da agua e desidratado, restando somente o CO, como produto final (EMENIKE et al., 2020b).
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Figura 14 — Tecnologias de captura de CO.. Fonte: Adaptado de (IPCC, 2005).

2.3.1 P6s-Combustao

Atualmente existem trés classificagcbes principais deste grupo: adsorcéo, absorcdo e
separacao por membranas conforme podem ser vistas na Figura 15.

O processo de adsorcdo pode ser fisico ou quimico, onde atomos, ions ou moléculas de
um gas, liquido ou ion dissolvido é capturado por um agente adsorvente (CHAO et al., 2021).
A adsorcao ocorre por uma gama de interacdes fisicas entre 0 CO2 e as superficies solidas
adsorventes, como forgas de van der Waals por exemplo. A adsor¢do ocorre em funcdo da
temperatura e pressdo de operacdo, podendo ser revertida sem acarretar na degradacgdo do
solvente, sendo possivel ser reciclado inimeras vezes. Sendo assim, a dindmica e capacidade
de adsorcdo € governada pelas condicdes de temperatura e pressdo. Como vantagem, 0 processo

de adsorc¢éo e dessorcao requerem menos calor do que a absorcéo quimica (CHAO et al., 2021).
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Figura 15 — Tecnologias de captura de carbono pds-combustdo. Fonte: Adaptado de (CHAO
etal., 2021).

Sobre a separacdo por membranas trata-se de uma abordagem relativamente nova. Neste
processo, membranas trabalham como um filtro, retendo qualquer outro componente presente
no gas que ndo seja CO2, permitindo somente a passagem deste pelo fluxo (LEUNG;
CARAMANNA; MAROTO-VALER, 2014). O uso de membranas oferecem diversas
vantagens como: alta densidade de empacotamento; alta flexibilidade quanto a faixas de vazéo
operacionais e selecdo de solventes e sem formacdo de espumas, inundacdo e arrastos —
problemas frequentes em torres de absor¢do (HERZOG; GOLOMB, 2004). Dentre os métodos

de separacao,

2.3.2 Absorcéo quimica

O método de captura de CO> por absor¢do quimica é abordagem mais promissora entre
as tecnologias disponiveis comercialmente. Utilizado principalmente para aplicacbes em
produtos da combustdo contendo entre baixas e médias concentracdes de pressao parcial de
CO2 (3 a20%) (SPIGARELLI; KAWATRA, 2013). O termo absorgao refere-se ao processo de
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separagdo no qual um componente gasoso é separado de uma corrente de gas pelo uso de um
liquido absorvente (ou simplesmente chamado de solvente).

Alem da absorc¢éo acida de gases como o CO2, um processo muito bem conhecido trata-
se da absorgéo de SO> de gases exaustdo, ou como é chamada de dessulfurizardo de gases de
exaustdo (Flue Gas Desulphurization — FGD). Este processo deve ou ndo ser inserido nas etapas
iniciais de sistema CCS como pré-tratamento para remogdo de SOx em concentragdes acima
dos niveis toleraveis (10 ppm para 0 MEA) presente nos gases de exaustdo. ConcentracGes de
SOx acima do toleravel pode levar a degradacédo do solvente utilizado (RUBIN, 2002). Sistemas
BECCS por outro lado ndo fazem uso de FGDs devido a baixa concentragdo de enxofre na
composicdo da biomassa. Estudos de maior aprofundamento (BUI; FAJARDY; MAC
DOWELL, 2017; LOEFFLER; ANDERSON, 2014) investigam uso de co-firing em sistemas
CCS (ou co-firing-BECCS), tendo como um dos beneficios a reducdo de SOx/NOXx presentes
nos produtos da combustdo ao queimar palha de trigo e madeira juntamente com carvao,
tornando dispensavel o uso de FGDs, e portanto, reduzindo os custos de investimento da
instalacdo da planta.

Li et al. (2015) investigam o uso de amodnia aquosa em substituicdo ao MEA,;
recuperadores de calor no stripper; e divisdes de fluxo do solvente rico para diferentes estagios
do stripper visando minimizar o consumo de energia da captura de CO.. Os resultados
apontaram viabilidade técnica da proposta e potencial de reducdo de 3,3% na eficiéncia na
penalidade energética da planta frente a convencional MEA.

Dubois e Thomas (2018) analisaram trés configuracdes diferentes utilizando o software
Aspen Hysys denominadas “Rich Solvent Recycle” (RSR), “Solvent Split Flow” (SSF) e
“Lean/Rich Vapor Compression” (L/RVC), utilizando trés diferentes solventes: MEA,
piperazina (PZ) e MDEA. Entre as combina¢fes investigadas os autores obtiveram melhor
performance para uma mistura de MDEA 10% + PZ 30%, com consumo especifico de energia
na regeneracao do solvente de 2,39 GJ/tCOx.

O estudo de Bougir; Pokras; Fan (2019) demonstrou que misturas de MEA com outros
solventes como o éter monoetilico de glicol (DEGMEE) permitem aumentar a capacidade de
absorcédo de CO: e reduzir o consumo de energia em até 78% frente ao tradicional MEA a 30%.
O desenvolvimento de novos solventes e misturas é apontado como cruciais para se atingir
menores consumos de energia, assim como niveis aceitaveis de degradacdo e corrosao do
solvente (CHAO et al., 2021).
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Na Figura 16 é possivel visualizar um diagrama de fluxo e esquema tipico de um sistema
captura de CO2 por absor¢do quimica a partir do MEA como solvente. Neste processo, gases de
exaustao apos passarem por processo de dessulfurizardo (se necessario), sao resfriados até uma
especifica temperatura de operacdo da coluna de absorcao. Na etapa de resfriamento é possivel
que ocorra condensacdo da agua presente nos gases da combustdo, sendo necessario um
separador de condensado para certificar que ndo haja liquido presente nos gases na entrada do
absorvedor. Em seguida, € utilizado um soprador para vencer perdas de carga, sendo necessario
um segundo resfriamento pré-absorcdo para garantir a temperatura de operacdo (entre 40-60
°C) desejada dos gases para ocorrer absor¢do do CO. . Na coluna, 0s gases ascendem em
contracorrente com a solucao alcalina, onde esta absorve em grande parte o CO; presente que
passa fisicamente da fase gasosa para liquida, enquanto os gases de exaustdo deixam a coluna
pela parte superior agora com minimas concentracdes de CO.. A solucdo rica em CO; é
direcionada até a coluna de desabsorcdo (stripper), passando antes por um regenerador
elevando sua temperatura, permitindo assim reduzir o calor necessario para regeneracdo do
solvente no stripper. Na coluna stripper, com auxilio de aquecedor (reboiler), é fornecido calor
a 120-130°C e pressdo proxima da atmosférica a coluna para que ocorra o desprendimento do
CO-ao solvente alcalino. O CO2deixa a coluna pela parte superior com concentragdes proximas
de 99% (HERZOG; GOLOMB, 2004; OLAJIRE, 2010), sendo posteriormente resfriado para
condensar o vapor que é arrastado junto com o gas, restando somente o CO. para ser
comprimido e transportado. Ainda no stripper, o solvente deixa a coluna pelo fundo juntamente
com parte do CO2 que néo foi desprendido no processo, sendo reciclado de volta para a coluna
de absorcéo (SPIGARELLI; KAWATRA, 2013; CHAO et al., 2021).

Na literatura existem muitos trabalhos acerca de estudos sobre absorcdo quimica,
pincipalmente avaliando a performance de plantas pilotos e modelos/simulacdes na
investigacdo por melhorias no processo. Conforme apresentado na Tabela 2, foi levantado a
partir de trabalhos de relevancia na literatura, parametros tipicos operacionais de sistemas de
captura de carbono utilizando absorcdo quimica e MEA como solvente. Nas colunas de
absorcdo, é comum a admissdo dos gases da combustdo a 40°C (ndo mais do que 60°C) para
que favoreca a absorcdo do CO-. pelo MEA. A eficiéncia de captura de CO> é definida como
90%, sendo um parametro de projeto tipico para absor¢do quimica com MEA. O indicador L/G
(liquido/gas) representa a proporcao de liquido e gas dentro da coluna. Valores elevados podem
ocasionar na inundacéo da coluna, enquanto valores abaixo impactam na reducéo da captura do

COzpelo solvente. Na coluna stripper, atemperatura da coluna varia entre 98-114°C de acordo
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com a presséo de operacdo pre-definida (entre 1-2 bar). O reboiler fornece o calor necessario
para a regeneragdo quase completa do solvente, sendo comum o fornecimento méximo de calor
a 120°C para que ndo ocorra a degradacdo do MEA (FARAJOLLAHI; HOSSAINPOUR,
2017). Um indicador relevante do stripper é o consumo especifico de energia térmica por massa
de CO; capturado (GJtCO2 ou MJ/KCOz), que varia entre 3,5-7,4 GJ/t CO2 para os trabalhos
apresentados, sendo um interesse global que este indicador seja 0 menor possivel para menor
penalidade energética da planta.

Alguns fatores que devem ser levados em conta na selecdo do absorvente inclui a
solubilidade do componente gasoso no absorvente e suas respectivas propriedades reativas
(SPIGARELLI; KAWATRA, 2013). O CO; quando absorvido por uma solugdo absorvente
aquosa forma uma solucgéo acida como produto, ja que o CO3 é considerado um gas acido. Logo
é desejavel que o liquido solvente seja uma solucdo alcalina para que ocorra a reacdo de
neutralizacdo com CO», permitindo assim maiores taxas de absor¢do por volume de liquido
solvente.

Entre as op¢des disponiveis no mercado, 0 MEA é considerado a alternativa imediata para
remocéo de COa. As reacdes de CO, com aminas sao reversiveis devido a fraqueza das ligacoes
formadas, tornando facil o desprendimento do gas ao solvente ao aquecer a mistura (CHAO et
al., 2021). A equacdo geral de reacdo (1) (HERZOG; GOLOMB, 2004) do MEA em agua em
contato com CO- pode ser vista logo seguir. Na coluna de absorcéo a reacdo ocorre da esquerda
para a direita liberando 86 kJ/kmol; enguanto na regeneracdo ocorre em sentido oposto

conforme Equacdo ):

C,H,0HNH, + H,0 + CO, = C,H,0HNH; + HCO3 Ay= —86k] /kmol (1)

Como desvantagem, o MEA apresenta altas taxas de corrosédo nas tubulagdes e altas
penalidades energéticas pelo alto consumo de energia térmica para regeneracdo do solvente
(KITTEL et al., 2019), sendo mais corrosiva que as aminas secundarias e terciarias (CHAO et
al., 2021). O MEA tambeém é conhecido por ser toxico e nocivo a0 meio ambiente quando
combinado com os gases da combustdo a partir de combustiveis fosseis como o carvao, sendo
necessario tratamento dos gases para assegurar que ndo ha contaminantes nas emissdes
(GHAYUR; VERHEYEN; MEULEMAN, 2019).
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Dados
Referéncia (MOSER et (MANGAL (KWAK et (STEC; (FARAJOL (AKRAM etal, (NOTZ;
al., APALLY; al.,2012) TATARCZ LAHI; 2016) PRASAD;
2011)(MA  HASSE, UK; WIE, HOSSAIN HASSE, 2012)
NGALAPA 2011) 2015) POUR,
LLY; 2017)
HASSE,
2011)
| PI PI Pl Simulagio/ Pl Planta
Planta/simulacéo Planta lanta lanta lanta Imuagao lanta ~ piloto/simulacéo
piloto piloto piloto piloto Modelo piloto/simulacdo
Absorvedor
Gases da combustdo (Nm3/h) 1550 30-110 350 293 368,8 (kgls) 242-248 (kg/h) 72 (kg/h)
CO; (vol%) 14,2 3-14 15 13,5 13 5,5-9,9 54
CO; capturado (%) 90 50-75 90 75-89 90 90 75,91
Fluxo de solvente (m3/h) - 30-350 1300 800-1600 740 (kg/h) - 200 (kg/h)
Taxa L/G - 2,8 3,7 3,9-5,8 - 1,7-2,9 -
Temperatura (°C) 40 45-50 40 40-60 42 37-40 40
Stripper
Calor reboiler (GJ/tCOy) 3,5 3,98-5,01 3,92 3,77-4,36 3,76 5,2-7,4 5,01
Solvente pobre - 0,08-0,09 - 0,28-0,38 0,23 0,17-0,20 0,27
(mol.CO2/mol.MEA)
Solvente rico - 0,11-0,14 - 0,46-0,53 0,49 0,38-0,44 0,38
(mol.COz/mol.MEA)
Temperatura (°C) 98-113 120 113,8 105-110 103 108,7-110,4 112,85
Pressdo de operagéo (bar) 1,75-1,90 1-2,5 1,5 1 1,85 - 2

Tabela 2 — Pardmetros operacionais de plantas/simulagdes de captura de CO2 por absor¢do quimica utilizando MEA a 30-40% como solvente.
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3-METODO

Este capitulo apresenta detalhadamente como foram estruturadas as configuragdes dos
ciclos, pardmetros operacionais e todas as consideragdes julgadas necessarias e/ou importantes
para que o trabalho pudesse ser desenvolvido.

A consolidacéo do sistema BECCS proposto abrangeu quatro etapas:

e Etapa 1: Simulacdo da combustdo do bagaco e palha:
e Etapa 2: Simulagdo das configuragdes do ciclo Rankine;
e Etapa 3: Simulacdo do sistema CCS;

e Etapa 4: Parametrizacdo do sistema BECCS integrado.

As quatro etapas podem ser compreendias através do diagrama de fluxos apresentando na
Figura 17. A partir dos dados compilados da Tabela 1 foi estabelecida uma usina como “caso
base” com caracteristicas tipicas de uma planta do setor sucroalcooleiro no Brasil. Na Tabela 3
sdo apresentados os dados para uma planta com capacidade de processamento de 2 Mt de cana
ao ano, operando 240 dias contando periodo de safra e entressafra. Embora a producdo
corresponda a 85% de aproveitamento do tempo (periodo de safra), foi optado por considerar
5760 horas (240 dias) corridos para a operacao do ciclo a vapor, ndo havendo modulagdo na

operacdo da planta para os periodos de safra e entressafra.

Tabela 3 — Dados de processamento de cana da usina.

Capacidade moagem anual 2.000.000 tc/ano
Tempo de operacdo anual (safra+entressafra) 240 dias (5760 horas)
Processamento de cana/hora 347,2 tc/hora

Relacédo bagaco/cana 28 %

Produgdo de bagaco anual 560.000 tb/ano

Bagaco disponivel para producao de eletricidade (90%) 504.000 tb/ano

Bagaco disponivel/hora 87,50 tc/hora (24,31 kg/s)
Relagéo palha/cana 16,4 %

Produgdo de palha anual 328.000 tp/ano

Palha disponivel para producéo de eletricidade (10%) 32.800 tp/ano

Palha disponivel/hora 5,69 tp/hora (1,58 kg/s)
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Figura 17 — Fluxograma da metodologia percorrida neste estudo.

Para o consumo de vapor do processo foram adotados trés cenarios de acordo com a
abordagem de Alves (2011). Neste trabalho foi considerado um consumo de 430 kg de vapor
por tonelada de cana como abordagem tipica das plantas atuais, ao passo que as hipéteses de
consumo de 360 e de 280 kg/tc foram também avaliados nas simulacGes a partir da analise

paramétrica. Para cada relacdo de consumo de vapor por tonelada de cana processada, foi
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possivel dimensionar a vazdo de vapor necessaria para 0 processo de acordo com o0

processamento de cana/hora da planta conforme apresentado na Tabela 4.

Tabela 4 — VVazdo de vapor para o processo a partir 347,2 toneladas de cana processada hora.

Relagdo de vapor ~ Vazéo de vapor para Maturidade
por tonelada de cana 0 processo tecnoldgica do
processo
[kg/tc] [ka/s]
430 48,80 Padréo do setor
360 39,70 Atual disponivel
280 31,77 Atual-otimizado

Na Figura 18 é apresentado o esquema fisico simplificado do sistema BECCS integrado
proposto. Neste sistema sé@o utilizados bagaco e parte da palha produzida em campo como
combustivel na caldeira, fornecendo vapor superaquecido para as turbinas de contrapressao
(TCP). Parte do vapor € extraido para atender o processo. Na expansao do ultimo estagio da
TCP, todo o vapor é redirecionado para uma juncédo de fluxos para aquecer a agua que alimenta
o reboiler. O segundo fluxo que alimenta o reboiler trata-se de reciclo responsavel por
recuperar parte do calor presente nos gases de exaustdo que deixam a caldeira. Os gases de
exaustdo sdo direcionados ao sistema de captura de carbono para ser tratado. No sistema o0 CO>
absorvido dos gases de exaustdo é misturado ao CO> oriundo da fermentagéo do caldo da cana,
sendo comprimido a altas pressdes acima do ponto critico para ser posteriormente transportado.

A simulagdes dos sistemas BECCS propostos foram realizadas nos ambientes
computacionais Aspen Plus® e Aspen Hysys ®. Todos os modelos utilizados fazem parte dos
pacotes disponibilizados por ambos os softwares. Na Figura 19 é apresentado os ambientes
computacionais para as simulacdes feitas durante as etapas deste estudo. A primeira simulagédo
contempla a combustdo do bagaco e palha em ambiente Aspen Plus®. Ao todo sete
configuragdes diferentes para o ciclo Rankine com cogeragdo foram propostas em ambiente
Aspen Hysys®, sendo necessario uma simulagdo para cada configuragao proposta neste estudo.
O sistema CCS foi subdividido em duas simulagdes, sendo a primeira em ambiente Aspen
Plus® contemplando absorcéo quimica do COg, e a segunda em Aspen Hysys® contemplando
a compressao do CO; capturado (absorgdo + fermentagdo). A etapa 4 de parametrizacgao foi
feito a partir do software MATLAB, onde foi possivel desenvolver o cddigo computacional

responsavel por integrar os ambientes computacionais de simulacgéo.
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integracdo dos sistemas BECCS.

3.1 - Combustdo da biomassa

A Etapa 1 deste trabalho compreende a combustdo conjunta do bagaco e da palha na
caldeira para geracdo de vapor. A reacdo de combustdo foi simulada em ambiente Aspen Plus,
onde sdo determinados a composicdo, temperatura, pressdo e vazdo massica dos gases de
exaustdo produtos da combust&o.

Para a etapa da combustdo considera-se dados caracteristicos de composicao do bagaco e

palha da cana-de-acUcar da literatura, sobretudo a andlise imediata e quimica para ambas as
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biomassas conforme Tabela 5. Na simulacdo, no entanto foi atribuido uma umidade de 50%

para o bagaco e 15% para a palha de acordo com as referéncias da Tabela 1.

Tabela 5 — Caracterizacdo do bagaco e palha de cana-de-acUcar (base seca).

Descricéo Bagagcol?[Plc] Palhal®!

Analise imediata [% em massa] [

Carbono fixo 12,0 7,7
Material volatil 85,0 79,5
Cinza 3,0 12,8
Analise quimica [% em massa] ]

Carbono 46,4 49,6
Hidrogénio 6,1 6,4
Nitrogénio 0,2 0,5
Cloro 0,0 0,0
Enxofre 0,1 0,1
Oxigénio 442 30,5
PCS [cldl 19,30 20,04
PCI 13,46 15,03

Fonte: [a] (WIENESE, 2001), [b] (CTC, 2010), [c] (PHYLLIS, 2006), [d] (PHYLLIS, 2002) e [e] (PELAEZ,
2007).

A partir dos dados de producéo e caracterizacdo do bagaco e palha respectivamente das
Tabelas 3 e 5, foi possivel desenvolver a simulacdo da combustdo conforme pode ser visto na
Figura 20. A partir da composi¢do em anélise quimica e imediata, é feita a decomposicdo da
biomassa a 25°C/1 atm em C, Oz, N2, S, H20, H; e cinzas a partir do reator de rendimento
(RYELD) nomeado DECOMP e DECOMP2 e um bloco de célculo auxiliar para correcdo da
umidade das biomassas. No reator de Gibbs é avaliada a reacdo de combustdo da biomassa na
presenca do ar pré-aquecido. Os gases de exaustdo produto da combustdo denominado GAS1
passa por um separador para remover as cinzas, restando somente o gas final GASES1
composto de Oz, N2, CO2, SO e H20.
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Figura 20 — Simulacdo da combustéo do bagaco e palha em Aspen Plus.

A definicdo do excesso de ar a ser considerado na combustdo teve como base outros
trabalhos na literatura acerca da queima do bagaco em usinas do setor. Carminati et al., (2019)
fez uso de 50% de excesso de ar. Em seu livro sobre caldeiras, Rayaprolu (2009) cita uma faixa
de operacdo de 30 a um maximo 50% de excesso de ar para queima do bagaco nas caldeiras
mais modernas. Logo optou-se por utilizar um valor intermediario de 40% para simulacdo. A
vazdo de ar (m,,) pdde ser calculada em Fortran com o auxilio de um bloco auxiliar conforme

equacao (2):

titgr = (100% + @) % (G 0000 * Mbagaso + Poatha * Mpatna) (2)
Sendo:
My, = vazido de ar [kg/s]
Mpagaco = vazao de bagago [kg/s]
Mpaing = vazao de bagago [kg/s]
a = excesso de ar [%]
®Pbagaco = ar tedrico para combustdo do bagago [%]

®paina = ar tedrico para combustdo da palha[%]
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3.2 — Ciclo a Vapor com Cogeracéao

A construcdo do ciclo a vapor teve como base a proposta de configuragdes conhecidas
pela literatura e pelo setor de cogeracgdo. As plantas de cogeragdo mais modernas fazem uso em
grande parte de turbinas a vapor de condensacdo, sobretudo justificado pelo interesse
econdémico em se gerar eletricidade nas turbinas para suprir ndo somente as demandas
energeéticas de acionamentos elétricos e periféricos da planta, mas também de comercializar 0s
excedentes gerados. O vapor superaquecido apos ser expandido pelos estagios de alta e média
pressdo, é extraido uma fracdo de vapor com condicBes parametros termodindmicos proximos
130°C a 2,5 bar para suprir a demanda térmica dos processos da planta. O restante do vapor é
direcionado unicamente para expansdo nas turbinas de condensacdo a pressdes inferiores a
atmosféricas. No entanto, neste estudo uma segunda demanda térmica (com parametros
semelhantes ao primeiro processo) necessita ser suprida, inviabilizando economicamente 0 uso
de turbinas a vapor de condensacdo. Logo, optou-se por operar todas as configuracdes
analisadas com turbinas de contrapresséo, permitindo assim maior producdo de calor a jusante.
Neste ponto, pode-se considerar que todas as configuragdes propostas neste estudo apresentam

as seguintes consideracdes em comum:

e Operacdo com turbinas de contrapressao;

e Atendem duas grandes demandas térmicas:

1) Vapor a 130°C/2,5 bar para os processos de fermentacéo, cozimento, destilacéo
dentre outros que englobam a producdo de acucar e etanol;

2) Vapor a 130°C/2,5 bar para o trocador de calor responséavel por fornecer calor
ao reboiler do CCS;

e Recuperam o calor dos gases de exaustdo para fornecimento de calor ao trocador
de calor associado ao reboiler do CCS;

e O vapor para 0 processo sempre é priorizado, sendo o restante/excedente
direcionado ao trocador de calor associado ao reboiler do CCS;

e As eficiéncias isentropicas da turbina e da bomba sdo constantes (nb = 75%) e

(nt = 85%);

As leis fundamentais de conservacéo de energia e massa sao aplicadas e respeitadas sobre

cada componente constituinte do sistema. Considerando que ndo ha alteracdo da fronteira com
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a variacdo do tempo e que o volume de controle descrito opere em regime permanente, o

balango de energia geral pode ser formulado conforme equagéo (3):

- - . vV . Vi
ch_ch-l'Zme he+7+gze _st h5+7+gzs = 3)
e s

A equacdo (3) é aplicada em todos os componentes do sistema a partir das seguintes

simplificaces:

e Regime permanente em todo o sistema;

e Despreza-se qualquer variacdo de energia cinética e potencial dos fluxos dentro e fora
deste sistema;

e Despreza-se qualquer forma de perda de calor para o ambiente pelas tubulagdes ou
equipamentos;

e Perdas de carga nas tubulages e trocadores de calor foram desprezadas por desconhecer

as caracteristicas de projeto e dimensionamentos destes componentes neste estudo.

e Caldeira

Na Figura 21 é apresentado um esquema visual, sendo uma representacdo simplificada de
uma caldeira, onde as superficies foram reorganizadas para garantir que nao houvesse violacao
de restricGes de pinch point entre as fases e entradas/saidas dos trocadores de calor. Nesta
configuracdo os gases de exaustdo produto da combustdo percorrem ao todo 6 superficies de
troca de calor (5 para os ciclos a vapor sem reaquecimento). Os 4 primeiros trocadores
consistem em um economizador (4), evaporador (3), reaquecedor (2) e superaquecedor (1). A
agua de retorno (liquida comprimido) do ciclo a vapor passa pelo economizador até atingir a
fase de liquido saturado, sendo posteriormente aquecida no evaporador ate a fase de vapor
saturado, e por fim até vapor superaquecido apos deixar a superficie de superaquecimento. Os
gases de exaustdo apds deixarem o economizador (4) a uma temperatura entre 220 e 240 °C,
percorrem uma quinta supereficiente de troca de calor (5) para aquecer um fluxo de agua de
retorno da planta que sera destinada ao processo de producéo de etanol e ao reboiler. Os gases
de exaustdo deixam a superficie (5) a uma temperatura de 135°C, sendo ainda capaz de pré-
aquecer o ar que seréa utilizado na combustéo da caldeira. O ar é pré-aquecido na superficie (6)

até uma temperatura méxima de 75°C, limitando assim a o resfriamento méximo dos gases de
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exaustdo a uma temperatura de 80°C para ser destinada ao sistema de captura de carbono. Gases
de exaustdo com baixa fracdo massica de CO2 deixa 0 processo de absor¢do quimica a uma

temperatura proxima de 60°C (livre de condensados) para ser rejeitada a atmosfera.

I8

e

=

Figura 21 - Esquema visual dos componentes considerados na simulagéo da caldeira.

e Expansdo na turbina

Todas as etapas de expansao nos estagios da turbina a vapor podem ser compreendidas
pelo seu desempenho em funcdo da eficiéncia isentropica do equipamento, sendo definida

matematicamente como:

114 h, —h
Mgt = —ot = =" 4
Wis hl - h2,s

Onde h; representa a entalpia do fluido de trabalho na entrada do estagio da turbina a
vapor, ao passo que h, ¢ representa a entalpia do fluido de trabalho na saida para o mesmo
estagio considerando uma expansao isentrépica. A poténcia de eixo (mecanica) produzida na

expansao pode ser expressa conforme equacéao (10):

Wt = m(}_h - }_12) ®)
44



e Compressdo na bomba

Todas as etapas de compressdao pelas bombas podem ser compreendidas pelo seu
desempenho em funcdo da eficiéncia isentrépica do equipamento, sendo definida

matematicamente como:

Nisp =

Wb,real _ Ez.s - f_ll (6)
Whis  ha—hy

Onde h, ; representa a entalpia do fluido de trabalho na saida bomba considerando uma
compressdo isentropica. A poténcia elétrica necessaria pela bomba pode ser expressa conforme

equacao (7):

m(hy — hy) ()

77elétrica_bomba

sz

e Processo

O processo foi simulado como um componente “cooler” no ambiente Aspen Hysys. Os

parametros de temperatura e pressao considerados sao apresentados na Tabela 6.

Tabela 6 — Parametros de T e P para 0 processo.

Propriedade termodinamica Parametros de entradal® Parametros de saidal’!
Temperatura [°C] 130 90
Pressao [bar] 2,5 1,3

Fonte: [a](ALVES, 2011; OYAMA, 2017; PEREZ et al., 2018), [b] (MALUF, 2015; NOVA CANA, 2013)

A partir das vazbes massicas de vapor da Tabela 4 e os parametros operacionais da
Tabela 6, um balanco de energia e massa € aplicado sobre componente “Processo” da Figura

22, onde € obtido o calor destinado ao processo (Q,,c) conforme equacéo (8) a seguir:

Qproc = mproc (h39 - h15) (8)
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]ilprm:

Ti4=130°C
P14= 2,50 bar

et PrOCESSO

Tis=90°C
P15= 1,30 bar

Figura 22 — Balango de massa e energia sobre as fronteiras do processo.

Para o processo também foi levado em conta a demanda de energia elétrica para
acionamento dos motores, iluminacgéo entre outros periféricos. Foi considerado um consumo de
12 kWh por tonelada de cana processada (CGEE, 2009). Como a usina processa cana e gera
energia simultaneamente durante todo o ano, é possivel afirmar que sdo necessarios 12 kW de
poténcia elétrica por tonelada de cana processada/hora. Para 347,2 toneladas de cana/hora

processada, chega-se entdo a uma demanda de 4,17 MWe (I/i/;,mc) elétricos a ser suprida pelo

ciclo de cogeracdo a vapor.

e Poténcia liquida do ciclo a vapor com cogera¢ao

A poténcia liquida elétrica excedente gerada pode ser representada pela equacéo (9):

Wn = Wt ‘Ng — (Wb + Vi/proc) ©)

Sendo 7, a eficiéncia do gerador elétrico considerada 98% para todas as configuragGes.
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e Reboiler

O reboiler assim como o processo, foi simulado como um componente “cooler” no

ambiente Aspen Hysys. Os parametros de temperatura e pressdo considerados sdo apresentados

na Tabela 7.
Tabela 7 — Parametros de T e P para o reboiler.
Propriedade termodinamica Parametros de entradal® Parametros de saidal’!
Temperatura [°C] 130 125
Pressao [bar] 2,5 2,5

Sendo o calor do processo previamente calculado a partir da vazao 1, pré-definida, a
vazdo de vapor disponivel para o reboiler (1,..;,) é calculada pelo Aspen HYSYS solucionando
o0s balancgos de energia e massa no ciclo. Um altimo balanco de energia aplicado sobre o reboiler

(Figura 23) determina o calor disponivel (Q,.,) para a regeneracdo do solvente conforme

equacao (10):

Qreb = Myep (h29 - h34-) (10)
T29=130°C
Qreb P29 =2,50 bar
_
Reboiler ‘
T34=125°C

P34=2,50 bar

Figura 23 - Balanco de massa e energia sobre as fronteiras do reboiler.

Para a geracao de poténcia foram selecionadas seis configuracdes, sendo adicionado 1
regenerador a cada nova configuragdo, limitando-se a um maximo de 3 e etapa reaquecimento
apos expansdo no primeiro estagio da turbina. Uma sétima configuracdo foi proposta como
alternativa frente as configuragdes ja conhecidas, denominada aqui como “Cascata”. As

configuracdes desenvolvidas foram conforme citado na Figura 19 as seguintes:
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e 1 Regenerador;

e 2 Regeneradores;

e 3 Regeneradores;

e Reaquecimento com 1 regenerador;

e Reaquecimento com 2 regeneradores;
e Reaquecimento com 3 regeneradores;

e Cascata.

E importante ressaltar que as configuracbes do ciclo de poténcia que possuem o
reaquecimento foram necessarias incorporar um fluxo de atemperamento antes de direcionar o
vapor para o processo e reboiler. Esta medida foi necessaria para garantir que a temperatura
estivesse controlada a 130°C para ambos. Na configuragdo em cascata também foi previsto um
fluxo de atemperamento com a mesma finalidade.

Uma oitava configuracdo com reaquecimento e 3 regeneradores também foi simulada,
porém sem extracdo de vapor para atender o sistema de captura de carbono. Esta configuracao
foi otimizada para a maior geracéo de poténcia a partir do combustivel disponivel, sendo optado
pelo reaquecimento e uso de 3 regeneradores por entender que possibilita maior eficiéncia
térmica em comparacao a um ciclo simples (sem reaquecimento ou regeneradores). A finalidade
desta configuracdo € metrificar a penalidade de poténcia elétrica gerada que o sistema de
captura de carbono impacta na planta, além de permitir comparar as emissfes especificas de
CO2 por unidade de energia gerada apés integracdo com sistema BECCS.

As simulaces das configuragbes com 1, 2 e 3 regeneradores sem reaguecimentos
(denominadas REG1, REG2 e REG3 respectivamente) podem ser vistas nos anexos A.1, A.2 e
A.3 respectivamente. Na Figura 24 é apresentado um esquema geral para as configuracdes
REG1, REG2 e REG3, onde o vapor gerado na caldeira € expandido em varios estagios (n° de
estagios de acordo com o n° de regeneradores) na turbina de contrapressdo. No ultimo estagio,
0 vapor que deixa a turbina a aproximadamente 130°C se junta ao fluxo de recuperagéo de calor
dos gases de exaustdo da caldeira @ mesma temperatura. Neste misturador parte do vapor €
priorizado para atender o processo da usina, sendo o restante gerado destinado ao reboiler e
uma pequena fragdo para o misturador “MXR” como necessario para fechar o balango de
energia neste componente. O “MXR” ¢ responsédvel por receber os retornos de 4gua a baixa
temperatura e direcionar a caldeira, onde passa previamente pelos regeneradores para chegar
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pré-aquecido. Parte da vazdo m,.., que retorna a 125°C é comprimida e direcionada ao
recuperador de calor, enquanto a fracdo restante se junta a vazao do processo 1i,,,. e retorna

para o misturado “MXR”.

Turbina a vapor
de contra-pressdo

Vapor a 130°C

Vapor reboiler

Vapor turbina contra-pressao

Produgao de agucar e alcool

re===s

!
- e e 2

C! dor de calor dos

de exaustido

Figura 24 — Esquema genérico para as configuragdes REG1, REG2 e REG3.

As simulacdes das configuracdes de 1,2 e 3 regeneradores com reaquecimentos
(denominadas ReHeat1, ReHeat2 e ReHeat3 respectivamente) podem ser vistas nos anexos A.4,
A.5 e A.6 respectivamente. Na Figura 25 é apresentado um esquema geral para as configuracdes
ReHeatl, ReHeat2 e ReHeat3 respectivamente, onde vapor que deixa o Ultimo estagio da
turbina de contrapressdao a uma temperatura maior ou igual a 130°C, se junta de forma
semelhante ao descrito anteriormente, com o fluxo de recuperacdo de calor dos gases de
exaustdo da caldeira a 130°C. Um novo fluxo de atemperamento a 125°C que retorna da troca
de calor com o reboiler é utilizado para atemperar as outras duas vazfes massicas, de forma
que garanta sempre que o0 vapor a ser destinado ao processo e reboiler estejam a 130°C. O
separador distribui o0 vapor prioritariamente ao processo, reboiler e uma pequena fragdo para o
misturador “MXR”.
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Turbina a vapor
de contra-pressdo

Vapor reboiler

Atemperador

_——

Recuperador de calor dos gases
de exaustao 0 Reboil

Figura 25 - Esquema genérico para as configuracGes ReHeatl, ReHeat2 e ReHeat3.

Por ultimo, a configuragdo em cascata proposta apresenta uma dinamica diferente de
reaquecimento e trocas de calor para geracdo de vapor comparado as anteriores. Nesta
configuracdo (anexo A.7 e Figura 26) os gases de exaustdo trocam calor com o fluido de
trabalho do ciclo através de quatro superficies. Na primeira etapa a dgua na forma liquida
comprimida é aquecida até liquido saturado pelo economizador. Em seguida o liquido saturado
troca calor com os gases de exaustdo até atingir a condicao de vapor saturado pelo evaporador.
Ao passar pelo superaquecedor o vapor atinge até 520°C a um maximo de 8500 kPa de pressdo
para ser expandido na turbina de alta pressdo (high pressure turbine — HTP). Ap6s expanséo,
parte do vapor € separado no “SP1” e direcionado a um trocador de calor denominado “HX1”,
onde aquece um dos fluxos de agua de retorno do processo e reboiler a 125°C até 130°C. O
vapor deixa o trocador e se junta ao fluxo anterior de “SP1” para ser reaquecido na caldeira.
Nesta superficie foi determinado um reaquecimento de AT=20°C no vapor para ser expandido
na turbina de media pressao (intermediate pressure turbine — ITP), onde o vapor passara por
etapa de separagdo em “SP2” e troca de calor em “HX2” semelhante a etapa anterior (“SP1” e
“HX1”). O vapor que deixa “SP2” passa pela segunda superficie para reaquecimento de
AT=30°C, seguindo para ultima expansao na turbina de baixa pressdo (low pressure turbine —

LTP). Um limite foi estabelecido na expansédo de até 450 kPa atraves da adi¢cdo de uma valvula
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para assegurar uma temperatura minima de 130°C no vapor de saida da turbina de
contrapressao. O vapor que deixa a valvula é misturado junto dos dois fluxos de 4gua a 130°C
que retornaram do aquecimento nos trocadores de calor “HX1” ¢ “HX2”, além de um fluxo
auxiliar de atemperamento para assegurar um vapor unico da mistura a 130°C em “MX3”. O
vapor € distribuido prioritariamente para o processo, reboiler e uma fracdo remanescente é
destinado ao misturador “MXR”, onde ¢ misturado com os retornos de agua, formando um s6
fluxo a 125°C. No separador “SP5”, uma grande fragdo ¢ retornada a bomba a ser retornada a
caldeira, enquanto parte € utilizada para reaquecimento nos trocadores “HX1” e “HX2”.
Assim como as configuragdes anteriores, a configuragdo em cascata utilizou a mesma
dindmica iterativa de pré-aquecimento do ar para combustdo, sendo, portanto, considerado um

resfriamento maximo dos gases de exaustdo nas trocas de calor limitado a 80°C.
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SP3

Figura 26 — Esquema geral para a configuragdo “Cascata” simulada em ambiente Aspen Hysys.
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3.2.1 — Anélise paramétrica

A andlise paramétrica envolveu o desenvolvimento de um cdédigo em MATLAB,
responsavel por integrar a simulagdo em Aspen Hysys e avaliar os efeitos dos parametros de
projeto sobre a geracdo de eletricidade e energia térmica das configuracdes selecionadas. Na
Tabela 8 séo apresentados os parametros de entrada a serem avaliados dentro de um intervalo
[a — b], sendo “a” o limite inferior e “b” o limite superior para cada pardmetro considerado.
Para cada configuracdo 3 cenérios de consumo de vapor para o processo foram avaliados
conforme consideracfes previamente apresentadas na Tabela 4. Os intervalos de temperatura,
pressdo e pinch point foram definidos de acordo com as referéncias apresentadas na Tabela 1.
O pardmetro Pp,., refere-se a minima diferenca de temperatura no economizador, sendo por
tanto a diferenca de temperatura entre os gases de exaustdo que deixam a caldeira
(“FLUEGASS”) e o fluido de trabalho (“1”) para todas as configuragdes, exceto “Cascata”.

Tabela 8 — Parametros considerados nas analises.

Configuracao Pardmetros de operacéo / intervalo

T,(°C) = [480 — 520]
P,g(kPa) = [6500 — 8500]
REG1 (ANEXO A. 1) Ps(kPa) = [1700 — 3200]
T,(°C) = [210 — 230]
PP, (°C) = [10 — 30]
T,(°C) = [480 — 520]
P,g(kPa) = [6500 — 8500]
Ps(kPa) = [1700 — 3200]
REG2 (ANEXO A. 2) P,(kPa) = [750 — 1050]
T1o(°C) = [170 — 190]
T,(°C) = [210 — 230]
PP, (°C) = [10 — 30]
T,(°C) = [480 — 520]
P,g(kPa) = [6500 — 8500]
P;(kPa) = [2200 — 3800]
P, (kPa) = [1500 — 2100]
P,(kPa) = [700 — 1400]
T1o(°C) = [170 — 200]
T,0(°C) = [190 — 220]
T,(°C) = [210 — 240]
PP,.,(°C) = [10 — 30]

REG3 (ANEXO A. 3)
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Configuracao

Parametros de operacéo / intervalo

Reheatl (ANEXO A. 4)

T,(°C) = [480 — 520]
P,5(kPa) = [6500 — 8500]
T,(°C) = [480 — 520]
P;(kPa) = [2000 — 5000]
Ps(kPa) = [1000 — 3000]
Py(kPa) = [250 — 750]
T,(°C) = [210 — 230]
PP, (°C) = [10 — 30]

Reheat2 (ANEXO A. 5)

T,(°C) = [480 — 520]
P,g(kPa) = [6500 — 8500]
T,(°C) = [480 — 520]
P;(kPa) = [2500 — 5000]
P5(kPa) = [1700 — 3200]
P,(kPa) = [750 — 1050]
Py(kPa) = [250 — 750]
Tyo(°C) = [170 — 190]
T,(°C) = [210 — 230]
PP, (°C) = [10 — 30]

Reheat3 (ANEXO A. 6)

T,(°C) = [480 — 520]
P,g(kPa) = [6500 — 8500]
T,(°C) = [480 — 520]
P;(kPa) = [3000 — 5000]
Ps(kPa) = [2100 — 2900]
Ps,(kPa) = [1100 — 2100]
P,(kPa) = [750 — 1050]
Py(kPa) = [250 — 750]
T1o(°C) = [170 — 200]
Ty0(°C) = [190 — 220]
T,(°C) = [210 — 240]
PP,.,(°C) = [10 — 30]

Cascata (ANEXO A. 7)

T,(°C) = [480 — 520]

P, (kPa) = [6500 — 8500]
P;(kPa) = [3000 — 5000]
P¢(kPa) = [1000 — 3000]
Py(kPa) = [450 — 850]
«(SP1) = [0,1 — 0,5]

xx (SP2) = [0,05 — 0,25]

* SP1 =1 (vapor totalmente direcionado ao trocador de calor “HX1”).

** SP2 =1 (vapor totalmente direcionado para o misturado “MX2”).
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Foi aplicado o critério de andlise multivariada paramétrica neste estudo. Para cada

configuracdo do ciclo a vapor, se fez necessario estruturar uma matriz A,,,,:

a;; Qg2 Q3 ... Qin
a1 Az dz3 ... Qpp

Apn =1a31 A3z a?3 e A3p |,A = (aij)mxn' ondel<i<mel<j<n
Am1 ) Am3 Amn

Sendo m correspondente ao nimero maximo de combinacdes e n 0 nimero de parametros
variaveis admitidos para a configuracdo. Para cada configuracdo foi limitado em 6000
combinagbes (m = 6000), onde os parametros correspondentes da Tabela 8 foram distribuidos
aleatoriamente dentro dos limites inferior e superior. Ao final de cada simulacédo ¢ adicionado

2 outputs (saidas) a; j+1 € a; j+» Namatriz A,,, contendo a poténcia elétrica liquida gerada (W)

e o calor disponivel para ser utilizado no reboiler (Q,.,) respectivamente.

3.3 Sistema de captura de carbono e compressao

O sistema de captura de carbono foi desenvolvido integralmente em ambiente Aspen Plus.
Para a simulagéo da separagdo do CO2 por absorc¢do quimica (Figura 27) foi utilizado o pacote
de termodindmica de sistemas eletroliticos ElecNRTL (Non-Random Two-Liquid), amplamente
utilizado na literatura para aplicagbes em solventes, sobretudo aquosos (CHINEN et al., 2016;
MORGAN et al., 2017).

Os gases de exaustdo “FLUEGASI” deixam a caldeira a 90°C sao resfriados até 40°C
através do cooler “HX2”. Um separador “SEP2” ¢ utilizado para separar o condensado gerado
ao resfriar os gases, enquanto o géas segue pelo fluxo “FLUEGAS3”. No soprador “BLOWER?”,
os gases “GASIN” ganham 10k Pa de pressdo para vencer as perdas de carga e a0 mesmo tempo
se igualar a pressdo da coluna de absorcdo, onde sera admitido pelo fundo da coluna a
aproximadamente 50°C. Na coluna, o fluxo pobre “LEANSOLV” é admitido no topo da coluna
a 37°C/1,1bar. Um fluxo make up de agua “MKUPH2OT” se faz necessario para reposicao da
agua na coluna. Por absor¢do quimica, os gases de exaustdo que ascendem a coluna tém o CO-
absorvidos pelo fluxo descendente do solvente aquoso, deixando a coluna pelo topo com
aproximadamente 10% da fragdo massica de CO2 em sua composi¢do. Em contracorrente a

solugdo aquosa carrega 0 CO> absorvido e deixa a coluna pelo fundo atraves do fluxo
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“RICHSOL”. A solugdo rica em CO2 bombeada até a coluna stripper a uma presséo de 2bar,
passando previamente pelo regenerador “HX1” para ser previamente aquecido até uma
temperatura de 105°C. No stripper, com o calor fornecido pelo reboiler, o CO- € desprendido
da solucao e levado junto com o vapor ao topo da coluna, onde este fluxo “D” ¢ resfriado até
30°C para condensar a agua e retorna-la a coluna. Ao topo do separador o CO2 99% puro
(Mcoz_aps) € direcionado ao sistema de compressdo para ser transportado. Ja no fundo da coluna
stripper, a solugdo pobre em CO; deixa a coluna a aproximadamente 120°C e retorna para a
coluna de absorgao, passando previamente pelo regenerador “HX1” e “MIX2”, onde ¢ feito a
reposi¢cdo de MEA no sistema. Todos os parametros operacionais de entrada considerados para
a simulacdo foram baseados na literatura (Tabela 1), permitindo dimensionar e obter os

parametros de saida conforme apresentado na Tabela 9 a seguir.

Tabela 9 — Parametros operacionais para o sistema de captura de CO> por absorcao quimica

simulado em Aspen Plus.

Dados

Modelo ELECNRTL
Absorvedor

N° de estagios 12
CO2 (vol%) 11,1
COz capturado (%) 90
Taxa L/G 2,9
Temperatura (°C) 50
Pressao (bar) 1,2
Stripper

Tipo Kettle
Raz&o de refluxo 0,18
Razao de boilup 0,14
N° de estagios 20
Calor reboiler (GJ/tCO,) 4,2
Solvente pobre (mol.CO2/mol.MEA) 0,19
Solvente rico (mol.CO2/mol.MEA) 0,49
Temperatura (°C) 105
Pressdo de operagdo (bar) 1,8
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y

Figura 27 — Simulagdo CCS em ambiente Aspen Plus.
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Além do CO; produzido pela combustdo da biomassa, também avaliou-se neste estudo a
possiblidade de captura do CO- gerado pelo processo de fermentacdo do agucar na planta.
Diferente do CO> dos gases de exaustéo que precisa de um sistema de absorcao para separacéo,
0 COz da fermentagdo produzido pode ser diretamente direcionado ao sistema de transporte
final, sendo, portando, considerado a poténcia elétrica necessaria para comprimi-lo. Para
estimativa do CO> produzido pelo processo de fermentacédo, permitiu-se considerar as seguintes

correlagdes do trabalho de Valéncia (2018) conforme Tabela 10.

Tabela 10 — Consideracgdes para estimativa de CO; capturado pelo processo de fermentagéo.

Parametro Valor Referéncia
Producéo de etanol (litros/tc) 86,3 (MACEDO; SEABRA; SILVA, 2008)
Produgdo de CO: por kg de etanol
0,96 (MOREIRA et al., 2016)
[kg CO2]
Producédo de CO: por litro de etanol 078
[kg COZ] ’

Onde entdo a vazdo massica de CO2 em kg/s produzido a partir da fermentacdo é dado

pela equacdo (11):

kgCOz] — 863 [l.etanol] . [ kgCO,

ton.canaH 1 ] (12)
l.etanol 3600

] * cana A
ora

thoos s |
cozf ton.cana

Portanto, a vazao méassica de CO2 em kg/s total produzido pela usina é dada pela equacéo
(12):

Mco2_total = Mcoz_abs + Mcoz_f (12)

Apbs capturado, o CO deve ser comprimido e liquefeito a altas pressdo para ser
transportado até o destino. Foi reaplicado neste trabalho a mesma configuragéo que Farajollahi
e Hossainpour (2017) utilizaram em seu sistema de compresséo de CO> para transporte. Nesta
configuragdo o CO; é comprimido até 130bar aproximadamente, onde € liquefeito e

pressurizado bombas até 150 bar para poder ser transportado. A decisdo por liquefazer o CO>
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acima do ponto critico e transporta-lo a 150bar, € uma pratica para ser reduzir o consumo de

energia e custo associado ao processo de liquefacéo (PEI et al., 2014).

Na Figura 28 é apresentado a simulacdo do sistema de compressdao em ambiente Aspen

Hysys, onde foi utilizado o pacote de equac¢des Peng-Robinson para o célculo das propriedades

termodinamicas. Os fluxos de CO> produzidos pela planta sdo misturados a pressao de 2 bar e

comprimidos até 128 bar atraves de 6 estagios de compressdo com resfriamento intermediario

até 30°C. Foi necessario também utilizar purgadores para retirada do condensado. Apos ultimo

estagio de compressdo, o CO; é resfriado novamente e comprimido até 150 bar para entéo ser

transportado. Na Tabela 10 é apresentado os niveis de pressdo do sistema de compressao

descrito.

Tabela 11 — Niveis de pressdo do sistema de compressdo do COa.

Etapa de compresséo

Presséao [bar]

Compressor

1° estagio
2° estagio
3° estagio
4° estagio
5° estagio
6° estagio

Bomba

4
8
16
32
64
128

150

A poténcia necessaria para comprimir o CO2 &, portanto, a soma dos estagios de

compressdo (C1 a C6) juntamente com a bomba no Gltimo estagio de compressdo. Logo tem-

se a seguinte relacdo para a poténcia de acionamento do sistema de compressédo (equacdo 13):

Wcomp_COZ = Wey + Wea + Wes + Wey + Wes + Weg + Wp (13)
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Pungador

Intercooler

Figura 28 — Simulacédo do sistema de compressao do CO, em ambiente Aspen Hysys.
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4 — DISCUSSAO DOS RESULTADOS

4.1 Combustéo da biomassa

A vazdo massica de ar necessaria para a combustao da biomassa foi obtida a partir da Eq
(2) e pode ser vista na Tabela 12. As constantes de ar teorico ¢pqgaco € Ppaing foram obtidas
nas primeiras simulacgdes realizadas para uma combustdo completa sem formacdo de CO na
composicdo dos gases. Para uma combustéo tedrica foi necessaria uma vazao de 74,70 kg/s de
ar, sendo, portanto, definido a vazéo de 104,6 kg/s para um excesso de ar igual a 40% de acordo

com a faixa operacional de Rayaprolu (2009).

Tabela 12 — Massa de ar para a combust&o.

Parametro Valor Unidade
Mpagaco 24,31 kg/s
Mpaiha 1,58 kg/s
Pbagago 2,74
Ppatna 5,57
My (a = 40%) 104,6 kg/s

A partir da vazdo massica de ar (1,,), foi realizado o processo iterativo da combustao
para convergéncia da temperatura do ar pré-aquecido (T, por) Na entrada da caldeira. Foi
possivel pré-aquecer o ar ambiente T, 45 = 25 °C até Ty yor = 97,49 °C.

Apobs finalizado o processo iterativo, foi possivel obter vazdo massica e composicao dos
gases produtos da combustéo definitiva conforme mostrado Tabela 13. Para esta composicéo e
vazdo massica, 0s gases de exaustdo (1myjyegqs) S0 formados a 1263,14 °C e 1,2 bar de pressédo

atmosférica, sendo totalizado 202,58 MWt de calor disponivel para aquecimento na caldeira.

Tabela 13 — Composicao dos gases da combustdo da biomassa (fracdo massica).

Parametro Valor Unidade
0, 54
N, 61,9
co, 17,6
S0, 0,02
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Parametro Valor Unidade
H,0 15,0
Mfpegas 129,64 kg/s
Tfiuegas 1263.14 °C
Qfuegas 202,58 MW,

4.2 Sistema de captura de carbono

Na Tabela 14 é apresentado os resultados obtidos para o sistema de absor¢do quimica,

onde sdo avaliados trés cenarios de capacidade de captura de CO: presente nos gases de

exaustdo (30, 60 e 90%). Para capturar 21,07 kg/s de CO2 (equivalente a 90% da fracdo massica

de CO2 presente nos gases de exaustdo) se faz necessario um fornecimento de 86,65 MW de

calor cogerado pelo ciclo Rankine para atender a demanda térmica do reboiler. Para todos os

casos o calor especifico do reboiler se manteve proximo da média de 4,11 GJ/tCO», enquanto

a poténcia elétrica de acionamento das bombas, vazdo de gases admitidos na coluna e de CO>

capturado variaram de acordo com a aproximacao linear conforme mostrado na. Neste grafico

apresentado, é possivel visualizar a correlacdo entre percentual de captura de CO, vazdo

massica de CO- correspondente e consumo de calor necessario no reboiler.

Tabela 14 — Resultados obtidos para absorcdo quimica do COx.

Parametro Valor Unidade
Percentual de captura de CO> 90 60 30 %
Gases de exaustdo admitidos no | 116,63 | 75,81 | 37,90 kg/s
absorvedor

Gases de exaustéo livre de CO, | 103,33 | 66,16 | 33,12 kg/s
Reciclo de MEA 101,04 | 69,62 | 34,66 kg/s
Poténcia bombas 55,21 | 38,08 | 18,97 kW,
CO; absorvido 20,58 | 13,80 | 6,89 kg/s
Calor consumo (reboiler) 82,90 |57,38 | 28,56 MW,
Calor especifico (reboiler) 4,03 4,16 | 4,15 GJ/tCO,
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Figura 29 — Resultados obtidos para a simulagdo do processo de captura de CO..

g
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Na Tabela 15 é apresentado a composi¢do dos gases de exaustdo pos separagdo captura
do COg, juntamente com o fluxo referente ao CO; capturado (ricp; qps) apos deixar a coluna
de regeneracéo e separacdo do condensado. E possivel constatar uma pequena fracio (0,9 %)
de agua presente mesmo ap6s separacao do condensado, sendo necessario posterior remocao

na etapa de compresséo do COx.

Tabela 15 — Composicao dos gases de exaustao pos captura de COs.

Componente Gases de exaustao CO2 capturado

Valor [% em massa] Valor [% em massa]

0, 6,7 -
N, 777 -
co, 2,2 99,1
S0, 0,02 -
H,0 13,4 0,9

Para o CO> capturado a partir da fermentagdo (1 cq, r), tem-se uma vazao massica de
6,49 kg/s (0,135 Mt/ano) de CO> de acordo com a producdo de etanol definida. Portanto, é
considerado a vazéo de fermentacdo juntamente com (1ico, qps) Para o calculo da poténcia
elétrica do sistema de compressao do CO..

A partir das vaz0es massicas 1oz gps € Mcoz . foi possivel calcular a poténcia elétrica
de acionamento do sistema de compressdo do CO2 de acordo com a vazdo em kg/s de CO; a ser

comprimido. A

Figura 30 apresenta a poténcia elétrica necessaria para cada componente do sistema a
partir dos trés cenarios de percentuais de captura de CO, da planta. Para a compressdao do CO>
gerado a partir da fermentacao (o, r) Seria necessario aproximadamente 2 MWe. Por outro
lado, se considerado o cenario limite de 90% de captura de CO> dos gases de exaustédo (0,431
MtCO2/ano), seriam necessarios 8,24 MWe para poder comprimir todo CO2 gerado pela planta
em sua capacidade méaxima (0,566 MtCO»/ano). Ainda analisando os trés cenarios, obtém-se

uma relacdo de 0,30 MWe de poténcia para cada 1 kg/s de CO> capturado pela planta.
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ANALISE DE PENALIDADE DE POTENCIA NA
COMPRESSAO DE CO2 NA PLANTA DE
ACORDO COM O PERCENTUAL CAPTURADO.

0.7 10,00

OC02 - Absorgdo quimica

06 1 OCO2 - Fermentag3o
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e
=

MtCO2/ano
[=]
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Poténcia compressdo CO2 [MWe]
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305 608 9% 100%
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Figura 30 — Resultados obtidos para a simulacao do sistema de compressdo do COa.

4.3 Analise parametrica

As Figuras apresentam os gréaficos de efeitos padronizados dos parametros ordenados por
maior impacto na poténcia elétrica gerada e na disponibilidade de energia térmica utilizada para
0 sistema de captura de CO». Os resultados apresentam que para a faixa de operagdo das
variaveis de projeto avaliadas todas as configuracBes do sistema térmico apresentam uma
correlagé@o negativa perfeita entre as funcdes objetivo.

No caso dos ciclos de cogeracdo que descartam o reaquecimento do vapor (REG1, REG2
e REG3) a temperatura do vapor na saida da caldeira foi o pardmetro de maior influéncia no
desempenho termodinamico do sistema térmico. Quanto maior a temperatura do vapor na
entrada das turbinas maior a variagdo de entalpia durante expanséo do vapor neste equipamento.
Além disso, altas temperaturas de vaporizagao garantem que o vapor de saida do ultimo estagio
das turbinas permaneca como vapor saturado com pardmetros de pressao proximas do limite
inferior de 250 kPa para atender as condi¢des de qualidade do vapor demandados pelos
processos da planta.

Contudo, elevar a temperatura a valores proximos de 520°C implica reduzir a vazao
massica de vapor do ciclo, gerando menos energia térmica para atender o processo de absorcéo

de CO.. O uso de uma menor temperatura na saida da caldeira aumenta a disponibilidade de
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vapor para 0s processos, sob estas condi¢fes de operagdo maior pressdo no ultimo estagio da
turbina é requerida para assegurar condicdo de vapor saturado para 0s processos de producao
de alcool e CCS levando a diminuicdo da geracdo de poténcia no ciclo de cogeracao.

A pressdo de vaporizacdo e o ponto pinch sdo apontados como parametros de projeto
importantes. Da mesma forma que a temperatura no evaporador a pressdo de vaporizagao €
diretamente proporcional a variacdo de entalpia durante a expansdo de vapor na turbina
favorecendo a geracdo de poténcia. Por outro lado, quanto maior o ponto pinch maior a
temperatura dos gases de exaustdo na entrada do recuperador de calor favorecendo a geragédo
de energia para o processo CCS mas diminuindo vazdo massica do fluido trabalho diminuindo
a geracgéo de poténcia ciclo de poténcia.

Para as configuracdes com reaquecimento (Reheatl, Reheat2 e Reheat3) os resultados
mostram que tanto a pressao de vaporizacdo e pressao de descarga da turbina de baixa presséo
sdo o0s parametros que mais influenciam o sistema térmico gerado maior poténcia elétrica ou
calor a jusante para os processos da planta. Por outro lado, a temperatura de vaporizacao teve
pouca influéncia nos objetivos avaliados quando comparado com as configuracdes sem
reaquecimento. Também se observa que existe uma interacdo maior entre 0s parametros de
entrada para as configuragdes com reaquecimento, ainda que pouco influenciem nos resultados
quando comparado com as pressdes de operagéo de ciclo de cogeracao.

No caso da configuragdo “Cascata” os resultados mostram uma maior influéncia do
parametro “SP1”. Isso se justifica devido a alta vaz&o de vapor a altas temperaturas na entrada
do spliter, sendo possivel priorizar o vapor para expansdo da turbina de média pressdo (SP1
préximo de 0,1), ou suprir a demanda térmica dos processos da planta (SP1 proximo de 0,5).
Como parametro secundario de maior influéncia, a pressdo de descarga do Gltimo estagio da
turbina de baixa pressdo também se mostrou importante assim como foi apresentado para as
demais configuragdes anteriores.

Nas Figuras 31 e 32 sdo apresentados os resultados da anélise paramétrica para cada
configuracdo avaliada, apresentando a capacidade de captura de CO2 (Mt/ano) frente a poténcia

elétrica gerada pelo sistema BECCS, e calor necessario a ser fornecido ao reboiler.
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ANALISE PARAMETRICA: CAPACIDADE DE CAPTURA DE CO2
(MTCO2/ANO) VS POTENCIA ELETRICA LIQUIDA GERADA (MWkE)
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Figura 31 — Poténcia gerada vs captura de CO2: (a) REGL, (b) REG2, (c) REG3 e (d) ReHeat1.
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Conforme mencionado anteriormente, observa-se que para cada configuragdo avaliada
existe uma correlacédo linear negativa, em que 0 aumento da capacidade de captura de CO: leva
a uma reducéo da poténcia elétrica gerada no ciclo. 1sso ocorre devido ao redirecionamento de
vapor ao processo e sistema de captura de carbono em detrimento da expanséo nas turbinas para
geracgdo de poténcia de eixo. Uma segunda observacdo importante diz respeito aos cenérios de
consumo de vapor por tonelada de cana pelo processo da planta. Para 280 kg/tc (48,8 kg/s) foi
possivel atingir maiores niveis de captura de CO2 anuais, dado que mais calor € disponibilizado
para o sistema de captura de carbono. Por outro lado, maiores taxas de captura de CO2 levam a
uma maior necessidade de sacrificar parte da poténcia elétrica liquida gerada para suprir o
sistema de compressdo de CO> na planta. Isto explica o fato de ter sido obtido uma maior
poténcia elétrica para os cenarios de maior consumo de vapor para o processo (430 kg/tc). Por
fim, a configuragdo “Cascata” permitiu alcangar a maior taxa de captura teorica (0,68
MtCO-/ano), sendo 10,77% a mais do que o total gerado pela planta (0,613 MtCO2/ano), porém
gerando a menor poténcia elétrica liquida (3,48 MWe,).

Entende-se que a configuracdo REGL ¢é a alternativa menos complexa e de menor custo
(menor quantidade de trocadores de calor e auséncia de etapa de reaguecimento), enquanto
“ReHeat3” e “Cascata” apresentam caracteristicas opostas. Sendo assim, se “REG1” permite
gerar a mesma poténcia elétrica que as demais configuracdes para a mesma quantidade de CO>
capturado, ndo ha motivos para se considerar a configuracdo de maior complexidade e custo
para este caso. A partir desta perspectiva, foi plotado em um Unico grafico (Figura 33) os
melhores pontos abrangendo todas as configuracdes simuladas em uma Unica faixa de operacao,
sendo limitado pela captura méaxima possivel (90% - 0,566 MtCO/ano). Para o cenéario de
280kg/tc foi possivel atingir a captura de 90%, sendo capaz de gerar ainda 30,3 MW, a partir
da configuragdo “REG1”. Para o cenario de 360 kg/tc foi também possivel atingir os 90% de
captura de carbono, ao custo, no entanto de gerar 23,6 MW, a menos em relacdo ao cenario

anterior, sendo ainda necessario utilizar de uma configuracdo de maior complexidade e custo
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(“Cascata”). Por fim, para um cenario convencional (430 kg/tc) em condi¢des semelhantes ao

cenario anterior, limita-se a uma captura de 76% (0,478 MtCO./ano).

PLOT DAS FAIXAS DE OPERACAO LIMITADO A 90% DE

CAPTURA DE CO2
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Figura 33 — Emissdes de CO2 vs poténcia elétrica liquida gerada.

4.4 Emissoes especificas de CO2

Uma segunda analise implica em avaliar as emissdes de CO; por unidade de energia
gerada (g/kWh). A partir do ciclo de cogeracdo otimizado para a configuracdo Reheat3 sem
sistema CCS, foi possivel obter os parametros de poténcia elétrica e emissdes, assim como o
indicador (g/kWh) como referéncia para compara-la com as demais configuraces BECCS
simuladas tal como pode ser visto na

Figura 34. E desejado que o sistema BECCS proposto apresente indicadores de emiss&o
especifica (g/kwWh) menores em relagdo a configuracdo sem captura de carbono, justificando
assim sua aplicacdo e investimento. Para os 3 cenérios avaliados neste trabalho (280, 350 e 430
kg/tc), obtém-se respectivamente emissdes especificas de 1663, 1767 e 1875 g/kWh. Portanto,
todos os pontos simulados para os sistemas BECCS neste trabalho que apresentaram valores

superiores a referéncia, foram rejeitados nesta etapa da analise.
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FAIXA DE OPERACAO REFERENCIA: SEM INSTALACAO CCS
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Figura 34 — Faixa de operagdo obtida para a configuragao “Reheat3 — Sem CCS”: indicador

de emissdo especifica (g/kWh).

Além da configuragdo “Reheat3 — Sem CCS”, foi obtido um modelo generalista
correlacionando emissao especifica de CO2 e vazdo do processo de destilacdo da planta a partir
de diferentes poténcias liquidas geradas para o sistema BECCS tal como é apresentado nas na
Figura 36. E possivel observar que para vazdes inferiores a aproximadamente 44 kg/s (388
kg/tc) é obtido as menores emissBes especificas ao gerar menos poténcia elétrica liquida no
sistema (portanto capturar mais CO). Por outro lado, vaz0es superiores mostram que gerar
menos poténcia elétrica liquida implica em ser cada vez menos eficiente a captura de carbono
por unidade de energia despendida, atingindo até mesmo emissdes especificas superiores a
planta referéncia sem CCS. Como pode ser visto na Figura 36, 0s cendrios de 280 e 360 kg/tc
operam abaixo do ponto de inflexdo (gradiente de poténcia elétrica liquida gerada negativo), ao
passo que o cenario de 430 kg/tc opera acima (gradiente de poténcia elétrica liquida gerada
positivo).
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Figura 35 — Faixas de operacdo obtida atraves do modelo generalista do sistema BECCS

simulado.
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Figura 36 — Faixas de operacdo do sistema BECCS discriminado por favorecimento de

captura de CO- e geracédo de poténcia.

Na Figura 37 ¢é apresentado a relagdo de emissdo especifica vs poténcia elétrica gerada

para 0s 3 cendrios de consumo de vapor no processo. Para o cenario de 430 kg/tc foi possivel
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atingir uma emissdo especifica de 1180 g/kWh a partir da configuracio “Reheat3”,
representando uma redugéo de 620 g/kWh comparado a planta referéncia sem CCS, sendo ainda
capaz de gerar 47,78 MWe de poténcia liquida. Ao analisar pela perspectiva da Figura 38, nota-
se que embora tenha apresentado uma reducdo significativa pelo indicador de emissao
especifica, em numeros absolutos anuais (MtCO2/ano) atingiu-se um percentual de captura
inferior a 30% do CO2 emitido pela planta. Por outro lado, quando avaliado o0 mesmo cenario
(430 kg/tc) para se atingir a captura de 90% através da configuragdo “Cascata”, é possivel
observar que implicaria em um indicativo de emissdo especifica semelhante ao de uma planta
referéncia sem CCS, atingindo, portanto, nenhuma emissdo negativa de carbono no balango
final.
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Figura 37 — Relacdo de emissdes especificas vs poténcia elétrica liquida gerada.
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Figura 38 — Faixa de operacdo recomendada para as configuracoes e cenarios avaliados.

Para os cenarios de 280 e 350 kg/tc foi possivel atingir o indice de 90% de captura,

prevalecendo alto desempenho no indicador de emissdo especifica (200 e 520 g/kWh

respectivamente). Ambos os cenérios se encontram abaixo do ponto de inflexdo da Figura 36,

sendo, portanto, favorecidas ao priorizar os parametros para geracdo de calor para o processo e

sistema de captura de carbono em detrimento da geracdo de poténcia elétrica. Por conta da

maior disponibilidade de calor, o cenario de 280 permite gerar ainda 30,41 MWk, de poténcia

na planta. Comparado a 350 kg/tc observa-se uma diferenca de 18,77 MWe gerados para 0s

mesmos indices de 90% de captura.
A partir das andlises desenvolvidas, foi possivel elaborar a Tabelas 16, 17 e 18

contemplando todos os resultados sumarizados por cenério de acordo com a faixa de operagao

recomendada.

74



Tabela 16 - Faixas de poténcia elétrica liquida gerada pelo sistema BECCS para cada configuracédo avaliada (280 kg/tc).

Configuracdo Refleat3 Cascata REG1 REG2 REG3 ReHeat1l ReHeat2 ReHeat3
(sem CCS)

Weomp[MWe] - - 8,36 -7,86 7,85-7,68 7,67-17,67 7,65-7,50 7,49 -7,38 7,37-7,35
W, [MWe] 62,82 - 30,41 - 37,54 37,61-40,14  40,18-40,29 40,46-42,71 42,74-4431 44544476
Telétrica [%0] 0,3095 - 15,01-18,53 1856-19,81 19,83-19,890 19,97-21,08 21,10-21,88  21,98-22,10

CO2 [Mt/ano] 0,614 - 0,048-0,082 0,082-0,094 0,094-0,095 0,096-0,106 0,107-0,114 0,115-0,116

% captura de CO2 0 - 90,0 - 85,0 84,5-82,6 82,6 -82,5 82,4 -80,7 80,7-79,5 79,32 -79,15
Emissdes [g/kWh] 1663,34 - 200 - 319 319-351 351-353 355 - 380 380 - 396 398 -400

Tabela 17 - Faixas de poténcia elétrica liquida gerada pelo sistema BECCS para cada configuracdo avaliada (360 kg/tc).

Configuracédo Refeat3 Cascata REG1 REG2 REG3 ReHeatl ReHeat2 ReHeat3
(sem CCS)

Wcom,, [MWe] - 8,36 — 8,17 8,15-6,43 6,43 - 6,27 6,26 — 6,26 6,24 - 6,09 6,09 - 5,97 5,96 -5,94
W, [MWe] 59,13 11,64 - 14,30 14,63 — 38,95 39,02-41,55 4159-41,70 41,87-44,12 4415-4572  45,95-46,17
Nelétrica [%0] 0,2919 5,74 -7,06 7,22 -19,22 19,26 -20,51  20,53-20,58 20,67-21,78 21,79-2257 22,68-22,79

CO2 [Mt/ano] 0,614 0,048 — 0,061 0,062-0,177 0,178-0,190 0,190-0,190 0,191-0,202 0,202-0,209 0,211-0,212

% captura de CO2 0 90,0-89,0 87,7-69,4 68,4 -67,5 67,4674 67,2-65,5 65,50-64,31  64,15-63,98
Emissdes [g/kWh] 1767,92 521 - 577 583 -733 733-738 738 -738 739 -743 743 - 745 746 - 746
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Tabela 18 - Faixas de poténcia elétrica liquida gerada pelo sistema BECCS para cada configuracédo avaliada (450 kg/tc).

Configuracdo Refleat3 Cascata REG1 REG2 REG3 ReHeat1l ReHeat2 ReHeat3
(sem CCS)

Weomp[MWe] - 6,73 - 6,56 6,53 - 4,83 4,83 - 4,65 4,65 — 4,64 4,63 — 4,47 4,47 — 4,36 4,34 -433
W, [MWe] 55,57 13,47 - 15,92 16,25 — 40,56 40,64 — 43,17 43,21 -4331  43/49-4574 45774734 47,56 —47,79
Telétrica [%0] 27,43 6,65 7,86 8,02 - 20,02 20,06 -21,31 21,33-2338 21,47-2258 2259-2337 2348-2359

CO2 [Mt/ano] 0,614 0,159-0,170 0,172-0,287 0,287-0,299  0,299-0,300 0,301-0,311 0,312-0,319 0,320-0,321

% captura de CO2 0 72,4-70,6 70,3-52,0 51,9-50,0 50,0 — 49,9 49,8-48,1 48,1 46,9 46,7 - 46,6
Emissfes [g/kWh] 1875 1875-1713 1695 — 1172 1172 - 1151 1150 - 1149 1148 — 1132 1132 - 1122 1120 - 1119
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5 - CONCLUSOES

Este trabalho avaliou diferentes configuracdes de sistema BECCS integrado a tecnologia
de captura de CO2 pds-combustdo por absor¢do quimica (MEA) dentro do contexto do setor
sucroenergético brasileiro. A partir dos softwares computacionais Aspen Plus e Aspen Hysys
foi possivel simular diferentes cenarios e configuracGes de sistemas BECCS totalmente
integrados por meio de um cddigo integrador em Matlab, tendo como objetivo avaliar o
desempenho termodindmico destes sistemas sob critério de capacidade de captura de CO- e
poténcia elétrica gerada.

As analises paramétricas permitiram concluir que ndo é simples definir a melhor
combinacédo de parametros de pressdes e temperaturas, dado que 0s objetivos se apresentaram
como conflitantes (geracdo de poténcia elétrica e captura de CO.). Além disso, entre as
configurac@es avaliadas foram encontrados parametros de maior influéncia diferentes para cada
configuracdo. Dessa forma é necessario utilizar de métodos de otimizacdo multiobjetivo e
estocasticos para poder definir os parametros corretos de operacdo entre poténcia elétrica gerada
e captura de CO>

Sob perspectiva de geracdo de poténcia e captura de carbono, os resultados apresentam
um tradeoff para todas as configuracdes avaliadas do sistema BECCS. Para as configuracdes
tipicas avaliadas, a adicdo de reaguecimento e regeneradores impactaram no aumento da
geragdo de poténcia nas turbinas, ao passo que menos vapor a jusante é disponibilizado para
atender as demandas de calor do processo e sistema de captura de carbono por absorcao
quimica. Por outro lado, a opcdo pela captura de um maior percentual de CO; implica ndo
somente em gerar menos poténcia nas turbinas, mas também em maior consumo no sistema de
compressdo. Também foi proposto uma configuragdo alternativa (cascata), a qual apresentou
uma faixa operacional maior em relacdo as demais, permitindo alcancar percentuais de captura
superiores a configuragdo “REG1”. No entanto a configuragdo proposta apresenta maior
complexidade julgado pela quantidade de componentes e fluxos na simulacdo, implicando
indiretamente em um custo maior em investimento.

Uma segunda abordagem se fez necessaria para avaliar de fato o balango de emissbes
negativas obtidas pelos sistemas BECCS simulados, sendo o indicador de emissao especifica
(g/kwh) selecionado como critério de eficiéncia de captura. Para o cenario de 430 kg/tc de
vapor destinado ao processo foi observado que a opgcdo por capturar maiores percentuais de

CO. implica em aumentos graduais na emissdo especifica, atingindo até mesmo taxas superiores
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a planta operando sem sistema de captura de carbono (1874,89 g/kWh), sendo recomendado
para esse cenario a configuragdo “Reheat3” com a priorizagao pela geragdo de poténcia. Para o
cenario de 350 kg/tc foi observado uma inflexdo do gradiente de poténcia em desfavor ao
indicador de emissédo especifica. Vemos que optar pela captura de carbono favorece a reducgéo
das emiss@es especificas de CO2 na planta, permitindo atingir valores de 521 g/kWh. Neste
cenario foi possivel atingir o nivel 90% de captura de CO> dos gases e exaustdo da planta a
partir da configuragdo “Cascata” em decorréncia da maior disponibilidade de calor para ser
destinada ao reboiler. Por fim, o cenéario de 280 kg/tc permitiu alcancar emissdes especificas
de 200 g/kWh (1443,34 g/kWh ou 87,8% de reducdo no indice emissivo) a partir da
configuracdo de maior simplicidade e custo de investimento (REG1).

Os cenarios construidos permitiram chegar a faixas de operacdo recomendadas de acordo
com o nivel de maturidade tecnoldgico do processo de producao de alcool da planta cogeradora,
onde tecnicamente o sistema BECCS realiza, ainda que parcialmente, as emissdes negativas de
CO.. Entende-se que por se tratar de uma planta tipica do setor sucrooenergético brasileiro, ha
uma grande demanda de vapor a ser suprimida pelo processo de producédo de etanol e agucar
(115,5 MW, para o cenario de 450 kg/tc), ao passo que para a captura de até 90% de todo o CO>
gerado pela combustdo do bagaco e palha se faz necessario um adicional de 82,90 MW, sendo
72% a mais de calor a ser destinado a um segundo processo na planta. Logo é evidente que
existe uma alta demanda térmica a qual a planta ndo consegue atender sem ser severamente

penalizada na geracdo de poténcia elétrica.

5.1 Trabalhos futuros

O estudo apresentando neste trabalho permite visualizar cenarios com potencial de
aplicacdo para os sistemas BECCS sob perspectiva técnica dentro do objetivo almejado. Porém
entende-se que hé possibilidades de aperfeicoamento e necessidade em se avaliar a partir das
seguintes abordagens:

e Avaliacdo econdmica para as diferentes configurac6es do ciclo de cogeracdo e
cenarios, assim como sistema de captura de carbono por absorcdo quimica e
sistema de compressao.

e Avaliacdo de diferentes solventes e integracbes com o sistema de captura por

absorcéo quimica, assim como diferentes tecnologias de captura de carbono (pré-
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combustdo e oxi-combustdo) diferentes configuragdes do ciclo de cogeracdo do
setor.

Estudo de integracao de tecnologias de recuperacao de calor residual (como por
exemplo o ciclo Rankine organico — ORC) para reduzir a penalidade energética
gerada pelo sistema de captura de carbono na planta.

Replicar a analise deste estudo para diferentes biocombustiveis.
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ANEXO A — Configuracdes do ciclo a vapor
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