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RESUMO

Em paralelo ao crescimento da capacidade de producéo global esta a geracao
de residuos, que também atinge altos valores conforme aumento do consumo. A
gestdo destes residuos sempre se deu de forma a diminuir os custos do
processamento e nunca se prospectou o lixo como ativo econdmico de valor agregado.
Existem atualmente diferentes frentes de pesquisa que visam desenvolver tecnologias
para transformacédo de residuos solidos urbanos (RSU) em produtos aplicaveis na
sociedade. Neste trabalho se faz o desenvolvimento preliminar de um processo de
conversdo de RSU em ureia sem incluir uma comparacdo com outras tecnologias.
Para realizacao deste trabalho foram simulados os processos de gaseificacdo do RSU,
Haber-Bosch para a producédo de Amoénia e Stamicarbon para producao de ureia. O
software utilizado foi o0 Aspen Plus v.12. Os demais processos associados - a planta
de separacgéo de ar e a planta de producao de vapor - ndo foram simulados. Os custos
de vapor e nitrogénio foram estimados com base nos precos aplicados no mercado.
Foi utilizada uma fracdo real da quantidade de residuo sélido urbano no municipio do
Rio de Janeiro para estabelecer a vazdo de entrada do processo. Uma vez que 0S
processos foram dimensionados, foi realizado um estudo econdémico simplificado para
avaliar o custo de instalacdo e de operacao da planta. Apés a simulacéo se obteve
uma vazao de 85500 kg/h de ureia, com valor de revenda de 0,774 US$/kg, garantindo
um lucro liquido anual apds taxas de 295.195.938 US$. O estudo econdémico revelou
custo de instalacdo da planta de 818.548.369 US$ e um custo de operacéo anual da
planta de 219.595.489 US$, implicando em retorno do investimento em 10 anos.
Visando avaliar a flexibilidade de producédo da planta proposta foi também realizado
um estudo econdmico que indica pregos para venda de produtos intermediarios da
producdo de ureia. Esta revelou valores dentro dos praticados no mercado para
hidrogénio e aménia ao se considerar indicadores econdmicos semelhantes ao do
cenario com venda apenas de ureia. E por fim foi comparada a quantidade de CO:
emitida por aterros sanitérios a quantidade de CO2 emitida pela simulagéo realizada,
como avaliagdo preliminar de impacto ambiental. Foi constatada uma reducéo
relevante na emissdo de CO2 em comparagao com as emissdes estudadas em aterros
sanitarios no estado do Rio de Janeiro e no mundo. Percebe-se também uma reducéo
na area ocupada por residuos em aterros sanitarios que proporciona a extensao da

vida 0til destes locais sem altera¢do no plano inicial.



1 INTRODUCAO

O avanco da revolucédo industrial e crescimento da populagdo nos anos
posteriores a este periodo revelaram desafios que deverdo ser enderecados por
geracOes futuras, as quais sofrem as consequéncias das largas producdes que vem
ocorrendo desde entdo. Deste modo, o gerenciamento de residuos se tornou tarefa
ardua e resultou em relevantes problemas ecolégicos. O processamento de lixo se
deu visando mitigar custos totais empregados e ndo houve preocupacao com oS
efeitos poluentes que as solu¢des encontradas poderiam trazer, a curto e longo prazo
(BARLES, S., 2014).

Em sua pesquisa, Nagashima et al. (2011) explicitam o fato de que entre 1979
e 1990 a populacdo mundial cresceu 18% enquanto a producédo de residuos sélidos
urbanos (RSU) aumentou 25%. De acordo com pesquisa realizada por Hoornweg e
Bahda-Tata (2012), o cenario global de disposicdo de residuo soélido urbano é
composto em maior parte por aterros sanitarios, cerca de 45%. O estudo indica ainda
gue paises com renda média mais alta tendem a encaminhar seus residuos para
aterros sanitarios ou tratamento térmico, enquanto regiées de menor poder aquisitivo
destinam os residuos em lix6es a céu aberto. Em diversos casos o0 RSU é depositado
diretamente no solo sem que nenhuma forma de barreira seja instalada para protecao
do terreno, levando a contaminacédo do solo, do ar, da agua superficial e da agua
subterranea. Deste modo fica facilitada a proliferacao de vetores de doencas (RAMOS
et al., 2017).

Conforme o tema da gestao de residuos foi ganhando relevancia na sociedade,
novas ac¢des foram determinadas no intuito de melhor destinar os residuos, entre elas
a reciclagem, compostagem, substituicdo de embalagens plasticas por embalagens
biodegradaveis e até campanhas que visam a reducéo de lixo produzido. De acordo
com o apresentado, gestado de residuos soélidos € um dos grandes gargalos do século
XXI e peca fundamental para um desenvolvimento sustentivel. Diversos sdo o0s
estudos que buscam solucdes para lidar com os residuos gerados na sociedade atual
(LOHRI et al., 2017).

Reciclagem de materiais e incineracao de material organico ja sdo amplamente
aplicados, mas ainda ndo cobrem a maior parte dos residuos gerados além de

estarem relacionados a demais problemas como emissao de gases de incineracao e
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dificuldade de coleta. Segundo Wilson et al. (2012), cerca de 70% dos residuos
gerados em cidades de remuneracao baixa e média sdo organicos. Uma vez em porte
desse conhecimento, pode-se enxergar os residuos como um produto de valor

agregado relevante.

O Plano Nacional de Residuos Sélidos de 2022 estipula, como um de suas
metas, o avanco do uso de tratamento térmico do RSU para aproveitamento
energético. Esperando-se que em 2040 cerca de 14,6% de todo o RSU gerado no

pais seja aplicado a processos térmicos para geracao de energia.

Neste contexto, diversas pesquisas sao desenvolvidas com o intuito de
equilibrar a gestdo de residuos, tentando enderecar os residuos com potencial
energético para atividades lucrativas. O trabalho realizado por Farberow, Bailey e
Bagajewicz (2007) visou identificar qual processo de transformacédo de RSU seria
mais interessante e lucrativo. Apds andlise dos processos, custos de implementacao,
custos de operacao e mercado, pode-se observar que a ureia seria o produto de maior
interesse. Apesar da pesquisa ter sido realizada com dados e referéncias estado-
unidenses, este resultado pode ser assumido também para a realidade brasileira, uma
vez que ambos os paises fazem uso consideravel de ureia como fertilizante e

possuem grandes regides metropolitanas onde ha alta concentracdo de RSU.

De acordo com estudo realizado pelo 6rgdo federal brasileiro Secretaria de
Assuntos Especiais (2022), apenas 24% dos fertilizantes nitrogenados utilizados no
Brasil sdo produzidos em solos brasileiros. Apés a pandemia de COVID-19, diversas
plantas industriais foram obrigadas a parar sua produgéo e este niumero se tornou
ainda mais critico. Segundo de Almeida (2021), o brasil consumiu em 2020 cerca de

7,5 milhdes de toneladas de ureia, sendo 85% desse valor oriundo de importagao.

Dentro deste contexto, vale ressaltar que, ao se utilizar os residuos sélidos
urbanos (RSU) como matéria-prima para a producéo de fertilizantes, sera destinado
um residuo que carrega consigo problemas ambientais complexos e ainda sera
produzido um composto estratégico para o pais. Além do mais, todo o processo tende
a ser lucrativo, visto que o preco do RSU é virtualmente nulo e o produto acabado tem

valor agregado relevante.
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1.2 OBJETIVO

Este trabalho tem por objetivo avaliar uma planta de producéo de ureia através da
gasificacdo de residuo sélido urbano. As avaliacbes de parametros de operacdo da
planta foram realizadas pelo software de simulagéo Aspen Plus v.12, enquanto a
analise econdmica da planta se deu de acordo com célculos descritos na literatura.
Por fim, a analise ambiental foi centrada na comparacao de emissdes de plantas de
incineracdo ja concebidas.

Como objetivos especificos deste trabalho, podem ser destacados:

i.  Estudar a possibilidade de producéo de ureia verde partindo de residuo sélido
urbano, através do processo de gaseificacdo para obtencéo de gas de

sintese.

ii. Determinar o custo de instalacdo da planta simulada, além de gastos com a
operacéo e indicadores econdmicos.

iii.  Avaliar possiveis reducfes de emissdo de gases em comparacdo com plantas
de incineracao de residuos.
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2. REVISAO BILIOGRAFICA

2.1 RESIDUOS SOLIDOS URBANOS (RSU)

O crescimento dos grandes centros urbanos e da cultura do consumo levaram
a um acumulo relevante de residuos descartados em ambientes adequados e
inadequados, geralmente em localidades proximas aos tais centros. Este material
descartado € denominado Residuo Solido Urbano (RSU) e ainda apresenta
possibilidades para a sociedade (NAGASHIMA et al., 2011).

Em 2016 foram gerados cerca de 2 bilhdes de toneladas de residuo sélido
urbano em todo o planeta. Em média, cada individuo gera 0,74 kg por dia de RSU,
podendo variar de acordo com localizacdo, renda, clima e demais fatores. A
expectativa é de que em 2050 sejam gerados mais de 3 bilhdes de toneladas de RSU
no ano (KAZA et al., 2018).

S06 no territério brasileiro foram contabilizados 79 milhdes de toneladas de RSU
geradas no ano de 2018. O pais representa 40% de todo residuo gerado na América
Latina. Estimativas baseadas nos dados histéricos para o Brasil indicam que a
geracdo anual de residuos podera alcancar as 100 milhdes de toneladas em 2030
(Souza, L., 2019).

Estes valores sdo de extrema relevancia e obrigaram diversos setores da
sociedade a se mobilizarem para tratar da gestdo do RSU. Atualmente, municipios
apresentam um plano para lidar com o residuo gerado, indo desde a compactacéo

deste residuo até suas possiveis aplicagoes.

2.1.1 Caracterizagédo de RSU

Segundo Martinho e Goncalves (2000), a producdo de residuos em certa
comunidade ndo é constante ao longo do tempo. Alteracdes séo registradas dentro
de anos, meses e até semanas. Varia, também, de acordo com o nivel econémico da
regido, estacdo do ano, clima, evolucdo tecnolégica e outros fatores. Devido a
dificuldade de caracterizacéo deste material, muitos estudos séo limitados por regides,
agregando dados locais para que seja possivel extrapola-los para outras regides de
caracteristicas minimamente semelhantes. Vergara e Tchobanoflous (2012)

coletaram os dados de composicdo de RSU para 20 cidades ao redor do mundo e
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constataram que a fracdo organica € a mais relevante para a maior parte das cidades,

apresentando porcentagens maiores que 50% em 12 das 20 cidades estudadas.

Outro estudo, realizado por De Oliveira et al. (2019), estima a composi¢cao
elementar do RSU de Curitiba com base nos dados de composicéo para o municipio
de Sdo Paulo. Criou-se assim um precedente para que sejam caracterizados 0s
residuos solidos urbanos de cidades distintas baseando-se em caracterizacfes ja

existentes.

2.1.2 Aplicacbes para RSU

S&o diversas as destinacbes de RSU aplicadas na atualidade, mas as mais
comuns sdo o despejo em aterros sanitarios e lixdes (HAMER, 2003). No entanto,
visto que a fracao orgéanica é alta no residuo e seu potencial energético é relevante, é
comum a incineracdo de RSU para gerar energia elétrica. Apesar da queima do
material resolver o problema da contaminacéo dos solos, gera outros problemas, uma
vez que os gases gerados contribuem para a intensificacdo do efeito estufa e podem

ainda ter componentes acidos (ROKNI, 2015).

Incineracao também deixa finos de cinza no ar e estes sdo passivos ambientais,
deste modo surgem estudos para viabilizar aplicacdes para este material. Ferreira,
Ribeiro e Ottosen (2003) estudaram possiveis segmentos que poderiam utilizar estes
finos em seus processos visando destinar esse residuo e enderecar a questao
ambiental atrelada. Entre as op¢fes destacadas estavam a industria de cimento e
concreto, producdo de ceramica, producdo de vidros, pavimentacdo e correcdo de

solo.

Outra aplicagdo comum para residuos em geral € a compostagem. Apesar de
RSU néo contar apenas com fracdo organica, boa parte do residuo esta na faixa
organica. No entanto, é necessaria uma separacao dos materiais para que 0 processo
possa ocorrer de forma correta, gerando ao final o adubo orgéanico. De Siqueira e
Assad (2015) coletaram dados referentes a compostagem no estado de S&o Paulo
para compreender o funcionamento das atividades de compostagem. O estudo
demonstrou que atividades de compostagem que ocorrem de forma descentralizadas,
isto é, de forma domiciliar ou comunitaria, sdo mais eficientes em desviar residuos de

destinacbes inadequadas. As atividades centralizadas, isto €, usinas de triagem e
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compostagem e usinas de adubo organico, se mostraram falhas, levando parte

relevante do residuo compostado de volta para locais de destinacéo final inadequada.

Uma aplicagdo mais recente € a gaseificacdo de residuos solidos urbanos.
Gaseificacao é a conversao térmica de matéria-prima solida ou liquida em gases com
potencial energético alto ou compostos quimicos de valor agregado (BASU, 2013).
Biomassa € comumente utilizada como matéria-prima deste processo por nao
depender necessariamente de regido e clima (SIKARWAR et al., 2016). Estudos
recentes vém utilizando como biomassa o residuo solido urbano com o intuito de gerar
gases com aplicacfes na industria quimica. Zheng, X. et al (2018) realizaram estudos
para avaliar a producdo de gas de sintese e hidrogénio através da gaseificacdo de
RSU. Os autores estudaram o rendimento da producdo de hidrogénio quando se
adiciona CO:2 ao reator de gaseificacdo e concluiram que é possivel aumentar sua

producao utilizando diferentes fracfes deste gas.

2.1.3 RSU no municipio do Rio de Janeiro

A Secretaria Nacional de Informacédo sobre Saneamento, em parceria com a
COMLURSB, disponibiliza dados anuais de RSU coletados no municipio do Rio de
Janeiro. Anualmente uma planilha é gerada com todas as unidades de recebimento
de residuos e a quantidade em toneladas que cada uma recebe. A série histérica conta
com valores de 2010 até 2020. Estes valores e a média de material recebido nos 10

anos sao apresentados na Tabela 1.

Tabela 1 - Valores anuais de RSU coletados no municipio do Rio de Janeiro

Ano Volume Total
RSU (t)
2010 3360007,00
2011 4365672,00
2012 2824902,00
2013 3162087,00
2014 3646390,00
2015 3512314,00
2016 3277671,00
2017 3125562,00
2018 3244332,00
2019 3242761,00
2020 3229448,00

Média 3362831,45

Fonte: autoria prépria, com base em dados da SNIS (2021)
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Pode-se avaliar pela série histérica que nos ultimos anos houve uma tendéncia
de estabilizacdo para o municipio do Rio de Janeiro. E os valores de 2011 e 2012
podem ser considerados outliers, ja que destoam de dados posteriores e anteriores.
Os dados ndo necessariamente ilustram a situacdo real de residuos do municipio: é
de conhecimento publico a ineficacia da coleta de lixo em diversas areas da cidade.
Portanto os valores podem estar bem abaixo da quantidade real. De todo modo, € o
montante que chega as unidades de processamento ou destinacao final que interessa
para o projeto da unidade neste trabalho. A Figura 2 expressa a evolugdo da

guantidade em toneladas de RSU coletada no municipio do Rio de Janeiro por ano.

Figura 1- Massa Anual RSU no Municipio do Rio de Janeiro
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Fonte: autoria propria, com base em dados da SNIS (2020)

Uma vez ciente da existéncia de diversos pontos de coleta e destinacao final
de RSU na cidade do Rio de Janeiro, fica clara a dificuldade ainda maior de se
caracterizar o residuo. Nao foram encontrados na literatura dados definitivos para

conhecimento profundo e elementar do RSU gerado no Rio de janeiro.

Esta disponivel, porém uma avaliagdo da composicéo do residuo do municipio
do Rio de Janeiro em porcentagens. Este documento € gerado pela prefeitura do
proprio municipio é fornece dados quando a fraces de diferentes classificagfes de
residuos, entre elas: vidro, plastico, metais, papel, matéria organica e outros
componentes (PMGIRS-RJ, 2021).

O Plano Municipal de Gestao Integrada de Residuos Sdélidos do municipio do
Rio de Janeiro (2021) indica que sao gerados 8822 t/dia de residuos diversos, destes

50,78% sdo compostos por matéria organica, 14,72% sado compostos por papeis,
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10,51 % compostos de demais matérias. O restante € composto por vidros, plasticos
e metais. O plano destaca ainda que cerca de 95,5% de todo o residuo coletado no

municipio é destinado a aterro de Seropédica.

2.2 GASEIFICACAO
O processo de gaseificacdo vem se desenvolvendo durante muitos anos. Este

se mostrou uma alternativa viavel para momentos da histéria nos quais a oferta de
combustiveis fosseis diminuiu consideravelmente. Uma parte significativa das
aplicacdes ocorreram durante o periodo de guerras na Europa, quando a producéo de
combustiveis era direcionada para as frentes de batalha, tornando escassas as

opcOes para a populacédo civil (NEATHERY, 2010).

Com a estabilizacdo do mercado de 06leo e gas, o processo de gaseificacao
perdeu concorréncia e atualmente esta presente em areas rurais e em paises em
desenvolvimento, onde a distribuicdo de energia é precéria. Tendo em vista 0s riscos
trazidos pelo aquecimento global e os altos precos dos combustiveis fosseis,
processos de gaseificacdo estdo novamente em pauta. O interesse na ultima década
se deu, principalmente, em processar residuos de madeira, da agricultura, da pecuaria
e urbanos (NEATHERY, 2010; SIKARWAR et al., 2016).

Gaseificacdo pode ser compreendida como a conversao termoquimica de
matéria organica solida ou liquida em gases combustiveis ou gases ricos em
moléculas quimicas de interesse, podendo ser, posteriormente, comburidos para
geracdo de energia ou processados para formar um produto quimico de maior valor
agregado. Todo o processamento no interior de um gaseificador é bastante complexo.
Para se obter os produtos de interesse, 0s gases sao submetidos a diferentes estagios
do gaseificador, onde ocorrem diferentes reacdes (BASU, 2013; DE LASA et al., 2011).

Para diversos autores, um processo de gaseificacdo € comumente composto
por quatro etapas: secagem, pirélise, combustdo e gaseificacdo propriamente dita,
conforme exemplificado na Figura 3. A primeira etapa conta com temperaturas mais
baixas e tem por intuito retirada de agua e componentes volateis da matéria organica.
Ja as demais irdo de fato promover reacdes de transformacdo da biomassa (BASU,
2013).
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Figura 2 - Modelo das sec¢Ges de gaseificador
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Fonte: autoria propria, com base em Basu (2013).

Antes de sua entrada no processo, a matéria organica é triturada para atingir a
granulometria ideal, uma vez que o tamanho de particula é relevante para as questdes
de transferéncia de massa, transferéncia de calor e cinética da reacdo. Nikoo e
Mahinpey (2008) realizaram um estudo de simulacdo para tamanhos de particula
entre 0,25 — 0,75 mm. A caracterizacdo da biomassa ocorreu de acordo com a analise
elementar de serragem de pinheiros. Para o software, foram apropriados valores
retirados da literatura para caracterizar este material. Entre eles a quantidade de
matéria volatil, de cinzas, de carbono fixado, de umidade e uma analise elementar que
indica porcentagem de C, H, O, N e S na biomassa. Os resultados mostraram uma
semelhanca com os dados experimentais para composic¢ao final do gas. Valores de
concentracéo de hidrogénio, mondéxido de carbono, didxido de carbono e metano se
apresentaram muito préximos aos dados experimentais. Uma vez definida a
granulometria da biomassa, pode-se seguir para 0 seguinte processo, a secagem

deste material.

O processo de secagem da matéria organica ocorre na area do reator onde a
temperatura dos gases ao redor da biomassa se encontra em uma faixa de 100 — 200
°C. Nesta etapa, a umidade da matéria organica € evaporada, tanto a superficial
guanto a inerente a biomassa (BASU, 2013; NEATHERY, 2010). Ainda que simples,

0 processo de secagem realizado de forma correta podera tornar todos os estagios



18

seguintes mais eficazes. Isto porque 0 gasto energético para atingir os valores

requeridos para o calor latente da agua séo bastante elevados (NEATHERY, 2010).

Seguida a secao de secagem, a pirolise é o processo de transformacgédo térmica
da matéria organica em combustiveis solidos, liquidos ou gasosos e produtos
quimicos de maior valor na auséncia de um agente oxidante. Esse processo ocorre
na faixa de temperatura de 200 — 700 °C. Na literatura sao apresentados trés tipos de
pirdlise: lenta, branda e rapida. Os textos ainda discorrem sobre a efetividade da
pirdlise rapida como rota de transformacdo termoquimica de biomassa em
combustiveis liquidos, que serdo sequencialmente oxidados de forma parcial e
seguirdo para o estagio de gaseificacdo propriamente dita (SIKARWAR et al., 2016).
Nessa etapa uma fracdo pequena da biomassa é oxidada, elevando a temperatura do

reator para valores proximos a 1000 °C (LORA et al., 2012).

Os processos de pirdlise e gaseificacdo podem ser diferenciados pela presenca
de um agente oxidante: para a pirélise ndo € necessario um agente oxidante, ja para
a gaseificacdo e combustao este € indispensavel. O agente gaseificador interage com
particulas de carvao e hidrocarbonetos gasosos convertendo-os em moléculas com
baixo peso molecular, como monoxido de carbono (CO) e hidrogénio (Hz) (BASU,
2013).

Nos gaseificadores se adiciona oxigénio na zona de combustdo. Nesta etapa a
temperatura do processo podera chegar a cerca de 1800 °C, dependendo da
transferéncia de massa e da quantidade de O2 adicionado. As reacdes dessa fase séo
exotérmicas e irdo ser a fonte priméaria de energia para a etapa de gaseificagdo. As
Equacdes de 1 — 5 correspondem a zona de combustdo, estas sdo exotérmicas
conforme suas entalpias de reagéo (AH%) (BASU, 2013; NEATHERY, 2010):

O AH? = —111KJ/mol™* (1)
N AH? = =242 K] /mol™t  (2)
CO+ 2 025 €Oz AH? = =283 KJ/mol™t  (3)

NHy+ > 03> Ny + 2 Hy0 oo AH? = —383 KJ/mol™t  (4)
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HyS+ 2 036 SO;+ Hy0uooeeeeeeeeeseccceeeeeese AH® = —563 KJ/mol~!  (5)

As reagdes que ocorrem na zona de gaseificagdo sdo, em sua maioria, reacoes
de reducdo, e apresentam caracteristicas endotérmicas, fazendo uso, portanto, do
calor gerado na fase de combustéo para realizar as conversodes. Nesta etapa, espera-
se temperaturas entre 800 — 1100 °C. Imaginando um processo de gaseificacédo
completo, onde a biomassa foi reagida em seu todo, espera-se que todo o carbono
presente esteja convertido em CO e CO2. Em eficiéncias reais, resta alguma
quantidade de carbono ndo queimado, metano, mondxido de carbono, dioxido de
carbono, hidrogénio, agua e tracos de compostos nitrogenados e sulfurados nos
gases finais, além das cinzas do processo no fundo do reator. As Equacdes 6 - 13
descrevem a zona de gaseificacdo (BASU, 2013; NEATHERY, 2010):

CH COu2C0 oo AH? = +172 KJ/mol™t  (6)
CA 2Hy © CHy oo AH? = +124 KJ/mol™*  (7)
CH Hy0  CO 4 Hy coeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeee e AH? = +131KJ/mol™* (8)
CO+ Hy0 & Hyt COp oo AH? = —41KJ/mol™* (9)
CHy+ Hy0 © 3Hy+ CO oo, AH? = +210 KJ/mol~*  (10)
CHy+ COp ¢ 2Hy + 2C0 oo AH? = =75 KJ/mol™*  (11)
NHy © = Ny+ 2 Hy0 oo AHC = +46 KJ/mol™*  (12)
SO, + 3Hy ¢ HpS + 2Hp0 oo AH? = —207 KJ/mol™*  (13)

Além da significante complexidade apresentada pelos estagios e reagfes do

gaseificador, existem diversas varidveis de influéncia no processo de gaseificacao,
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resultando em diversificacdo do produto. Algumas delas séo: agente gaseificantes,
razao de equivaléncia, tempo de residéncia, material organico utilizado e a utilizacao
ou nédo de catalisadores (LORA et al., 2012).

2.2.1 Agentes Gaseificantes

O agente gaseificante é de alta relevancia para os requerimentos energeéticos
do processo, a qualidade do gas produzido e os rendimentos alcancados (LORA et
al., 2012). De maneira geral, é a atmosfera do agente gaseificante que determina os

valores de poder calorifico do gas de sintese produzido (DE LASA et al., 2011).

Alguns dos agentes gaseificadores mais comuns sdo oxigénio, vapor d’agua e
ar. Oxigénio (O2) & uma alternativa comum, podendo também ser suprido por adigéo
de ar. Neste caso, 0 processo tende a formacao de CO e COz2, sendo o segundo mais
favorecido quando a quantidade de Oz aumenta. Caso seja utilizado vapor d’agua,

produtos com maior relagéo H/C sé&o favorecidos (BASU, 2013).

Caso seja utilizado ar como agente gaseificante, espera-se que o gas produzido
tenha baixos valores de poder calorifico, uma vez que estara dissolvido em N2 (DE
LASA et al., 2011). Deste modo, para se obter um produto com maior poder calorifico
espera-se que o agente gaseificante possua maiores concentracdes de O2 em sua
composicdo (MATHIEU; DUBUISSON, 2002). Ja a adi¢cdo de vapor ou combinagfes
do mesmo com os demais agentes gaseificantes resulta em valores medianos de
poder calorifico, ja que havera dissolucao por H2 (COLL et al., 2001; DE LASA et al.,
2011).

2.2.2 Material Organico

A matéria organica utilizada como combustivel para o processo ndo possui
composicdo fixa. Para tal costumam ser considerados constituintes o carbono,
hidrogénio e oxigénio, porém é necessario analisar também nitrogénio, compostos
sulfurados e cinzas. Com o intuito de simplificar a representacéo do processo, pode-
se representar a biomassa por CHwOxNySz, onde 0s subscritos w, X, y e z
correspondem as proporgbes - relativas ao carbono - de hidrogénio, oxigénio,
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nitrogénio e enxofre, respectivamente. Uma representacdo base da reacdo de

gaseificacdo pode ser vista na Equacédo 1 (NEATHERY, 2010):

CH,,04N, S, + Calor + Agente Oxidante — C(carvdo) + Alcatrao e Oleos + aNH; + bN, + cH,S + dH,0 + eH, + fCH, (14)

De acordo com Basu (2013), a composi¢cdo da biomassa geralmente esta
atrelada a uma quantidade de umidade significativa. Como ja explicado, a evaporacao
dessa umidade exige o fornecimento de muita energia, portanto € comum que a
matéria organica passe por um processo de pré-secagem para retirada de umidade
superficial. Uma vez no gaseificador, a primeira etapa de secagem atingira cerca de

200 °C e a umidade intrinseca também sera eliminada.

Biomassa com valores de até 15% de 4gua e volateis requerem maiores razées
de equivaléncia e resultam em maiores rendimentos de gas. Caso este valor esteja
acima dos 15%, é esperado que se note anomalias nas variacdes de temperatura (DE
LASA et al., 2011). Um estudo de Hanping et al. (2008) constatou que matéria
organica com concentracfes altas de volateis geram produto com menor poder

calorifico e maior quantidade de alcatréao.

2.2.3 Alcatrao

Uma mistura complexa de hidrocarbonetos condesséaveis, arométicos mono e
poli nucleados e demais hidrocarbonetos contendo oxigénio é o que se chama de
alcatrdo. Subproduto da gaseificacéo, esse € um componente indesejado devido aos
problemas de associacdo por condensacdo e de polimerizacdo, ocasionando
estruturas mais complexas. Além de diminuir a eficiéncia dos processos pela retirada
de reagentes que acabam nao sendo convertidos em produto, essas estruturas
maiores poderdo causar problemas nos equipamentos utilizados para gaseificacao,

desde entupimentos até corrosao (DEVI et al, 2003).

As altas temperaturas do processo viabilizam uma queda na concentracédo de
alcatrdo, no entanto aumentam exageradamente o consumo energético do processo

e proporcionam aglomeracdo de cinzas no fundo do equipamento (ASADULLAH;
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FUJIMOTO; TOMISHIGE, 2001). Barreiras fisicas como filtros ou scrubbers removem
o alcatrdo de forma eficiente, mas nao aliviam o problema de fato, ja que o descarte
dos residuos de forma ambientalmente responsavel é custoso e dificil, o que torna a
catalise do processo extremamente relevante e alvo de diversos estudos recentes.
Além de promover a quebra do alcatrdo em gases de interesse, aumentando assim a
eficiéncia do processo, a catalise também pode ocorrer em temperaturas mais

brandas, diminuindo o gasto energético final (ZHANG et al., 2004).

2.2.4 Razdao de equivaléncia (ER)

Estudos anteriores foram capazes de relatar a importancia do efeito da razéo
agente gaseificante/biomassa na composicdo do produto gasoso. A razdo de
equivaléncia é um parametro chave que considera as vazdes de agente gaseificante,
biomassa e a estequiometria da reacdo, conforme a Equacdo 15 (DE LASA et al.,
2011):

(FOxidante)

FBiomassa
(FOxidante,estequiométrico)

ER =

(15)

FBiomassa

De Lasa et al. (2011) explica que altos valores de ER resultam em valores
menores para as concentragdes de Hz e CO. Por outro lado, implicam em maiores
concentracdes de CO2 nos gases finais, levando a menores valores de poder calorifico.
Ja para menores taxas de ER ha um aumento nas concentracdes de H2 e CO no gas
de sintese resultante, o que é oriundo da reacdo de deslocamento gas-agua. Um
estudo de Garcia-lbafiez et al. (2004), que realizaram a gaseificacdo de residuo de
azeite de oliva lixiviado, apontou o valor de ER de 0,59, para o qual a producéo de H2

foi maxima, chegando a valores de 9,3% vol.

De acordo com Narvaéz, |. et al. (1996), para se evitar a formagéo excessiva
de alcatrdo no gaseificador, a razdo de equivaléncia também tem papel relevante. Em
altas temperaturas (900 °C) a ER podera ser baixa, de cerca de 0,25. Isto porque a
temperaturas mais altas a reacdo de quebra do alcatrdo é favorecida e moléculas

menores sao formadas. Contudo para temperaturas menores que 850 °C o rendimento
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de alcatrdo € alto e, portanto, valores de ER entre 0,3 — 0,4 sdo utilizados para

compensar tal efeito, visto a grande concentracédo de Oz para reagir com 0s volateis.

Um aumento no ER, porém, indicara maior concentracdo de gases oriundos do
ar na mistura final. O que por sua vez leva a menores concentracfes de Hz2 e CO na
corrente de saida do gaseificador e também a menores valores de calor especifico
dos gases produzidos (NARVAEZ, |. ET AL., 1996).

A temperatura do leito estd diretamente relacionada com o valor de ER.
Mantendo a vazdo de entrada de biomassa constante, pode-se esperar um
crescimento de forma linear da temperatura com ER. Naturalmente, o aumento da
vazéao de entrada de biomassa promove uma reducéo da temperatura do leito, uma
vez que havera mais matéria-prima para ser aquecida a temperaturas de reacao, isto
supondo ER constante (DE LASA et al., 2011).

2.2.5 Tempo de Residéncia

A influéncia do tempo de residéncia se faz bastante clara em relacdo a
producdo de alcatrédo (DE LASA et al., 2011). Estudos realizados por Corella et al.
(1999) constataram que o tempo de residéncia e a conversao em alcatrao estao
inversamente relacionados, isto é, quanto maior o tempo de residéncia, menor a
formacdao de alcatrdo. Kinoshita, Wang e Zhou (1994) também estudaram a influéncia
do tempo de residéncia na formacéo de alcatrdo. Para tal, fixaram ER em 0,22 e a
temperatura em 800 °C. Diferente de de Lasa et al. (2011), os autores puderam
concluir que, apesar do tempo de residéncia ndo alterar de forma significativa o
rendimento do alcatrdo, pode direcionar sua composi¢cdo. Com o aumento do tempo
de residéncia hd um leve aumento na formacgéo de benzeno e queda na formacéo de
tolueno. Além disso foi constatado que compostos que contém oxigénio tendem a ter
menores concentracdes com o aumento do tempo de residéncia. As combinacdes dos
fatores indicados pela pesquisa indicam que um maior tempo de residéncia é

relevante para se aprimorar a qualidade do gas produzido.

Em processos de pirélise, o tempo de residéncia da fase gasosa ira determinar
a extensao com a qual irdo ocorrer reagdes secundarias. Tempos de residéncia
significantemente curtos irdo favorecer a producdo de liquidos, uma vez que o
cragueamento secundario dos produtos iniciais ndo deve proceder (ZHANG et al.,
2007).
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2.2.6 Temperatura

Diversas pesquisas se preocuparam em compreender a influéncia da
temperatura durante a gaseificacdo de biomassa. Para obter uma alta converséao do
carbono da biomassa e baixos teores de alcatrdao, sdo recomendadas altas
temperaturas de atuacdo em gaseificadores (maiores que 800 °C). Temperaturas
elevadas proporcionam altos rendimentos de géas, concentracdes de hidrogénio, valor

de poder calorifico e baixas composicfes de alcatrdo (DE LASA et al., 2011).

Em sua pesquisa, Skoulou et al. (2009) avaliaram a presenca de alcatrdo em
diferentes faixas de temperatura de um gaseificador e puderam constatar uma
tendéncia inversa entre os parametros. Em 750 °C o teor de alcatréo era 124,07 g/Nm?,
jA na temperatura maxima do experimento, 1050 °C, o teor caiu para 26,26 g/Nm?,
uma queda de quase 80%. No entanto, 0 menor teor de alcatrdo foi notado em 850
°C, cerca de 10,5 g/Nm?3. Tal variacéo esta relacionada com a composicéo do alcatréo.
Segundo Kinoshita, Wang e Zhou (1994), o aumento de temperatura exacerbado
diminui o teor de componentes com um ou dois anéis aroméaticos, porém aumenta o
teor de componentes com trés ou quatro anéis, gerando um ponto de minimo para a

formacdo de alcatréo.

A selecdo do perfil de temperatura de um gaseificador deverd considerar
cuidadosamente diversos fatores a fim de determinar a composicao final dos gases
de interesse, de diminuir a concentracdo de alcatrdo, de ajustar valores de poder
calorifico do produto final e de proporcionar melhor conversao em cinzas (DE LASA
et al., 2011).

2.2.7 Gaseificac&o Catalitica e Deslocamento Gas-Agua

Visando aumentar a eficiéncia na producdo de gas de sintese e reduzir o teor
de alcatrdo formado, pode-se fazer uso de catalisadores especificos (gaseificacao
catalitica) ou de uma etapa posterior de deslocamento gas-agua. Aplicacdes do
primeiro tipo sdo decorrentes da necessidade de se reformar o alcatrdo e
hidrocarbonetos condessaveis formados, gerando ainda mais hidrogénio e mondxido
de carbono.
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Ja o deslocamento gas-agua € um processo que avisa aumentar a producao
de hidrogénio enquanto consome monoéxido de carbono (RYU, H. et al, 2010). As
reacdes sao colocadas a seguir de forma simplificada, onde a Equacéo 16 se refere a
gaseificagcdo catalitica e a Equacéo 17 ao deslocamento gas-agua.

Catalisador

RSU + Agente Gaseificador + Calor —— H, + CO (16)

Catalisador

CO + HZOU E—— Hz + COZ (17)

Coll et al. (2001) avaliaram a reatividade de diferentes compostos aromaticos
frente a dois diferentes catalisadores comerciais. Os autores concluiram que o nimero
de anéis aromaticos esta indiretamente ligado a reatividade do componente com o
catalisador em questdo. Compostos com mais anéis se mostraram menos reativos do

gue compostos com menos anéis, excecao para o naftaleno, que é o menos reativo.

Sao diversos os estudos e aplicacdes para catalisadores a base de niquel e
dolomita (um carbonato de célcio e magnésio). Estes entregam maiores conversdes
de carbono e podem ser dopados com alguns outros metais para favorecer a producao
de componentes especificos (DE LASA et al., 2011). Narvaés et al. (1996)
descreveram uma producdo de gases de maior qualidade fazendo uso de
catalisadores de niquel e monolitos ndo comercializados em gaseificadores. Nao so
houve um aumento na razdo H/C, mas também se percebeu uma reducao

consideravel no teor de alcatrdo.

Um estudo realizado por Nishikawa et al. (2008) prop6s modificacdes no
catalisador Ni/CeO2/Al203, adicionando metais nobres a sua composi¢do. Os
resultados indicaram que a Pt foi mais eficaz que os demais metais, interagindo de
forma mais clara com o niquel e formando, inclusive, ligagbes. J& Asadullah, Fujimoto
e Tomishige (2001) avaliaram o uso de Rh suportado em CeO:2 e conseguiram avaliar
um aumento na conversao de carbono no sentido de formacdo de CO e H2. Porém,

este catalisador inibiu a producéo de metano no processo de gaseificacao.

Estudo realizado por Coll et al. (2001) avaliou a reforma de compostos

aromaticos em gaseificadores cataliticos. Para tal, algumas condi¢cdes de processo
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foram variadas, entre elas a temperatura e a razéo vapor/carbono (V/C). Os resultados
mostraram que os valores para esses dois parametros devem ser mais altos do que
os utilizados na industria para reforma a vapor de hidrocarbonetos. Com o adendo de
que moléculas policiclicas necessitardo de valores de temperatura e razdo V/C ainda

maiores.

A pesquisa desenvolvida por Ryu, H. et al (2010), avaliou dois diferentes
catalisadores para implementacdo no processo de deslocamento gés-dgua. O
processo foi avaliado a 360°C e pressdo atmosférica, ambos entregaram resultados

semelhantes com conversdes proximas a 92% nas condi¢cdes de processo citadas.

2.2.8 Gaseificadores

Diversas sdo as formas de se arranjar um equipamento para gaseificacédo de
matéria organica, no entanto existem dois principais tipos de gaseificadores aplicados:
de Leito Fixo (LFX) e de Leito Fluidizado (LF). Existe ainda o gaseificador de fluxo
arrastado, porém soO € utilizado para particulas muito finas de carvdo e nao tem

aplicacao para material fibroso (DE LASA et al., 2011).

Os gaseificadores de Leito Fixo sdo os mais antigos e foram comumente
utilizados na producédo de gas de sintese, devido a sua simplicidade de construcéo e
operacdo. Dependendo do sentido da corrente do agente gaseificante, podem ser
categorizados como updraft ou downdraft. Em ambos a biomassa é adicionada pelo
topo do equipamento, porém no caso do gaseificador LFX updraft, 0 gas sobe pelo
leito do reator passando pelas zonas de combustéo, gaseificacao, pirélise e secagem,
respectivamente (BASU, 2013; DE LASA et al., 2011). O gaseificador LFX dowdraft
faz o processo inverso: o agente gaseificante desce pelo equipamento e o gas
produzido é retirado pelo fundo do gaseificador (HUBER; IBORRA; CORMA, 2006).
Neste caso, as regides de reacdo sao diferentes em comparagdo com O0S
gaseificadores LFX updraft. Os gases descem, passando por uma regiao de secagem,
seguida da pirdlise e combustdo, para enfim passar pela zona de reducdo, onde

ocorrem de fato as reagdes de gaseificagao.

Sharma et al. (2016) realizaram um estudo experimental usando um

gaseificador LFX downdraft para investigar diversas condicbes nas variaveis do
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processo. Foram avaliados diferentes teores de umidade na biomassa, fluxo do
agente gaseificante, adicdo de vapor em diferentes regides do reator e diversos
valores de razdo de equivaléncia. O estudo vai além e tenta tracar um modelo
termodinamico para prever a composi¢ado do gas de saida. Considerando as reacdes
em equilibrio, os valores encontrados foram considerados aceitaveis. Contudo, o
experimento ndo ocorre com as reacdes em equilibrio, uma vez que se adiciona o
vapor na zona de reducgdo, levando a resultados de modelagem incoerentes
(SHARMA; SHETH, 2016).

Reatores de gaseificacdo com leito fixo podem também ser arranjados de
maneira na qual a biomassa € adicionada pelo topo e se move para o fundo, o agente
gaseificante é adicionado pelo lado contrario da unidade. Os gases formados séo
retirados pelo topo proximo a altura de entrada da biomassa. Na injecdo de
ar/vapor/O2/COz2 se forma uma zona quente de combustéo e gaseificagdo, com pirolise
e secagem ocorrendo em regifes mais préximas a entrada de biomassa (DE LASA et
al., 2011).

Por volta dos anos 90, o gaseificador LFX perdeu seu espa¢o no mercado, pelo
menos em aplica¢des de maior escala (DE LASA et al., 2011). Gaseificadores de Leito
Fluidizado (LF) sdo recomendados para essas aplicacfes. Nesses, a biomassa é
previamente reduzida a particulas menores e inserida no leito do reator juntamente
com o0 agente gaseificante, que por sua vez também ira atuar como agente de
fluidizacdo (HUBER; IBORRA; CORMA, 2006). As particulas de biomassa entram em
contato com o leito de sdlidos a altas temperaturas, que promovem rapidos processos
de secagem e pirélise, produzindo gases e carvao. Ainda no leito séo iniciadas as
reacoes de combustdo e gaseificacdo (BASU, 2013). O leito fluidizado promove
melhor mistura e transferéncia do calor no processo, 0 que implica na maior
flexibilidade deste método quanto a diferentes tipos de matérias organicas (BARTELS
et al., 2008).

Alguns autores investigaram modelos para simular o processo de gaseificacao
em LF. Um exemplo foram Chejne e Hernandéz (2002), que formularam um modelo
com as equacles basicas de conservacdo de forma compacta para obter solucdes
numeéricas adequadas e acuradas. Apds comparativo entre os resultados dos calculos
realizados por COMPAQ Deskpro, pode-se averiguar similaridades dos resultados

com valores experimentais. Chen et al. (2008) realizaram experimentos com um
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gaseificador LF em escala piloto e conseguiram compreender a conversao de carbono
para diferentes tipos de biomassa, foram capazes de averiguar que um aumento de
ER leva a um maior rendimento na producdo de gases, e estudaram, também, a
temperatura no reator, percebendo que um aumento na mesma leva a um gés final

com maior poder calorifico.

Nikoo e Mahinpey, (2008) utilizaram o simulador de processos Aspen Plus para
simulacdo de um reator de gaseificacao de leito fluidizado. No intuito de modelar o
processo, foram combinados diversos blocos de operacfes unitarias do simulador
com equacdes de cinética e hidrodinamica onde necesséario. Para validar a simulacao,
0s resultados foram comparados com dados de gaseificacdo em LF de pinho em
escala de laboratério oriundos da literatura. Os resultados do modelo se mostraram
préximos aos da literatura, podendo ser percebida uma maior producéo de hidrogénio
e maior conversao de carbono com o aumento da temperatura e maior producéo de
dioxido de carbono e converséo de carbono com o aumento de ER, apesar de haver
gueda na producao de Hz e CO.

2.3 AMONIA

Amodnia é uma molécula composta por nitrogénio e hidrogénio de férmula NHs.
Ndo tém cor, porém possui forte odor caracteristico. Ambnia tem relevante
significancia para a nutricdo de organismos presentes no solo, sendo um percursor de
alimentos e fertilizantes. Além de seu vasto uso na industria de fertilizantes - producao
de ureia -, € também utilizada como “building-block” na industria farmacéutica e,

também, no setor de produtos de limpeza comercial (AMIN, 2013).

Até o inicio do século XVIII, era comum que as fontes de nitrogénio fossem
oriundas de residuos da prépria agricultura, como excrementos de animais e humanos,
restos de colheitas e residuos solidos organicos. A rotacao de colheitas também era
bastante comum, fazendo uso de gramineas e em seguida de leguminosas, 0 que

mantinha os niveis de nitrogénio no solo em valores desejaveis (CHAGAS, 2007).

No entanto, em 1908, Fritz Haber consegue desenvolver um reator capaz de
produzir amonia a partir de seus componentes primordiais: N2 e H2 (HUMPHREYS;
LAN; TAO, 2021). Em seu livro, Smil (2001) credita ao desenvolvimento do processo
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de producéo de amdnia o crescimento da populacdo mundial no século XX. Segundo
0 autor, a expansao da populacdo mundial de 1,6 bilhdes de pessoas em 1900 para 6

bilh6es no inicio dos anos 2000 ndo seria viavel sem o processo de sintese da amonia.

2.3.1 O Processo Haber-Bosch

Antes mesmo de Fritz Haber comecar a se dedicar a sintese da amonia, outros
nomes de relevo ja tinham se aventurado por esses caminhos. Nomes como Wilhelm
Otswald e Henry Louis Le Chatelier. No entanto, foi de fato Haber que desenvolveu o
primeiro processo piloto para a producdo de quantidades relevantes de amonia
partindo de N2 e Hz. Originalmente Haber estudou o equilibrio da reacéo de sintese e
decomposicdo de amobnia a pressao atmosférica e chegou a valores muito baixos, que
inviabilizavam a produgéo (CHAGAS, 2007). Durante os anos que se seguiram, Fritz
Haber e demais pesquisadores da época desenvolveram novos experimentos no
ambito da sintese de amonia e perceberam que para atingir uma eficiéncia valida seria
necessario o uso de catalisadores, pressao elevada, temperaturas também elevadas,
e ainda assim seria necessario o uso de um reciclo para os gases nao reagidos
(HUMPHREYS; LAN; TAO, 2021).

Isto tudo, porém, s6 se deu em escala laboratorial, e o escalonamento se
mostrou bastante desafiador. Foi neste interim que Carl Bosch contribuiu para o
processo, realizando estudos e conseguindo adaptar o conhecimento obtido até entdo
com 0s conceitos de mecanica vigentes na época. Os primeiros protétipos de reatores
faziam uso de ago carbono e se fragmentavam apds 8 h de uso. Bosch constatou,
através de analise metalografica, que naquelas condi¢cdes o hidrogénio era capaz de
permear pelas paredes do reator, reagindo com o carbono ali presente e
enfraquecendo a estrutura do vaso reacional. Para evitar o contato dos gases com o
aco carbono, foi adicionada uma camada interna de ferro doce, menos resistente,
porém sem carbono em sua composicédo (CHAGAS, 2007; HUMPHREYS; LAN; TAO,
2021).

Haber ja havia se familiarizado com o processo de liquefacdo do ar e foi capaz
de desenvolver algo semelhante para condensar a améfnia presente nos gases
efluentes do reator. O processo de separacao ocorre promovendo um resfriamento

dos gases sob pressao, que leva a liguefacdo da amdnia e permite que 0s gases nao
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reagidos sejam reconduzidos ao reator (CHAGAS, 2007). A Figura 4 ilustra de forma
simplificada as etapas do processo desenvolvido por Haber e Bosch. A secédo de
separacdo, no entanto, acarreta gastos energéticos altos tanto para resfriamento
guanto para pressurizagdo do sistema. Visando reduzir estes gastos, Smith e
Torrente-Murciano (2021) dedicaram uma parte de sua pesquisa a analise de modelos
cinéticos para um material absorvente a base de cloreto de magnésio, que atuaria em
temperaturas mais altas e poderia trabalhar associado ao catalisador do processo
(Ru/Cs/CeO2). A pesquisa visa a reducdo de gasto energético tanto com o processo
reativo, quanto com a separacao dos gases de exaustao. Os autores reiteram que
futuros avancos tecnologicos serdo necessarios para recuperar a amonia de forma

economicamente viavel.

A Figura 4 indica a sequéncia de equipamentos utilizados para sintese de

amonia através do processo Haber-Bosch.

Figura 3 - Processo Haber-Bosch de Sintese de Aménia

-

Fonte: autoria propria, com base em Chagas (2007)

2.3.2 Matéria-Prima e Fonte de Energia

No processo Haber-Bosch original se utilizou reforma de coque, oriundo de
carvao, para a producao de hidrogénio (HOCKING, 1985). Atualmente € comumente
utilizado gés natural e/ou metano para producédo de gas de sintese, que é aplicado ao
reator juntamente com ar para geracdo de amébnia. Além disso, normalmente séo

fontes fosseis que geram energia para 0 processo de sintese de amdnia
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(HUMPHREYS; LAN; TAO, 2021). Essas praticas comuns ao processo tornam as
unidades de sintese de ambnia uma das maiores emissoras de gases do efeito estufa
do mundo (SMITH; HILL; TORRENTE-MURCIANO, 2020).

De acordo com o trabalho de Souza, Prata e Silva (2015), que utilizaram o
software Unisim Design Suite R309 para simular a producdo de amoénia e avaliar a
quantidade de CO: liberada no processo, a emissdes diretas sdo na verdade
inexistentes, havendo emissdo de CO2z apenas pela producao de vapor e geracéo de
energia para a planta. Os autores afirmaram ainda que a escolha da fonte energética

tem impacto relevante nos niveis de emisséao.

Bicer et al. (2016) descrevem em sua pesquisa sistemas de producao de
amonia com menor emissdo de CO2. Entre as opg¢fes estdo a queima de residuo
municipal e gaseificacdo de biomassa para a geracdo de eletricidade. Naturalmente,
em ambos 0s casos sao esperados gastos com a limpeza dos gases produzidos para
evitar poluicdo subsequente. Os autores concluem que a substituicdo de combustiveis
fésseis por matérias renovaveis pode reduzir as emissdes do processo de forma
substancial.

Smith e Torrente-Murciano (2021) indicam a possibilidade de se obter H2
através da eletrolise da agua, reduzindo drasticamente as emissées de CO2. Mas
também advertem que seriam necessarias grandes baterias e tanques de
armazenamento de hidrogénio, que trariam outros custos financeiros, ambientais e de

seguranca.

2.3.3 Reacdao

A reacado de formacédo de amoénia partindo de seus constituintes basicos é de

caracteristica exotérmica e reversivel. Ela é ilustrada na Equacgéo 18 (CHANG, 2010):

N2 ) +3 HZ @ «> 2 NH3 () *rrrerrerrereer AH° = —-92,6 k]/mol (18)

Portanto, a reacdo tem seu equilibrio deslocado para o sentido dos produtos
guando ocorre a baixas temperaturas. Por outro lado, baixas temperaturas implicam
baixas taxas de reacdo e menor producdo. O processo Haber-Bosch ocorre a

temperaturas na faixa de 500-600 °C, o que definitivamente ndo se pode classificar
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como temperaturas brandas, mas que também ndo sdo tdo elevadas quanto se
poderia alcancar. A opcéo é por ndo deslocar o equilibrio no sentido dos produtos,
mas aumentar a taxa de reagao e se obter uma maior produgéo global (HUMPHREYS,;
LAN; TAO, 2021).

A estequiometria da reacdo € mais um parametro de alta relevancia ao se
avaliar o processo Haber-Bosch. H4 interesse em se respeitar a estequiometria da
reacdo, uma vez que adicionar excesso de algum componente poderd baixar a
temperatura do meio reacional; ou demandar maior gasto energético para aquecer o
processo; impedir o contato dos gases com o catalisador; e demandar mais energia
para bombeamento. Uma proposta na qual haja excesso de alguma das partes sé
teria sentido caso um dos reagentes tivesse custo muito elevado e houvesse interesse

econdmico de consumi-lo por inteiro (HOCKING, 1985).

2.3.4 Pressao

Como visto na equacédo da reacdo que rege O processo, existem quatro
moléculas como reagentes e apenas duas como produto. Segundo os principios de
Le Chatelier, o equilibrio desta reacdo tendera para o sentido dos produtos quanto
maior for a pressdo do sistema, isto porqgue o aumento da pressdo resulta na
compressdo do volume, deslocando o equilibrio da reacdo no sentido do menor
volume. (LIU; AGREN; HILLERT, 1996). Todavia, pressfes muito altas sao dificeis de
serem atingidas. Para isso sdo necessarios encanamentos, revestimentos e vasos
bastante especificos, o que eleva demais o preco inicial de construcdo da planta. Além
disso, toda a questdo de manutencao para operacdes de alta presséo € mais custosa,
elevando o preco final de operagéo. Por essa razdo, boa parte dos processos fazem
uso de pressdes proximas a 200 atm, o que ndo demandara investimentos fora de
escala nem para construcdo da planta, nem para sua operagédo (CHAGAS, 2007), mas

ainda assim representa um custo.

Narasimharao et al. (2015) estudaram um catalisador de ruténio nano-
dimensionado suportado em hidrotalcita de Mg—Al coberta de carbono, com diferentes
preparacdes. As investigacdes desses catalisadores demostraram a reatividade dos

mesmos perante pressao atmosférica. A possibilidade de abatimento de gastos
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energéticos para pressurizar o sistema € de extremo interesse e pode alterar todo o

panorama da producédo de amdnia mundial.

A pesquisa de Amin (2013) foi direcionada em parte para a avaliacdo do
rendimento de amoénia com a variacdo da pressao do processo. Para sua realizacao
fui utilizado o software Aspen Hysys v7.1 e o modelo de Peng-Robinson. Os resultados
obtidos - apresentados na forma de gréfico - mostram uma curva “Fluxo molar de
amonia x Pressao”, que cresce conforme o aumento da pressio do sistema até que
se atinja um platé, demonstrando a relacdo intrinseca com a pressao ja pensada por
Fritz Haber em 1908.

2.3.5 Reciclo

Apenas pressodes elevadas ndo garantem converséao total dos reagentes, por
isso € necessaria a implementacdo de uma corrente de reciclo para aumentar a
conversédo da reacdo de formacao da amonia. De acordo com Hocking (1985), espera-
se uma eficiéncia de conversao de cerca de 15% por passe no leito de catalisadores,
ficando clara a necessidade de reciclar os gases de exaustao para que possam entrar
em contato multiplas vezes com o leito de catalisador e aumentar a eficiéncia total do
processo. Atualmente os processos de producdo de amodnia atingem valores de cerda
de 97% de eficiéncia global fazendo uso de reciclo (HELMENSTINE, 2020). Como ja
mencionado, a separacdo ocorre pela liguefacdo da aménia devido a diferenca de
pressdo de vapor entre os componentes gasosos do efluente reacional, levando Nz e
H2 n&o regidos de volta ao reator (CHAGAS, 2007).

O parametro que explica a necessidade de reciclo é a “velocidade espacial’ no
reator, que pode ser compreendida como a razao entre vazao fornecida ao reator e 0
volume do reator. Com a diminui¢cdo desse parametro se espera uma maior conversao
dos reagentes em amonia, porém o processo se torna muito lento. Aumentar a vazao
de adicdo dos gases, e consequentemente o valor de “velocidade espacial’, leva a um
menor tempo de contato dos reagentes com 0s sitios ativos do catalisador, diminuindo
assim a conversao em amonia. No entanto, uma maior vazao dos gases leva a uma
producao final maior em periodos iguais. Isso acaba por estabelecer uma condi¢céao
limitante para o processo, e a forma de se conseguir elevada producédo com elevado
rendimento é através do reciclo (HOCKING, 1985).
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2.3.6 Catalise

Inicialmente, Haber fez uso de catalisadores de ésmio, 0 que gerou resultados
significativos para a desenvolvimento do processo. No entanto, ésmio € um
componente de custo bastante elevado e foi rapidamente substituido por catalisadores
mais baratos a base de ferro. Essa transicao era essencial, uma vez que a industria
tinha a intencdo de escalonar o processo para a producdo em massa de amonia
(HELMENSTINE, 2020).

Os catalisadores a base de ferro mais comumente utilizados no processo de
producdo de amodnia ao longo do tempo sdo as magnetitas Fes04, e seguem sendo
até os dias atuais. Nesta molécula, os céations Fe*> e Fe*3 estdo localizados nos
intersticios dos anions de oxigénio, formando uma rede cubica de face centrada (CFC)
compactada (HUMPHREYS; LAN; TAO, 2021). No intuido de determinar a propor¢do
Otima entre os cations - que resulta em maior atividade catalitica -, diversos
pesquisadores desenvolveram estudos, entre eles Almquist e Critténden (1926), e
Bridger et al. (1947). Ambos os estudos conseguiram provar que ha variacdo da acéo
catalitica da magnetita com a alteracéo da proporcdo de cations na molécula, sendo

gue um valor de 0.5 se mostrou ideal.

A fronteira cientifica do processo Haber-Bosch vem se estendendo com o
avanco dos estudos de catalisadores. Wang et al. (2017) conseguiram estudar
catalisadores com um segundo sitio catalitico, hidrato de litio (LiH), além dos metais
de transigao utilizados. Essa formulagcdo demonstrou resultados que proporcionam a
sintese da amoénia sob condi¢cdes mais brandas, reduzindo consideravelmente o gasto

energético do processo.

Os estudos de catalisadores ndo se limitam ao uso de materiais ferrosos.
Alguns processos mais modernos ja fazem uso de catalisadores de ruténio, que sao
mais reativos do que os catalisadores a base de ferro (HELMENSTINE, 2020).
Conforme ja explicado, Narasimharao et al. (2015) estudaram diferentes catalisadores
de ruténio para aplicar alteracbes no processo Haber-Bosch. Os catalisadores foram
preparados por métodos de impregnacéao e reducao a poliol, e os experimentos foram
realizados a baixas temperaturas reacionais e pressao atmosférica. Os resultados

mostraram alta reatividade para os catalisadores preparados por reducao a poliol,
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levando os autores a concluir que tais formulacfes seriam fundamentais para uma

revolucao nas condicdes aplicadas ao processo de sintese de amonia.

2.4 UREIA

Ureia, cuja férmula molecular € NH2CONH2, € um composto orgéanico
nitrogenado com um grupo carbonila ligado a dois grupos amina. Em temperaturas
ambientes se encontra no estado solido em forma de cristais brancos. Nao possui
odor e ndo € combustivel. Sua principal aplicacdo esta relacionada a industria de
fertilizantes (JEENCHAY; SIEMANOND, 2018), estando presente na agricultura global
mesmo antes do desenvolvimento do Processo Haber-Bosch. E o fertilizante mais
utilizado no Brasil, que por sua relacdo com o0 agronegdcio torna a ureia produto de
vasto interesse nacional (FRAZAO et al., 2014). Dentre os fertilizantes nitrogenados,
a ureia possui alta taxa de concentracdo de nitrogénio - cerca de 45% de sua
composicao -, resultando em menores custos para transporte e aplicagdo no solo
(STAFANATO et al., 2013).

De acordo com Stafanato et al. (2013), o crescimento populacional dos ultimos
anos indica que fertilizantes como a ureia terdo papel ainda mais decisivo no cenario
global. Por isso € necessario que haja constante desenvolvimento, inclusive do ponto
de vista de simulacdo e otimizacdo, de modo a tornar o processo produtivo mais
simples e menos oneroso (BISPO; PESSOA; SOUZA, 2021).

2.4.1 O Processo

Antes, quando a oferta de amonia no mercado era menor, havia diferentes
frentes na produgdo de ureia. No inicio do século XVIII, Wohler descobriu a
possibilidade de se obter ureia através da reagdo de amonia com acido cianidrico, no
entanto este estudo foi limitado a uma escala de bancada. O comeco da producao
industrial se da com a introducdo da chamada sintese de Basaroff, que gera ureia
através da desidratacdo do carbamato de amoénio a altas pressfes e temperaturas.
No inicio do século XX, ureia passou a ser produzida em larga escala pelo processo
de hidratacdo da cianamida. Apos as pesquisas de Haber, o mercado abriu as portas
para processos de larga escala que usam amonia para producéo de ureia. Foi entao

gue se passou a reagir amonia com dioxido de carbono para gerar carbamato de
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amonio, e depois desidrata-lo para, finalmente, se obter ureia, segundo as Equacodes
19 - 20 (MEESSEN e PETERSEN, 2005).

2NH; + CO, & NH,CONH, (19)

De acordo com Meessen e Petersen (2005), o desenvolvimento dos processos
para producdo de ureia foi bastante vasto e evoluiu com o passar do tempo. As
primeiras unidades ndo contavam com reciclo de material ndo reagido - apesar da
baixa conversdo por passe no reator - e neutralizavam a amonia restante com acidos
(acido nitrico) para a produgdo de sais, o que ‘reacendeu” parcialmente o
desenvolvimento de unidades de producdo combinada de ureia e nitrato de amonio.
Estes eram dois elementos significativos para a industria de fertilizantes e uma
unidade combinada tendo produto e subproduto com valor de interesse para a mesma

area poderia ser bastante lucrativa.

Apesar do reator de sintese de ureia apresentar configuracdo bastante
complexa, onde existem fases liquidas e gasosas, a etapa de reac¢éao foi rapidamente
consolidada e os grandes avancos do processo ocorreram na secado de separacao,
nao impedindo que estudos fossem realizados para otimizacdo de parametros
reacionais (DENTE et al., 1992; ZHANG et al., 2005).

Isla, Genoud e Irazoqui (1993) desenvolveram um algoritmo computacional
para avaliar de forma simplificada alguns dos principais fatores de relevancia em um
reator de sintese de ureia. Os calculos computacionais entregaram resultados
correspondentes aos valores experimentais retirados da literatura. Os autores
concluem ainda que o modelo proposto poderia ser utilizado para estudar diferentes

configuracdes de reatores, equipamentos de operacao e razdes entre amonia e COx.

Hamidipour, Mostoufi e Sotudeh-Gharebagh (2005) realizaram uma
modelagem para a sintese de ureia na qual o reator foi subdivido em diversos reatores
do tipo reator tanque agitado continuo (CSTR) organizados em série. Os resultados
obtidos pelo modelo para perfil de temperatura do reator e conversdo em ureia foram

comparados aos dados da industria e, em sua maioria, mostraram consisténcia. Os
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autores indicam que o numero encontrado de reatores em série adequado para o

modelo foi de 10.

2.4.2 Reciclo

Como a eficiéncia de conversdo dos reagentes era baixa para processos com
apenas um passe no reator, comecaram a ser desenvolvidos sistemas com reciclo
para que a conversao global do processo fosse maior. No inicio desta nova era, todo
o material ndo reagido era reciclado de volta para o vaso reacional. No entanto,
diversos produtores desenvolveram sistemas para tal reciclo contanto com duas
etapas: uma a pressdes medias (18 — 25 bar) e outra a pressdes baixas (2 — 5 bar).
No primeiro estagio ha uma decomposicédo parcial do carbamato de aménio formando
NHs e CO2. O gas resultante da primeira etapa se dirige a segunda, onde um
retificador € capaz de separar a corrente em amdnia pura no topo e uma solucéo
aguosa de carbamato de aménio no fundo. Ambas as correntes sdo retornadas ao
reator de forma separada. Neste processo, todo o COz reciclado se encontra em forma
de solucdo aquosa. Dado que a 4gua exerce um efeito negativo na conversao dos
reagentes em produto, 0 processo visa a maior conversdo de CO:z possivel, para que
a presenca de H20 no reator seja minima. Com a insergéo do reciclo ao processo, a
producao de ureia teve um crescimento relevante, e algumas plantas deste tipo ainda
estiveram operando até o inicio do século XXI (MEESSEN; PETERSEN, 2005).

Todavia, com o desenvolvimento do processo de stripping houve uma nova
revolucdo na industria de producgéo de ureia: o processo Stamicarbon. Este processo
conta com quatro equipamentos principais: reator, condensador pool, scrubber e
stripper,(BISPO; PESSOA; SOUZA, 2021).

No condensador pool sdo adicionados aménia e COz para que estes sejam
condensados e assim gerem carbamato de amonio no estado liquido. Nesta etapa ja
é formada grande quantidade de ureia. Duas correntes deixam este equipamento em
direcdo ao reator: uma liquida e outra gasosa. Na gasosa se encontram aménia e
diéxido de carbono nao reagidos, e na liquida se tém ureia, carbamato de amdnio e
agua. No reator, NH3 e CO2 reagem para gerar mais carbamato e também energia,

gue por sua vez € utilizada na desidratacdo do proprio carbamato gerando ureia e
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agua. Uma corrente gasosa do reator se dirige ao scrubber e outra, liquida, se

encaminha para o stripper (CHINDA, 2015).

No scrubber, os gases ndo reagidos que sairam do reator - NHsz e CO2 - séo
alimentados em contracorrente com solucdo de carbamato de amonio oriunda da
secdo de recuperacdo. Desta forma, os gases sdo condensados e enviados
novamente ao condensador pool. J& a corrente liquida proveniente do reator - ureia,
agua, carbamato de amonio e subprodutos - se dirige ao stripper, onde é colocada em
contato em contracorrente como o CO:z da alimentagdo. Neste equipamento é
realizada a decomposicéo do carbamato de amoénio em CO2 e NHs, fazendo uso de
vapor no casco do equipamento. Assim se tem duas correntes de saida do stripper:
uma gasosa com CO:2 e NHs seguindo para o condensador pool, e outra liquida com
ureia, agua e subprodutos seguindo para a secdo de concentracao (CHINDA, 2015).0

diagrama da Figura 5 ilustra o processo Stamicarbon.

Figura 4 - Processo Stamicarbon
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Fonte: autoria propria, com base em Chinda (2015)

Ha duas principais diferencas entre o processo denominado convencional e o
processo Stamicarbon. O segundo realiza o reciclo via correntes gasosas, o que reduz
drasticamente a presenca de agua no reator. Além disso, plantas que operam o

processo Stamicarbon possuem um balanco energético mais eficiente. Enquanto o
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processamento convencional faz uso de calor em todos os equipamentos térmicos de
forma separada e apenas uma vez, o processo Stamicarbon tem uso integrado do
calor que alimenta processos subsequentes, reduzindo de forma consideravel o gasto
energético da planta (MEESSEN; PETERSEN, 2005; ZHANG et al., 2005). H4 ainda
outras possibilidades de otimizacdo para o processo Stamicarbon e alguns autores

ainda atuam este tema.

Sikder, Afrose e Amin (2015) avaliaram o lado financeiro do processo
Stamicarbon, fazendo uso do software de simulacdo Aspen HYSYS. Os autores
conseguiram chegar a um valor de lucro maximo para o processo uma vez que todas
as otimizacdes propostas fossem aplicadas. A pesquisa conclui que as ferramentas
de simulacéo possibilitam o estudo do processo de forma clara e sem gastos com

reacoes e experimentos fisicos.

Simulacdes realizadas por Chinda et al. (2019) englobaram mais de 30
parametros industriais do processo Stamicarbon. Os autores utilizaram o software de
simulacdo Aspen Plus para avaliar a sintese da ureia e obtiveram resultados similares
aos dados industriais coletados. Os autores acreditam que o modelo gerado poderia
ser utilizado tanto para otimizacdo de processos ja existentes quanto para a criacao
de novas unidade produtoras de ureia.

pY

Alfian e Purwanto (2019) dedicaram sua pesquisa a busca por fontes de
matéria-prima sustentaveis para a producao de ureia. Os autores constataram que a
reforma a vapor convencional emite quantidades muito altas de CO2 e buscaram
outras fontes de hidrogénio para iniciar a cadeia de producgéo. Fizerem uso do software
de simulagdo Aspen Plus para avaliar outras op¢Bes, como hidrolise da agua e
gaseificacdo de biomassa seguida da producédo de amoénia e finalmente a sintese de
ureia. Os parametros usados pelos autores para comparar o processo foram custo e
emissao de CO2. Apds analise dos calculos, puderam concluir que a gaseificacdo de
biomassa é uma solugdo que entrega reducdo de custos para producdo de ureia
“verde” e ainda promove reducdo consideravel de toneladas de CO2 emitido por

tonelada de ureia produzida.
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2.4.3 Pressdo e Temperatura

Hamidipour, Mostoufi e Sotudeh-Gharebagh (2005) avaliaram o
comportamento reacional com a variagcdo da pressdo no condensador pool e
constataram a existéncia de um valor 6timo para a pressao no casco do equipamento.
Isto porque se tem a reacédo de formacao de carbamato de amonio como exotérmica,
e um aumento de temperatura ira deslocar o equilibrio no sentido dos reagentes. Além
disso, como a reacdo de formacdo de ureia é endotérmica, um aumento na
temperatura favorece a formacdo da ureia. Deste modo, o grafico gerado pelos
autores indica um pico onde a pressdo € Otima e entrega valores maximos de

producao de ureia.

A pressdo na qual atua o reator esta diretamente relacionada com a
temperatura: quanto maior a pressao, mais alta a temperatura, aumentando assim as
taxas de reagédo e possibilitando um menor volume para o reator (CHINDA, 2015). A
producgéo de ureia pelo processo Stamicarbon faz uso de pressdes altas, na faixa entre
140 e 170 bar. Portanto, espera-se que o perfil de temperatura do processo também
se encontre em faixas severas, variando em cada equipamento conforme se altera a
pressdo (CHINDA, 2015). No entanto, Isla, Genoud e Irazoqui (1993) indicam a
necessidade de se manter a temperatura abaixo dos valores criticos para garantir

maior conversado em ureia e seguranca do processo contra corrosao.

O perfil de temperatura do processo é parametro fundamental para avaliacdo
da corrosdo nos equipamentos. Aumentos nos valores de temperatura indicam
aumento na corrosao ativa. Acima de temperaturas criticas podem ocorrer ativacdes
espontaneas de metais antes passivos (MEESSEN; PETERSEN, 2005).

2.4.4 Reac0Oes

As reacdes 21 — 23 representam a formacédo de ions na fase liquida do
processo, sao reversiveis, sendo as duas Ultimas bastante rapidas, podendo ser
consideradas em equilibrio quase que instantaneamente. J4 a reacdo 23 é mais lenta
e é tida como a etapa que controla a taxa de conversao do processo. A reacao 21 é
fortemente exotérmica, ja as demais sdo endotérmicas e fazem uso do calor gerado
na primeira embora ainda sejam supridas de calor por corrente de vapor externa. O

processo reacional ndo sera regulado somente pela termodinamica. Em se tratando
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de um reator bastante complexo, deve-se avaliar também a dindmica dos fluidos
envolvidos e a cinética das reacdes 21 - 23 (DENTE et al., 1992; ZHANG et al., 2005).

CO, )+ 2NH3 gy © NHf + NH,CO3 (21)
H,04) + NH,CO; < NHsy +HCO3 (22)
NH{ + NH,C0; < (NH,NH,C0,) < NH,CONH, + H,0, (23)

Algumas reag0des paralelas séo de alta relevancia para a eficiéncia do processo
de sintese da ureia. Aqui serdo tratadas a hidrélise da ureia na Equacédo 24 e a
formacdo de biureto a partir de ureia na Equacdo 25: ambas ocorrem no vaso

reacional e nos estagios subsequentes.

NH,CONH, + H,0 & (NH,NH,CO,) < 2NH; + CO, (24)

2NH,CONH, < NH,CONHCONH, + NH, (25)

Um processo de sintese de ureia bem ajustado devera minimizar a ocorréncia
destas reacdes, uma vez que decompdem o composto de interesse final, a ureia.
Pode-se perceber que a hidrdlise da ureia é a reacao reversa da sintese, estando no
reator em equilibrio. No entanto é importante destaca-la porque nas sec¢les
posteriores ao vaso racional ha a retirada de NHs e CO2 do meio, reduzindo a
concentracdo de ambos e deslocando o equilibrio no sentido de decomposicédo da
ureia. Neste sentido, ha um entendimento de que altas temperaturas devem ser
evitadas. Logo, espera-se que nas sec¢des de downstream nédo haja longos periodos
de residéncia do produto em regifes de alta temperatura, impedindo, assim, altas
taxas de hidrélise da ureia (MEESSEN; PETERSEN, 2005).
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2.4.5 Biureto

A reacao representada na Equacdo 24 produz um componente chamado
biureto, que é a condensacédo de dois monémeros equivalentes de ureia. Este produto
é toxico para plantas e devera estar presente em quantidades minimas na formulacao
final do fertilizante. Esta reacdo esta em equilibrio no vaso reacional e a alta
concentragcdo de NHs no meio desloca o equilibrio no sentido de formacao de ureia.
Ja nas secdes subsequentes, onde o NHs é retirado, o equilibrio € deslocado no
sentido de formacgédo de biureto. A taxa com a qual o biureto é formado depende da
cinética da reacdo e as medidas para evitar a sua formacdo serdo as mesmas da
hidrolise da ureia: evitar a exposicao a altas temperaturas por periodos estendidos
para que nao se alcance a energia de ativacéo da reacdo (MEESSEN; PETERSEN,
2005). Mais uma vez a otimizacdo do processo € primordial para evitar altas
concentracfes de biureto no produto final, e algumas pesquisas tratam do assunto

com profundidade.

Em sua modelagem da sintese de ureia, Hamidipour, Mostoufi e Sotudeh-
Gharebagh (2005) avaliaram parametros que poderiam influenciar na concentracao
final de biureto. Modelando os equipamentos do processo Stamicarbon, os autores
avaliaram uma reducao de 10% no nivel de liquido no condensador pool, o que reduz
a area de troca térmica no equipamento e, portanto, a formacéo de carbamato. Deste
modo h& um fluxo maior de gases - NH3 e COz2 - para o reator, o que gera um aumento
na producédo de ureia. A grande concentracao de ureia presente no meio junto com a
energia liberada pela reacao de sintese torna 0 ambiente propicio para a formacao de
biureto. Os calculos demonstraram que ap0s menos de 10 minutos da alteracdo do
nivel de liquido no condensador pool j& se podia notar um aumento na concentragdo

de biureto no reator.

Nos estudos de Bispo, Pessoa e Souza (2021), foram utilizadas rotinas ja
existentes no software de simulagédo Aspen Plus, em conjunto com equacdes cinéticas
de formacado de carbamato, biureto e ureia para a sintese da propria ureia. O estudo
teve por objetivo a criar uma metodologia que pudesse ser utilizada para otimizar o
processo de sintese de ureia através do processo Stamicarbon. Os resultados obtidos
foram comparados a resultados da literatura apresentaram coesao. Quando

comparados a valores da literatura apresentaram erros menores que 5%.
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3. METODOLOGIA

No intuito de viabilizar uma planta que converta residuos solidos urbanos em
ureia no municipio do Rio de Janeiro, foi realizada uma revisdo dos dados referentes
a RSU coletados em toda a cidade. Aléem disso, foi feita uma extensa revisdo
bibliografica de todos os processos envolvidos para avaliar outros estudos que lidaram

com a simulagao destes processos.

Uma parcela dos numeros retirados da pesquisa de RSU coletados foram
usados como valores de entrada do primeiro processo simulado (cerca de 25% da
média anual), a gaseificacdo. Os valores de saida da simulagéo de gaseificacao foram
aplicados na segunda simulagéo, sintese de amoénia. E por fim, os valores de saida
da sintese de amoénia foram aplicados na simulacdo do processo Stamicarbon, para

producao de ureia.

ApoOs a concluséo das simulagdes, foram realizadas duas diferentes analises:
econbmica e ambiental. Para realizacdo de ambas foram utilizados os valores
encontrados na pesquisa inicial e na simulacdo, além de precos atuais dos

componentes produzidos e avaliacado de gases gerados para fins comparativos.

Ja4 em posse de todos os dados coletados tanto por pesquisa como pelas
simulacdes e andlises realizadas, foram tecidas as discussdes e conclusdes sobre a
real viabilidade para aplicacdo desta unidade no municipio do Rio de Janeiro.
Adicionalmente foi considerada a necessidade de demais estudos para complementar

o estudo de caso em questao.

3.1 DESCRICAO DO PROCESSO

A Figura 1 apresenta a unidade completa que esta sendo proposta no presente
trabalho. Os quatro principais blocos (gaseificacdo; deslocamento gas-agua com
separacao de hidrogénio e dioxido de carbono; producéo de amodnia; e producdo de

ureia) foram simulados de forma independente.
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Figura 5 - Diagrama de blocos da unidade proposta
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Fonte: autoria propria

O primeiro bloco usou dados retirados da producdo de RSU no municipio do
Rio de Janeiro com caracterizacado do material oriunda da literatura. A gaseificacéo foi
modelada usando ar como agente gaseificador, isto porque 0 uso de oxigénio puro
elevaria a temperatura do reator a valores mais altos que irdo prejudicar a producao
dos gases de interesse. Uma mistura de ar e oxigénio poderia ser considerada para o
processo, porém o valor do oxigénio puro no mercado é relevante e se optou por
seguir com a aplicacéo do ar. Pesquisas futuras poderéo investigar a otimizacdo do

processo de gaseificacdo através da mistura destes gases como agente gaseificador.

O bloco deslocamento gas-agua esta relacionado a conversdo completa do
monoxido de carbono presente na corrente gerada na gaseificacdo em dioxido de
carbono. Para tal € necesséria a producgéo de vapor d"agua, que participara da reacao
com o CO. Apesar de nao se simular o processo de producéo de vapor, os dados
relevantes para as analises econdmicas desta planta foram estimados com base na

literatura (SEIDER, 2016 e HE et al., 2020), de plantas reais e de valores oferecidos
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como input no software de simulacdo. Desta etapa também sera separado o CO: para

envio ao processo de sintese de ureia, onde este ira reagir com amonia.

A terceira etapa € constituida pelo processo Haber-Bosch, com os parametros
cinéticos obtidos na literatura (HUMPHREYS; LAN; TAO, 2021). Sera assumido 0 uso
dos catalisadores a base de ferro, magnetitas que proporcionam conversées de até
25% no reator. A corrente efluente de hidrogénio do processo de deslocamento gas-
agua € uma das entradas do processo, juntamente com uma corrente de nitrogénio.
Esta segunda € oriunda de uma planta de separacao do ar, onde se produz N2 com

grau de pureza necessario para o processo (YOUNG, A. F. et al., 2021).

As simulagdes dos blocos de separacao de ar e de producédo de vapor nao
foram realizadas. Os dados relevantes para o estudo que estao relacionados a estes
sistemas foram retirados de fontes da literatura (YOUNG, A. F. et al., 2021; HE et al.,
2020), estimados com base em plantas reais e obtidos através de seus valores no

mercado.

O quarto e ultimo bloco simulado é referente ao processo Stamicarbon, onde é
feita a sintese da ureia. Assim como para 0s demais processos, a simulacdo foi
baseada em parametros atuais utilizados pela industria (DENTE et al., 1992; ZHANG
et al., 2005; CHINDA, 2015; MEESSEN; PETERSEN, 2005; HAMIDIPOUR, 2005).
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4. CARACTERIZACAO DO RESIDUO SOLIDO URBANO (RSU)

Utilizou-se entdo os dados de caracterizagéo gravimétrica do RSU do municipio
do Rio de Janeiro, retirados do Plano Municipal de Gestédo integrada de Residuos
Sodlidos do Rio de Janeiro (2021). E foi assumido, que materiais reciclaveis como papel,
vidro, metal e plastico foram separados e enviados para o processo de reciclagem,
restando do RSU original a fracdo organica, tecidos, couro e madeira, que podem ter
sua caracterizagao universal aproximada para valores constantes segundo o trabalho
de Oliveira et al. (2019).

Deste modo foi possivel realizar uma estimativa bastante valida para a
caracterizagao elementar de RSU na cidade do Rio de Janeiro. A Tabela 2 reflete os
resultados obtidos.

Tabela 2 - Caracterizagdo do RSU na cidade do Rio de Janeiro

Caracterizacdo RSU - Municipio do Rio de Janeiro

‘ Fracao Tecidos Couro Madeira Soma Percentual Seco Percentual abs
Orgénica (Wt%) (Wt%)
Composicao wt% 52,78% 2,38 0,34% 0,49%
RSU
Umidade 0,7 0,1 0,1 0,015
Kg(Seco) 15,83528 2,145301 0,30553 0,485525 18,7716
C wt% 0,48 0,55 0,6 0,495
Kg 7,600933 1,179916 0,18332 0,240335  9,2045 49,03% 16,44%
H wt% 0,064 0,066 0,08 0,06
Kg 1,013458 0,14159 0,02444  0,029132  1,20862 6,44% 2,16%
N wt% 0,026 0,046 0,1 0,002
Kg 0,411717 0,098684 0,03055 0,000971 0,54193 2,89% 0,97%
S wt% 0,004 0,002 0,004 0,1
Kg 0,063341 0,004291 0,00122 0,048553 0,11741 0,63% 0,21%
(6] wt% 0,376 0,312 0,116 0,427
Kg 5,954064 0,669334 0,03544 0,207319 6,86616 36,58% 12,26%
Cinzas wt% 0,05 0,025 0,1 0,015
Kg 0,791764 0,053633 0,03055 0,007283 0,88323 4,71% 1,58%

Fonte: autoria propria, com base em dados do PMGIRS-RJ (2021) e de Oliveira (2019)
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5. SIMULACOES

Todas as simulagdes foram realizadas utilizando o software Aspen Plus v12.0
e visaram representar da forma mais proxima possivel as correntes e configuracdes
de equipamentos utilizados nos processos observados na industria. Vale ressaltar que

todas as simulagfes foram realizadas para processos estacionarios e continuos.

5.1 SIMULACAO DAS ETAPA DE GASEIFICACAO E DESCOLAMENTO GAS-
AGUA

A primeira demanda do software é o preenchimento dos componentes que
serdo utilizados para a simulacao do processo. Nesta etapa € importante ressaltar a
diferenga entre os componentes “convencionais” e os “ndo-convencionais”. Para o
primeiro caso, todas as propriedades dos componentes ja estdo presentes na base
de dados do software. Ja para o segundo caso é necessario fornecer a caracterizacao
do material para que o software possa estimar as suas propriedades e utiliza-las

durante a simulagéo.

Para esta caraterizacao é necessario fornecer trés diferentes tipos de analises
gue especificam o componente: “Proxanal”, “Ultanal’ e “Sulfanal”. Os dados fornecidos
sao oriundos dos dados estimados na Tabela 2 conforme proposto por de Oliveira, J.

F., etal (2019). A Tabela 3 indica os valores inseridos no software para analise “Ultanal

do RSU representado no processo.

Tabela 3 - Estimativa de andlise elementar de RSU da cidade do Rio de Janeiro

Andlise Elementar Aplicada ao Software

Elemento Percentual Seco (wt%)

C 49,03

H 6,44

N 2,61

S 0,63

Cl 0

O 36,58

Cinzas 4,71

Fonte: autoria propria com base em de Oliveira, J. F., et al. (2019)

Foi considerada para a corrente de entrada do processo uma umidade de

8,32%, que foi inserida na analise “Proxanal’. Para analise “Sulfanal” foi considerado
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gue todo enxofre presente no residuo € organico, logo o valor inserido na analise foi

o mesmo do apresentado na Tabela 3 para enxofre.

Uma vez que todos 0s componentes e suas propriedades ja estao
determinadas, segue-se para a definicdo do pacote termodinamico. Para o processo
de gaseificacao foi utilizado o modelo de Peng-Robinson, método que foi capaz de
atender as demandas da simulacdo e gerar resultados condizentes com a literatura
(NIKOO, M.B. e MAHINPEY, N., 2008).

Uma vez concluidos os inputs da aba “Properties”, pode-se seguir para a
elaboragdo do fluxograma. Este contard com uma secdo de secagem e outra de
gaseificacdo. Os equipamentos e correntes utilizados estéo ilustrados na Figura 6.

Figura 6 - Fluxograma de Gaseificacdo e Deslocamento gas-agua

Fonte: autoria propria

As duas primeiras areas delimitadas por linhas pontilhadas no fluxograma tem
por intuito simular as se¢ées de um Unico equipamento, o gaseificador. S&o descritos
no software de formas individuais, porém na realidade os processos de secagem,
combustédo e gaseificacdo ocorrem de forma continua e concomitante em um vaso

reacional.

O primeiro bloco, destacado com a linha pontilhada, € denominado secagem e
este conta com um reator do tipo “RStoich” a pressao de 1 bar e temperatura de 100
°C. Areacdo recebe como input a estequiometria descrita na Equacéo 26, esta analise
supde um valor unitario para a massa molar do RSU que ¢ dividida pela massa molar

da agua para se obter uma estimativa da estequiometria de reacao.

RSU © 0,0555093 H,0 (26)
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A reacao aplicada ao reator tem conversao programada para 8,32%, este €
obtido através da divisdo do fluxo massico de agua na biomassa pelo fluxo massico
total de biomassa. O primeiro € obtido multiplicando a umidade do residuo pelo fluxo
de entrada dele mesmo e o0 segundo € determinado pelo problema, 100000 Kg/h.
Esta analise matematica visa garantir que toda a agua é retirada do RSU ao final da

etapa de secagem.

Para o bloco de secagem sera ainda indicada uma nova analise “Proxanal”’ na
qgual a umidade do RSU sera de 0%. As demais andlises seguem sem alteracdes e

nesta etapa nao sera necessaria qualquer descrigao para o componente “Cinzas”.

Apbs o reator, foi colocado um vaso separador que simula a retirada da a agua
- que agora se encontra na forma de vapor - da corrente de RSU. A pressao de
atuacdo segue sendo 1 bar e a temperatura da corrente é de 100 °C. A corrente de

RSU seca segue entdo para a se¢ao de gaseificacao.

O segundo bloco se inicia com um reator do tipo “RYield” que ira decompor o
RSU em seus componentes elementares. Este bloco é programado com temperatura
de 700 °C e presséo de 1 bar (BASU, 2013 e NEATHERY, 2010). Os rendimentos
aplicados ao bloco sdo semelhantes aos dados aplicados na analise “Ultanal”. Neste
bloco foram dados novos inputs para as analises elementares dos componentes “néo-
convencionais”: para 0 RSU todos os componentes foram alterados para O em todas
as andlises; ja para o componente “Cinzas” todos os componentes receberam o valor

de 100 no espaco dedicado a “ASH”.

Duas correntes saem deste reator: uma de energia e outra de material. A
primeira segue para o segundo reator do bloco e sera a fonte de calor para o segundo
processo. Ja a segunda segue para um separador sélido-gas, como um ciclone, onde
as cinzas sao retiradas da corrente que seguira para o segundo reator do bloco. Neste
momento a pressdo do sistema segue sendo 1 bar, porém a temperatura aumenta
para 700 °C.

O segundo reator do bloco gaseificador é do tipo “RGibbs”, este visa simular a
secao de gaseificacdo do equipamento. Logo sao realizados calculos de minimizacéo
da energia de Gibbs para os possiveis componentes e entdo é gerada a composi¢ao
da corrente de saida (NIKOO, M.B. e MAHINPEY, N., 2008). Neste reator ha uma

entrada de ar, que é utilizado como agente gaseificante no processo. A demanda de
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ar foi considerada de acordo com a temperatura final do processo: a vazao massica é
tal que a temperatura do processo atinja os 750 °C (BASU, 2013 e NEATHERY, 2010).

Apés a saida do reator, a corrente passa por um componente splitter que a
divide em 4 correntes: uma de hidrogénio, outra de dioxido de carbono, uma terceira
de monodxido de carbono e uma purga dos demais componentes. Este bloco de
simulagéo foi aplicado no intuito de reproduzir de forma simplificada um sistema
Pressure Swing Adsorption (PSA). A corrente de CO segue para a secdo de
deslocamento gas-agua. Nesta etapa foi colocado um reator do tipo “RStoich” e
atuando conforme Equacao 17, no entanto a vazao de vapor estd em excesso. A
reacdo ocorre conforme descrito por Ryu (2010), com temperatura de 360 °C e

pressdo atmosférica, obtendo uma conversao de 92%.

Nesta etapa existe uma fonte de vapor — caldeira - que fornece tanto calor
guanto vapor d’agua para o processo de deslocamento gas-agua. Apesar de ndo estar
presente na simulacdo a caldeira sera considerada em analises econdmicas e
ambientais. A adicdo da corrente de vapor ao sistema se deu através da uma corrente

de entrada, especificada a pressado atmosférica e na temperatura da reacao.

A corrente de saida do reator de deslocamento gas-agua segue para um novo
component splitter, que gera trés correntes: uma de hidrogénio puro, outra de didxido
de carbono puro e uma terceira que € composta por CO residual e principalmente
agua néo reagida. Este bloco também visa simular um sistema PSA simplificado.
Deste modo, pode-se realizar a mistura das correntes de hidrogénio, que seguem para
0 processo Haber-Bosch, e a mistura das correntes de CO2, que segue para O

processo Stamincarbon.

As vazbdes de entrada e saida desta etapa além de suas propriedades como

temperatura e pressao estao descritas na Tabela 4.
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Tabela 4 - Entradas e Saidas da etapa de Gaseificacdo e Deslocamento gas-agua

Gaseificagdo e WGS Vazdo Mdssica (Kg/h) Temperatura Pressdo (bar)
(C)

Entrada Biomassa 100000 25 1
Entrada Ar 184200 25 1
Entrada de Vapor 55487,1 360 1
Saida H2 10691,03 750 1
Saida CO 6883,14 360 1
Saida CO2 153140,2 750 1

Fonte: autoria propria, com base nas simulacdes feitas no software Aspen Plus

5.2 SIMULACAO DO PROCESSO DE PRODUCAO DE AMONIA

O primeiro passo desta simulacdo foi a adicdo dos componentes que fizeram
parte da simulacdo. A Figura 7 foi retirada da janela “Components” do software de
simulacéo e apresenta todos os componentes presentes na simulagéo. O argbnio esta
presente no ar e € inerte, jA o monoxido de carbono e 0 metano estdo presentes em

fracGes pequenas e ndo tem atuacado relevante nesse processo.

Figura 7 - Janela “Components” do Aspen Plus v12.0 para o processo de produgéo

de amonia

Components +

@ Selection |;etroleum Nonconventional | Enterprise Database | Comments |

Select components

Component ID Type Component name Alias CAS number ‘

H2 Conventional HYDROGEN H2 1333-74-0
N2 Conventional NITROGEN N2 7727-37-9
NH3 Conventional AMMONIA H3N 7664-41-7
AR Conventional ARGON AR 7440-37-1
co Conventional CARBON-MONOXIDE co 630-08-0
CH4 Conventional METHANE CH4 74-82-8
Find ‘ ‘ Elec Wizard | | SFE Assistant ‘ ‘ User Defined ‘ | Reorder || Review |

Fonte: Software de simulagédo Aspen Plus

Neste estagio da simulacdo todos o0s componentes presentes sao
“convencionais”, logo todas as propriedades ja estdo presentes e se segue para a
janela “Methods”. Nesta seleciona-se o0 pacote termodindmico que serd aplicado na
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simulacdo: para a sintese de amonia o método escolhido foi Peng-Robinson. Este
meétodo € capaz de entregar valores comparaveis a realidade dos equipamentos para
as variaveis termodindmicas do problema dadas as condi¢cbes as quais o sistema é

submetido, segundo estudo realizado por Amin (2013).

Uma vez que foram concluidas as etapas citadas, pode-se dar inicio a
montagem do fluxograma. A Figura 8 indica o processo com reciclo de gases nao
reagidos. Isto porque a conversao proposta na literatura para o reator foi de 25%
(HUMPHREYS, J., LAN, R. e TAO, S., 2021). Neste momento vale ressaltar que a

simulacédo considera toda a amoénia produzida na fase liquida.

Figura 8 - Fluxograma da sintese de amdénia

o—{mRE}——y T

compPt

MIXER

Fonte: Software de simulagédo Aspen Plus

Antes da entrada no reator hd um compressor e um aquecedor. Estes
equipamentos estdo presentes para garantir pressdes e temperaturas nos valores
necessarios para que a reacdo ocorra nas condi¢cdes reportadas na literatura: 550 °C
e 200 atm, de acordo com o que foi descrito por Chagas (2007) e Humphreys, Lan e
Tao (2021). A reagao programada no reator do tipo “Stoich” é a representada pela
Equacéo 18, esta conta com conversao de 25% do nitrogénio que entra no reator.

ApoOs a saida do reator, a corrente se encontra a cerca de 600 °C e devera ser
resfriada para, em seguida, entrar no vaso de flash onde ocorrera a separagéo entre
a fase liquida, rica em amonia, e a vase vapor, rica nos gases nao reagidos que irdo

recircular pelo sistema.

O reciclo conta com uma purga e um segundo compressor, visando garantir

gue a corrente reciclada ir4 entrar em contato com a corrente de entrada na mesma
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presséo, evitando assim retorno do produto tanto para o reciclo quanto para o primeiro

compressor.

As vazles de entrada e saida desta etapa além de suas propriedades como

temperatura e pressao estao descritas na Tabela 5.

Tabela 5 - Entradas e Saidas da etapa de sintese de aménia

Aménia Vazdo Mdssica (Kg/h) Temperatura Pressdo (bar)
(0
Entrada H2 10392,9 250 25
Entrada N2 48278,4 250 25
Saida NH3 48414,9 35 205

Fonte: autoria propria, com base nas simulacdes feitas no software Aspen Plus

5.3 SIMULACAO DO PROCESSO DE PRODUCAO DE UREIA

A simulacdo do processo de sintese de ureia foi baseada em um template ja
presente no software de simulacdo. Neste caso foi considerado um sistema sem
gueda de pressao e formacdo de ureia apenas em fase liquida. Assim como nas
demais simulacdes, o primeiro passo € a identificacdo dos componentes que farédo

parte da simulacédo. A Figura 9 foi retirada da janela “Components” do software.
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Figura 9 - Janela “Components” Aspen Plus v12.0 para o processo de producéo de

ureia
Components as
& Selection | Petroleum | Nonconventional | & Enterprise Database | & Comments
Select components
Component ID Type Component name Alias CAS number

UREA Conventional UREA CH4N20 57-13-6
CARB Conventional AMMONIUM-CARBAMATE NH2COONH4
co2 Conventional CARBON-DIOXIDE co2 124-38-9
NH3 Conventional AMMONIA H3N 7664-41-7
H20 Conventional WATER H20 7732-18-5
N2 Conventional NITROGEN N2 7727-37-9
02 Conventional OXYGEN 02 7782-44-7

| Find || ElecWizard | | SFEAssistant | | UserDefined | | Reorder || Review

Fonte: Software de simulagéo Aspen Plus

Assim como na sintese da amoénia, para o processo de producédo da ureia todos
0s componentes presentes sdo do tipo “convencionais” e todas as informacgdes
necessarias para realizar a simulacdo jA estdo presentes na base de dados do

simulador.

Nesta etapa da simulacao foi utilizado como pacote termodinamico o modelo
SR-Polar (equacéo de Redlich-Kwong com modificacdo de Schwarzentruber e Renon
— funcéo alfa e translacdo volumétrica). O modelo € aplicavel a misturas polares e
apolares, misturas ndo-ideais e é recomendado para processos a altas temperaturas

e pressdes, caracteristicas inerentes ao processo Stamicarbon de sintese de ureia.

O template proposto pelo software ja entrega um fluxograma de sintese de
ureia baseado no processo Stamicarbon, com stripper, condensador pool, reator e
scrubber, além de uma secdo de recuperacdo mais simplificada, para reciclo do
carbamato na corrente de saida de ureia. A Figura 10 foi retirada do software de

simulacdo Aspen Plus v12.0 e representa o fluxograma do processo.
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Figura 10 - Fluxograma processo Stamicarbon
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Fonte: autoria propria
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A entrada de CO2 no processo ocorre no stripper. Neste equipamento é
promovido o contato em contracorrente entre a fase gasosa e a fase liquida. No topo
do equipamento ha a entrada da fase liquida oriunda do reator, rica em ureia e

contendo carbamato, dioxido de carbono e amdnia (CHINDA, 2015).

A simulacéo desta etapa é dada belo bloco chamado RadFrac com 10 estagios,
sendo a entrada de COz2 no primeiro estagio e a entrada da fase liquida no estagio 10.
Toda a simulacdo do processo Stamicarbon ocorre na mesma presséo de 136,5 atm,
sendo essa a pressao de operacédo deste bloco em todos os seus estagios (CHINDA,
2015).

O condensador pool foi aproximado por um reator do tipo “RStoich” atuando a
temperatura de 167 °C e na pressédo do sistema (HAMIDIPOUR, MOSTOUFI e
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SOTUDEH-GHAREBAGH, 2005 e CHINDA, 2015). Neste bloco foi programada
apenas a reacao de conversdo da amo6nia e CO2 em carbamato de amonio, segundo
Equacédo 19. Além disso, a conversdo considerada para o bloco foi de 38%, de acordo
com os resultados obtidos em simulacao por Sazali, R. (2007).

Para modelar o reator do processo, foi utilizado o bloco “RPIug”. Este foi
programado como um reator adiabatico com comprimento de 28,956 m e didmetro de
2,2921 m, segundo o template utilizado para a simulacdo. O reator considera como
fases validas o vapor e o liquido, e atua na pressdo do sistema sem quedas de
pressdo previstas. Neste bloco ocorrem quatro reacdes, representadas pelas
Equacdes 19 e 20 e suas formas reversiveis. A cinética da Equacéo 19 apresenta é
altamente exotérmica e rapida, seu equilibrio é velozmente atingido no reator. J4 a

Equacédo 20 apresenta taxa de reacéo lenta e o equilibrio ndo é atingido no reator.

As quatro reacfes tém programacado do tipo “reacdo cinética” e ocorrem em
fase liquida. Para modelagem da cinética destas reacdes foi utilizada uma sub-rotina
chamada “USURA”, que considera o equilibrio em termos de coeficiente de
fugacidade uma vez que uma equacdo de estado foi utilizada como modelo
termodinamico (ASPENTECH, 2012). Para a Equacdo 19, temos a constante de
equilibrio dada pela Equagéo 27:

_ ~(G8arB—2GNH3~ Gcooz)} (1)2 ®IZVH3@Coz]
K, = exp{ — = Do (27)

onde:

T — Temperatura

P — Pressao

R — Constante dos Gases

P? — Pressdo de referéncia (1 atm)

G% — Energia livre de Gibbs de gas ideal do componenteia T e P°
@i — Coeficiente de fugacidade do componenteia T, P e x

x — Vetor de fracbes molares
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A Equacdo 20 pode ser descrita com relacdo semelhante, porém serdo
utilizados os dados para os componentes desta reacdo. Além de ser avaliada na
temperatura e pressdo do sistema ao qual os componentes estdo submetidos. As
Equacbes 28 e 29 descrevem a taxa com que ocorrem as Equacgbes 19 e 20
respectivamente (ASPENTECH, 2012).

Taxa; = kyq (xfmsxcoz - xcgb) (28)
Taxa, = ky(xcarp — 4E0) (29)
onde:

xi — fragdo molar do componente i
ki — constante de cinética do componente i
Ki — constante de equilibrio do componente i

Para a Equacao 20 é recomendado que se ajuste a constante de equilibrio (K2)
para as informacdes da planta de trabalho, no entanto uma aproximacdao valida para
este valor é dada pela Equacédo 30 (ASPENTECH, 2012).

_(100x106)>

K, = (1,5 x 10®)exp (+

(30)
onde:

V!t — Volume molar de liquido

ApOs o bloco do reator, a corrente de saida passa por um vaso de flash que
simula a retirada do reator em duas fases, liquida e vapor. A fase liquida se dirige de
volta para o stripper, para entrar em contato com o CO2. J4 a fase gasosa, rica em

NHs e COz2, segue para o scrubber.

No scrubber a corrente gasosa oriunda do reator entra em contato com uma
corrente liquida, rica em carbamato, vinda da secéo de recuperacdo. Para simular
este equipamento, também foi aplicada uma coluna do tipo "RadFrac”, com 5 estagios
e um refervedor do tipo kettle. A corrente na fase vapor é adicionada no primeiro
estagio e a corrente na fase liquida é adicionada acima do quinto estagio. A
configuracao do refervedor foi escolhida como “Circulation without baffle” e o sistema

também atua sem quedas de pressao.
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A secdo de recuperacdo conta com trés equipamentos: um reator do tipo
“RStoich” (A02), um vaso separador (SP1) e e outro reator do tipo “RGibbs” (A01). O

primeiro reator atua a 72,4 °C e converte carbamato em amoénia e CO2. A conversao

foi programada para 100% e a presséo € a mesma que a aplicada em todo o sistema.

O vaso separador atua como uma torre flash e tém por funcdo separar os
componentes de interesse para reciclo, CO2 e NHs, do componente final, ureia. Para
tal, a corrente de saida para o reciclo é programada para receber uma fracao igual a
um dos componentes CO2 e NHs. Alguma quantidade de H20 e ureia pode ser

adicionada a corrente de reciclo por estratégia conservadora, porém para 0

componente de interesse final este valor idealmente deve ser baixo.

O segundo reator, do tipo “RGibbs”, também foi modelado para atuar a
temperatura de 72,4 °C e somente em fase fluida. Foram adicionados como possiveis
produtos CO2, carbamato, ureia, N2 e O2. A opcao de identificar possiveis produtos foi
escolhida e a caixa referente ao “Hydrate Check” foi considerada como rigorosa.
Ademais, os componentes ureia, N2 e Oz foram considerados como inertes, o que
permite que este bloco transforme CO2 e NH3 em carbamato, que sera introduzido no

scrubber.

As vazles de entrada e saida desta etapa além de suas propriedades como

temperatura e pressao estdo descritas na Tabela 6.

Tabela 6 - Entradas e Saidas da etapa de sintese de ureia

Ureia Vazdo Mdssica (Kg/h)  Temperatura Pressdo (bar)
(€
Entrada NH3 48400 34 159,906
Entrada CO2 62845,07 100 138,274
Saida Ureia 85479,3 72,4 138,274

Fonte: autoria propria, com base nas simulacdes feitas no software Aspen Plus
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6. DIMENSIONAMENTO E ANALISE ECONOMICA

Esta sec@o descreve o dimensionamento e analise econémica de todos os
equipamentos avaliados na simulacdo e da caldeira que fornece vapor para o
processo de deslocamento gas-agua. Apesar do dimensionamento dos diferentes
equipamentos terem sido realizados a partir de variaveis distintas, toda a metodologia
de analise econbmica seguiu as orientacdes e correlacdes apresentadas por Seider,
et al. (2016).

Porém, é importante ressaltar que as equacdes da literatura resultam em
valores referentes ao ano de publicacdo. Para atualizac&o destes valores, foi aplicado
um coeficiente calculado através da divisdo do “Plant Cost Index” do ano de referéncia
da publicacao e do ano atual. O index do ano de referéncia da publicacdo (2013) esta
descrito na prépria literatura, ja o index referente ao ano atual foi obtido através da
literatura (Chemical Engineering Magazine, 2022). A revista publica atualizagbes
mensais deste index, possibilitando reavaliacdo mensal dos custos. A Equacédo 31
descreve a corre¢do no tempo para o custo de equipamentos:

C, = (M> % C, (31)

PClimyp
onde:
Ct — Custo do equipamento corrigido no tempo
PClsook — Plant Cost Index descrito em Seider et al. (2016)
PClimp — Plant Cost Index da data de implementacéo do projeto

Cb — Custo do equipamento calculado

Uma vez avaliados os custos dos equipamentos, foi realizada a andlise
econdmica da planta. Nesta etapa foram calculados investimento fixo, custos diretos,
custos indiretos, despesas gerais e custo total. O investimento fixo foi calculado
somando o valor dos equipamentos com o capital de giro, porém o custo dos
equipamentos € obtido multiplicando o somatério dos valores obtidos nos célculos

descritos pelo fator de Lang.
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Este fator esta diferenciado para o tipo de planta em questdo, sendo que para
o caso deste trabalho foi utilizado o valor para planta de processamento de sdlidos e
o valor para planta de processamento de fluidos. Isto porque a primeira etapa da
planta simulada ir4 utilizar materiais solidos e fluidos como corrente de entrada,
enquanto as outras duas etapas estdo tratando somente de gases e liquidos. A
literatura indica um fator de Lang de 3,1 para a planta de processamento de sélidos e
4,74 para a planta de processamento de fluidos (SEIDER et al., 2016). O valor final
dos equipamentos podera ser calculado pela Equacéo 32:

Custopguip. = 1,05 x (3,1 x (Gaseifgquip)) x (4,74 x (Amdniaggy;y + Ureiagqup)) (32)

onde:

Geseifequip. — Somatorio dos custos de equipamentos da etapa de gaseificacédo

Amoniaequip. — Somatoério dos custos de equipamentos da etapa de producéo da
amonia

Ureiaequip. — Somatério dos custos de equipamentos da etapa de producéo da

ureia

J& o capital de giro foi calculado como 15% do investimento fixo total. Foram
entdo calculados os custos diretos. Para matéria prima foi assumido custo zero, uma
vez que o projeto visa destinar um residuo. Para custo de méao de obra a literatura
indica uma féormula que tém como variavel de interesse o nimero de equipamentos

na planta (TURTON et al., 2009). A Equacéao 33 indica o calculo realizado.

Cuo = (/(6,29 + (0,23Numgqyp)) x 12435 (33)

O custo atrelado a supervisao técnica foi assumido como 15% do valor total
de mé&o de obra. Para custo de utilidades, foi multiplicada vazéo da utilidade pelo
namero de horas que a planta atua, pelo nivel de producéo da planta (100%) e pelo
preco da utilidade. Foi assumida uma atuagéo de 7.920 horas por ano para planta,
isto é, onze meses por ano com trés turnos de 8h por dia. Para o caso de gas natural,

o valor final foi multiplicado por um fator 3, que visa contabilizar o gasto com gas na
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caldeira, ja que s6 ha valores de gasto de utilidade para o trocador de calor do tipo

“Fired Heater”.

As separadoras localizadas apés os reatores de gaseificacdo e deslocamento
gas-agua foram consideradas como torres de adsorcdo pressurizadas. O custo de
adsorventes foi calculado multiplicando o preco do adsorvente pela massa utilizada,
pelo nimero de vasos e pelo numero de trocas de adsorventes no ano. A este custo
foi somado o gasto com catalisador para o reator de deslocamento gas-agua, que foi
calculado de forma semelhante ao célculo de adsorventes. N&o foi considerado custo
de disposicdo de efluentes, uma vez que as purgas do processo sao cinzas e

correntes ricas em nitrogénio.

Manutencdo e reparos foram assumidos como 6% do custo total de
equipamentos, ja multiplicados pelos fatores de Lang. E suprimentos operacionais foi
considerado como sendo 15% do valor atribuido para manutencdo e reparos. Para
encargos de laboratério também foi considerado um valor de 15% do valor total de
mao de obra. Por fim, patentes e royalties foram considerados como 3% do valor do
custo total (TURTON et al., 2009).

Os custos indiretos considerados sao divididos em trés partes: empacotamento
e estocagem, impostos locais e seguro. Para o empacotamento e estocagem foi
considerado um custo de 60% do valor representado pelo somatério de mao de obra,
supervisao técnica e manutencado e reparos. Para impostos locais se considerou um
valor de 1,5% do custo total de equipamentos, ja& multiplicados pelos fatores de Lang
aplicados. E para o custo de seguro foi considerado um valor de 0,5% do custo total
de equipamentos, ja multiplicados pelos fatores de Lang aplicados (TURTON et al.,
2009).

Por ultimo foram avaliadas possiveis despesas gerais, e esta categoria também
se dividiu em trés principais partes: custo administrativo, distribuicdo e venda dos
produtos e pesquisa e desenvolvimento. O custo administrativo foi considerado como
25% do custo de empacotamento e estocagem. Para distribuicdo e vendas de
produtos se assumiu um valor de 10% do custo total da planta, enquanto para
pesquisa e desenvolvimento se considerou um valor de 5% do custo total da planta
(TURTON et al., 2009).
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6.1 SECADORA

Para o dimensionamento da secadora é necessario apenas a determinacao da
vaza8o massica que evapora no equipamento. Para este foi assumido um valor
conservador de 10% da massa de entrada total, este € maior do que o entregue pelo
simulador. Uma vez em posse deste dado, foi ajustada a sua unidade para Ib/h,
conforme demandado pela literatura, e entdo aplicado a Equacéo 34, onde Cp € 0

custo de implementacao do equipamento (SEIDER et al., 2016):

Cp = exp (18,5133 + 0,9847(In(W)) — 0,056(In(W)?)) (34)

onde W expressa a vazao massica de evaporacdo do equipamento e, segundo 0s
autores, ndo devera ser maior do que 3000 Ib/h. Uma vez que o valor obtido para
vazao massica se encontra acima deste limite, foi necessario dividir a corrente em

sete partes iguais e realizar o calculo de custo para 7 secadores.

No fluxograma da simulacdo ha um component splitter ap0s a secadora. Este
€ apenas uma ferramenta utilizada no software para se separar o vapor d’agua da
corrente de interesse. Na realidade esta separacdo ocorre na prépria secadora e,
portanto, ndo houve necessidade de se avaliar o custo de um equipamento especifico

para esse fim.

6.2 VASOS REACIONAIS

Durante a simulacdo de todo o processo foram constatados oito blocos que
atuam como vasos reacionais. Sendo trés deles na etapa de gaseificacdo, um na
etapa de sintese de amobnia e quatro no processo Stamicarbon. Para estes
equipamentos o dimensionamento se deu fazendo uso da vaz&do de entrada dos
equipamentos, fornecido pelo simulador, e do tempo de residéncia nos vasos,
fornecido pela literatura. Realizando a multiplicacdo de um valor pelo outro € possivel

calcular o volume do vaso em questao.

Para a obtencdo do diametro do vaso, foi utilizada a equacdo de volume

assumindo fundo e topo circulares e uma relagao entre diametro e altura (d/ha) igual
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a um terco. Por fim, a formula foi reorganizada para utilizar o valor de volume
previamente encontrado e evidenciar o diametro do vaso. As Equacdes 33 e 34

indicam a férmula de volume utilizada e sua forma reorganizada, respectivamente:

2

V=7rxd7xha e ha=3d (33)

__ 3|4xV
d= /3” (34)

onde:
V — Volume em Ft3
d — didmetro em Ft

ha — altura em Ft

Os valores de dimensao foram calculados em pés, uma vez que os calculos de
analise econdmica utilizam formulacdes nesta unidade. Ao final das avaliagcdes os

resultados foram convertidos e apresentados no Sistema Internacional de Unidades.

O primeiro vaso avaliado foi o gaseificador. Este foi simulado fazendo uso de
dois blocos que simulam duas se¢Bes de um gaseificador. O primeiro bloco diz
respeito a secdo de combustdo e o segundo a secdo de gaseificacdo propriamente
dita. Nesta etapa foi considerado em um tempo total de residéncia para o processo de
cerca de 600 segundos (AGU et al., 2019). No entanto, o tempo de residéncia na
secao de gaseificacdo € consideravelmente menor, ja que a corrente se encontra na
fase gasosa e ainda é arrastada pelo agente gaseificante. Logo, foi assumida uma
propor¢cdo de 50:1 no tempo de residéncia dos vasos. Ha necessidade desta
consideracdo, uma vez que a simulacdo entrega vazdes de entradas distintas para as
secdes. Portanto € estimado um custo para cada secéo e seu somatorio resulta no

custo aproximado do reator de gaseificacéo.

Mesmo com menor tempo de residéncia, as dimensdes do bloco de gasificacao
ficaram muito grandes. Isto porque a vazéo de entrada do bloco de gaseificacdo é
bastante elevada. Optou-se entdo pela divisdo da vaz&o de entrada deste bloco em
oito partes iguais, esta opc¢ao foi tomada para manter o diametro dos vasos menor que

5 metros ja que este foi o limite maximo aceito na analise para estes vasos.
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O segundo vaso a ser dimensionado foi o vaso de deslocamento gas-agua.
Este recebe uma menor vazéo, ja que a corrente passou por um sistema de separacao
onde apenas uma apenas parte, rica em monoxido de carbono, chega ao reator.
Porém, esta vazao ainda grande o suficiente para que seja necessaria a divisdo da
corrente em 4 partes iguais no intuito de manter o limite maximo de diametro de 5
metros, além disso foi considerado um quinto vaso para ser utilizado durante possiveis
trocas do catalisador de um dos demais vasos, neste caso foi assumido um catalizador
de cobre e 6xido de zinco suportado em alumina. Budhi et al. (2018) estudaram a
operacédo de reatores de deslocamento gas-agua em seu artigo e indicaram tempos
de residéncia proximos a 3 segundos. Indicaram ainda que maiores tempos de
residéncia implicam em maior conversdo de mondxido de carbono. Portanto foi

aplicado a este vaso um tempo de residéncia de 6 segundos.

Para o reator Haber-Bosch, de sintese de aménia, foi avaliado um tempo de
residéncia de 180 segundos (HIMSTEDT et al., 2015). Este valor multiplicado pela
vazao e resultou em valores de dimenséo maiores que os demais vasos. Contudo, foi
assumido somente um vaso, uma vez que este tipo de reator € projetado para grandes

demandas e seu custo é muito alto visto suas pressdes e temperaturas de operacao.

O reator de sintese de amdnia, Pug-Flow, foi simulado fazendo uso de dados
cinéticos, segundo reacdes 27, 28, 29 e 30. Portanto, teve suas dimensdes calculadas
pelo préprio software de simulacédo, tornando necessaria, apenas, a avaliacdo das
dimensbGes do pool condenser, além dos reatores assumidos para a secao de

recuperacao.

De acordo com a literatura, o tempo de residéncia do pool condenser devera
ser trés vezes menor do que o tempo de residéncia para o reator do processo
Stamicarbon (CHINDA, 2015). J4 que o dimensionamento do reator proposto foi
realizado pelo préprio simulador, foi necesséario buscar na literatura referéncias de
tempo de residéncia para reatores do processo Stamicarbon. Segundo Sazali (2007),
o tempo de residéncia de tal reator devera ser maior do que vinte minutos. A autora
acrescenta que a maioria dos processos atua com tempo de residéncia proximo aos

55 minutos.

Para o dimensionamento do pool condenser, portanto, foi assumido um tempo

de residéncia de 15 minutos, jA que este valor multiplicado por trés entrega um
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resultado que se apresenta dentro da faixa de atuacdo descrita para reatores do

processo Stamicarbon.

O dimensionamento dos blocos de reacdo na secdo de recuperagcdo do
processo Stamicarbon se apresentou de forma mais complicada. Uma vez que a
simulacdo ndo € uma descricdo exata da realidade do processo, nao foi possivel
encontrar na literatura valores para o tempo de residéncia dos dois reatores propostos
na sec¢ao de recuperacao. Portanto, visando dimensiona-los para valores condizentes
com o processo até entdo, foi assumido um valor de dez minutos para o tempo de
residéncia de ambos, o0 que permitiu a obtencédo de vasos com dimensfes proximas a

outros vasos do processo com vazdes de entrada semelhantes.

O ultimo vaso dimensionado foi a caldeira. Apesar de nao ter sido simulada
pelo software, é sabida a vazéo de saida de vapor e, portanto, pode-se calcular o calor
trocado por este equipamento através das Equacdes 35 e 36. Estas calculam calor
necessario para aquecer a agua até 100 °C e calor necessario para vaporizar a agua,

respectivamente:

Q =max Cp x AT (35)

Q=maxA (36)
onde:
ma — massa
Cp — calor especifico da agua
A — calor latente de vaporizacédo da agua
AT — variagao de temperatura

Uma vez em posse do calor trocado para se aquecer e vaporizar toda a agua
necessaria no processo, pode-se aplicar os célculos para avaliagdo do custo da
caldeira. Para tal, foi utilizada uma correlacéo apresentada por Seider et al. (2016),

onde o calor trocado € variavel da Equacéo 37:
Cp = 0,416 x (Q°77) (37)

onde:
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Cp — custo total do equipamento

Q — Calor trocado no equipamento

Para os demais vasos reacionais ja dimensionados, foram utilizadas férmulas
semelhantes, também oriundas de Seider et al. (2016), para calculo do custo destes
equipamentos. Para vasos verticais a baixas pressdes — vaso de combustdo, vasos
de gaseificacdo e vasos de deslocamento gas-agua - foram utilizadas as Equacdes
38, 39 e 40:

Cp= (FyxCy)+ Cy (38)
C, = exp (7,1390 + 0,18255(In(W)) + 0,02297 (In(W)?2)) (39)
Cpl — 410 X (d)°'73960x (ha)0,70684 (40)

onde o Cp € o custo total do equipamento. Cy € o custo do vaso em si, incluindo bocais,
aberturas e suportes, sendo Cy calculado com base no peso de todo o equipamento
(W). O Cpi € um custo adicional que engloba o preco de plataformas e escadas que
estejam no corpo do vaso. Este é avaliado através do diametro (d) e altura (ha). Por
ultimo, o Fm € um fator que estéa relacionado ao material utilizado no equipamento. Foi

assumido para este projeto o uso de ago carbono, cujo valor de Fwu € 1.

Para a avaliagdo do peso dos vasos (W), a literatura — Seider et al. (2016) —
também indica o calculo que devera ser aplicado. A Equacéo 41 representa a formula
aplicada para calculo do peso do equipamento.

W= n(d+ t)x (ha+0,8d) x tp (41)

Nesta formula é utilizado o diametro do equipamento (d), a altura do
equipamento (ha), a densidade do material que compde o equipamento (p) e a
espessura da parede do equipamento (t). A densidade aplicada no projeto foi a
densidade do aco carbono, 0,284 in/ft3. H4 um limite para W, segundo os autores, de



67

920000 Ib, e este foi respeitado em todos os vasos de baixa pressédo. Para avaliacdo

da espessura foi utilizada a Equacao 42, de acordo com Seider et al. (2016).

Pxd

t= (2SxE)—-1,2P

(42)

Para resolucéo da Equacao 40 foi necessario defenir a presséo do sistema (P),
o diametro (d), o estresse maximo permitido pelo sistema (S) e o fator de eficiéncia de
solda fracionada (E). Para vasos com pressdes entre 0 e 5 psig, os autores
recomendam o uso de 10 psig como pressao do sistema. O maximo estresse permitido
estd ligado a temperatura de processo: para a temperatura das torres néao
pressurizadas o maximo estresse permitido € 13000 psi (SEIDER et al., 2016). Para
o fator E foi utilizado o valor 1, que segundo os autores corresponde a espessuras de
parede maiores que 1,25in, o que é o caso para todas as torres nao pressurizadas em

guestao.

No entanto, para baixas pressdes o calculo de espessura entrega valores
abaixo dos recomendados. Portanto, foi assumido um valor de espessura de 0,4375
in, conforme sugerido pela literatura. Foi ainda adicionado um incremento de 0,125 in
a esta nova espessura, relacionado a eventual ocorréncia de corrosdo do

equipamento. E, finalmente, se obtém um valor de 0,5625 in para a espessura.

Para torres verticais pressurizadas — reator Haber-Bosch, Pug-Flow, Pool
Condenser e reatores da secao de recuperagdo do processo Stamicarbon — também
foi utilizada a Equagédo 37. No entanto, para calculo de Cv e Cp a literatura indicou
outras formulas (SEIDER et al., 2016). As Equacdes 43 e 44 indicam os célculos de

Cv e Cpl, respectivamente.

C, = exp (10,5449 — 0,4672(In(W)) + 0,05482(In(W)?2)) (43)

Cpl — 341(d)0'6316(ha)0'80161 (44)

Novamente a variavel relevante para o céalculo de Cy é o peso (W), que neste
caso também é obtido através da Equacéao 41, porém tem valor de limite superior de

2500000 Ib. Este limite foi respeitado para todos os vasos pressurizados com excecao
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do reator Haber-Bosch. Neste caso foi avaliada uma curva com valores de pesos
dentro do limite até o valor de peso encontrado para o reator. A Tabela 7 indica os
valores utilizados para andlise de peso e seus respectivos custos e seus dados usados
para a construcdo do gréafico da Figura 11.

Tabela 7 - Peso x Custo para Reator Haber-Bosch

Peso (Ib) Custo (5)
2500000 5720495,991
3000000 7065204,582
3500000 8469997,582
4000000 9931654,799
4500000 11447500,63
5000000 13015269,34
5500000 14633011,75
6000000 16299028,76
6500000 18011822,68
7000000 19770060,7
7500000 21572546,97
8000000 23418200,86
8500000 25306039,66
9000000 27235164,79
9500000 29204750,5
10000000 31214034,59
10500000 33262310,74
11000000 35348922,03

Fonte: autoria propria, com base em Seider et al. (2016)

Foi verificado que a curva apresenta comportamento monotonico e levemente
nao-linear, de modo que a extrapolacdo do valor para o peso do reator nao foi

considerada um problema.
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Figura 11 -Avaliacdo do Comportamento da Curva de Peso x Custo para o Reator
Haber Bosch
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Fonte: autoria propria, com base em Seider et al. (2016)

Para o caso do Cpi, as variaveis seguem sendo diametro (d) e altura (ha), que
séo obtidos através dos célculos de dimensionamento para cada equipamento. O
calculo de espessura dos vasos segue sendo realizado pela Equacao 41, porém como
estdo a pressfes mais elevadas, os valores de presséo do sistema e maximo estresse
permitido foram alterados para se adequar a situacédo. Segundo Seider et al. (2016),
para pressdes maiores do que 1000 psig a pressao devera ser obtida multiplicando-a
por 1,1. Ja o fator de estresse maximo foi de 13000 psi para o reator Haber-Bosch,
devido a maior temperatura de processo. E 15000 psi para os demais vasos

pressurizados, uma vez que a temperatura nestes equipamentos tem menor valor.

Vale ressaltar que, para o caso dos vasos pressurizados as espessuras
obtidas foram bastante altas, ja que as pressdes foram muito maiores. Portanto, ndo
houve necessidade de se assumir um valor minimo para esta variavel. Ainda assim,

foi adicionado o fator de correcéo relacionado a corroséo.
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6.3 SISTEMAS DE SEPARACAO

O primeiro equipamento de separagao dimensionado foi o ciclone localizado
apos o reator de combustao, que é responsavel pela retirada das cinzas geradas no
reator anterior. Este devera ser dimensionado pelo seu fluxo gasoso de entrada em
ft3/min. Uma vez adequada a unidade da variavel de interesse, basta aplicar a
Equacao 45 (SEIDER et al., 2016):

C, = exp (9,3485 — 0,7892(In(Sa)) + 0,08487(In(Sa)?)) (45)

onde S é justamente o valor do fluxo gasoso de entrada no aparelho. Este dado foi
retirado do simulador e foi constatado que o valor estava proximo ao dobro do limite
permitido para o célculo segundo a referéncia, 100000 ft¥/h. Portanto, este fluxo foi
dividido em dois e se orcou o preco de dois ciclones semelhantes.

Para o dimensionamento dos dois sistemas PSA, foi avaliado o volume do
recheio das torres para poder se obter o diametro necessario. Para tal foi preciso
determinar qual tipo de recheio seria utilizado. Para ambos os sistemas de PSA foi
determinado o uso de zedlitas 13X para retirada do CO2 e subsequente envio de gas
de sintese para o deslocamento gas-agua e depois para a sintese de aménia (LIMA
et al., 2007).

Para calculo do volume de recheio foi necessario multiplicar a vazdo de
entrada pela quantidade de contaminantes e assim se obteve a remoc¢éo desejada.
Este valor foi entdo multiplicado pelo tempo de residéncia do equipamento (90 min) e
pela capacidade de adsorgdo da zedlita. Tendo a massa de zeolita necesséaria em

maos, dividiu-se este valor pela densidade da mesma e se obteve o volume de zedlitas.

Novamente a Equacgéo 34 é aplicada para este volume, se obtendo o diametro
do equipamento. Neste caso a altura do equipamento também foi considerada como
trés vezes o valor do didmetro. Como a remocao desejada é bastante grande em
ambos os sistemas foram consideradas dois conjuntos de vasos para cada sistema
mais dois vasos extra que serdo responsaveis por suprir a demanda quando houver
troca de zeolitas em um equipamento. Logo, tém-se 8 vasos para cada sistema PSA

mais 2 vasos que serao utilizados quando houver troca do recheio.
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Uma vez em posse das dimensdes dos sistemas de PSA, o célculo realizado
para estimacao do custo do sistema segue o0 mesmo modelo do célculo de vasos a
baixas pressoes, fazendo uso das Equacdes 38-42 para obter o valor de cada vaso
necessario. Para estes sistemas a espessura utilizada ndo € a indicada pela Equacao
42, ja que o resultado € muito baixo, mas sim a indicada pela literatura (SEIDER et al.,
2016).

Se seguiu, entdo, com o dimensionamento dos vasos do tipo Flash. Estes sao
trés na simulacdo como um todo: um na seccao de recuperac¢do da sintese de amonia,
outro logo apdés o reator da sintese de ureia e um terceiro na secao de recuperacao
da mesma. Os dois representados nas secfes de recuperacdo visam separar fases
liguidas de produtos das fases gasosas que retornam para 0 processo. J& 0 vaso que
se localiza apés o reator do processo Stamicarbon tém por funcao separar gases nédo

reagidos da fase liquida composta por componentes intermediarios e o produto.

Para o dimensionamento dos vasos tipo Flash, foi utilizada a metodologia
descrita em Towler e Sinnot (2008), onde é necessario indicar a vazao de vapor no
equipamento, e a densidade das fases liquida e vapor. As trés variaveis citadas podem
ser extraidas do software de simulacdo e aplicadas nas respectivas equacdes

determinadas pela literatura.

O equacionamento descrito pelos autores indica que o diametro do vaso
devera ser grande o suficiente para que a velocidade do gas seja menor do que a
velocidade de separacdo das goticulas de liquido (TOWLER e SINNOT, 2008). A

Equacao 46 é entdo usada para o calculo do didametro dos vasos:

4xVy
d= /—Mus (46)

onde Vv € a vazdo de vapor do vaso em metros cubicos por segundo e us € a
velocidade de separacgédo das goticulas de liquido em metros por segundo. O valor de

us pode ser calculado através da Equacéo 47:

ug = 0,0105 x /(‘”;—gpg) (47)
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sendo pi a densidade da fase liquida e pg a densidade da fase gasosa, ambas em
quilogramas por metros cubicos. Uma vez em posse da velocidade de separacédo das
goticulas de liquido, pode-se aplicar us na Equacao 46 para se obter o diametro do
vaso Flash.

Os autores indicam que a altura do vaso Flash devera ser igual ao diametro
do vaso ou igual a 1 ft caso o diametro seja menor, este ndo foi 0 caso para 0s vasos
analisados neste estudo (TOWLER e SINNOT, 2008). Contudo, para o vaso Flash na
secao de recuperacao da sintese de amonia foi necessaria a divisdo da corrente em
guatro partes iguais, ja que utilizando toda a vazao de vapor do equipamento resultaria

em um diametro fora de escala.

Uma vez em posse das dimensdes dos vasos Flash, o célculo realizado para
determinacao do valor do custo do equipamento segue o0 mesmo modelo do céalculo
de vasos pressurizados, fazendo uso da Equacéo 38, além das Equacdes 41-44, para
obter o custo de cada vaso necessario no sistema. Para estes sistemas a espessura
utilizada é a indicada pela Equacéo 42, ja que o resultado para espessura se mostrou
relevante (SEIDER et al., 2016).

6.4 COMPRESSORES

Durante a simulacédo foi necesséario o uso de dois compressores, ambos
localizados na secdo de sintese de amdnia, sendo o primeiro posterior ao reator
Haber-Bosch, para realizacdo da pressurizacdo do sistema, e o segundo no reciclo,
para readequar a pressao da corrente oriunda da secao de recuperacédo do sistema.
A simulagdo indicou que o primeiro compressor tem poténcia bastante elevada,
inclusive acima dos limites propostos pelos autores, e o segundo foi considerando
como operando na minima poténcia possivel segundo a literatura. Isto porque o
segundo compressor visa apenas corrigir a defasagem de pressédo que ocorre no
reciclo do sistema (SEIDER et al., 2016).

Os compressores foram dimensionados a partir de suas poténcias, dado que
é fornecido pela prépria simulacdo. Uma vez em maos os dados fornecidos, foi entao
aplicada a férmula para analise de custo proposta por Seider et al. (2016) para
compressores de aco carbono, conforme Equacéo 48. Esta possui apenas a poténcia

como variavel de entrada para andlise do custo do equipamento.



Cp, = exp(9,1553 + 0,63(In(Pot))

73

(48)

Visando validar os calculos realizados para custo do primeiro compressor

realizou-se o processo de avaliacao da curva gerada pelos dados de custo em funcao

da poténcia. O grafico foi gerado a partir de valores demonstrados na Tabela 8.

Tabela 8 - Poténcia x Custo para Compressor

Poténcia
(Hp)

Custo (5)

30000

60000

90000
120000
150000
180000
210000
240000
270000
300000
330000

Fonte: autoria propria, com base em Seider et al. (2016)

6261561,646
9690173,608
12510338,22
14996173,46
17259720,69
19360561,49
21335087,38
23207553,08
24995132,4
26710539,54
28363515,11

Partindo destes dados foi gerado o gréafico para analise do comportamento da

equacao em valores que estdo acima do limite proposto pelos autores. A curva pode

ser observada na Figura 12. Uma vez constatado que a curva possui comportamento

regular e sem desvios, optou-se por seguir com o célculo econémico com a formula

proposta pela literatura (SEIDER et al., 2016).
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Figura 12 -Avaliacdo do Comportamento da Curva de Custo vs Poténcia para
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Fonte: autoria propria, com base em Seider et al. (2016)

6.5 TROCADORES DE CALOR

Para o dimensionamento dos trocadores de calor foi realizada uma analise de
qguantidade de calor trocada para os dois trocadores avaliados na simulacdo. O
primeiro esta localizado antes do reator Haber-Bosch e prevé um aumento de
temperatura muito severo, portanto a troca de calor com vapor aquecido nao foi
suficiente para atender a demanda de energia do processo. O software de simulacéo
indicou a possibilidade de se utilizar um outro trocador, chamado Fired Heater, que
realiza a troca térmica em uma camara em combustdo, permitindo que se atinja

temperaturas muito maiores do que o vapor consegue prover (SEIDER et al., 2016).

O segundo trocador esta localizado apés o reator Haber-Bosch e visa resfriar
a corrente de saida do mesmo para direciona-la ao vaso Flash da secédo de
recuperacgdo. Este trocador foi simulado como um casco-tubo que faz uso de agua

para resfriamento. Para este segundo caso, a troca de calor atribuida foi um pouco
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menor e o calculo se deu de forma mais direta. A Equacdo 49 descreve o calculo

necessario para se avaliar o custo de um trocador casco-tubo do tipo Fixed Head.

Cp = EnxE,xFxC, (49)

Neste caso, Fm € um fator material para a combinacéo de diferentes tipos de
materiais que compdem o casco e 0s tubos do trocador de calor, este fator € calculado
através da Equacdo 50, onde os coeficientes a e b sdo para a combinacdo aco
carbono e ago inox, de acordo com Seider et al. (2016).

Fn = a+ (3" (50)

Ja Fp € um fator de pressao, baseado na presséo no lado do casco, em psig.
Este calculo esta limitado a pressdo de 2000 psig, porém a pressao de atuacdo é
maior do que o limite. Logo, foi avaliada uma curva com valores acima do limite para

garantir a aplicabilidade da formula, com os dados da Tabela 9.

Tabela 9 - Presséo x Fator Fp para Trocador Casco-Tubo

Pressdo Fp

(psig)

1500 1,6328
1750 1,815925
2000 2,0203
2250 2,245925
2500 2,4928
2750 2,760925
3000 3,0503
3250 3,360925
3500 3,6928

Fonte: autoria prépria, com base em Seider et al. (2016)

Ao se gerar um grafico com os dados presentes na Tabela 9, pode-se
observar uma curva sem grandes variacdes de derivada, 0 que suporta a
aplicabilidade do calculo de Fp para o caso deste trocador de calor. A Figura 13 ilustra

o grafico e a curva em questéao.
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Figura 13 -Avaliacdo do Comportamento da Curva de Presséo x Fp para Trocadores
de Calor Casco-Tubo
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Fonte: autoria propria, com base em Seider et al. (2016)

Pode-se aplicar, portanto, a Equacao 51, que faz uso da pressao no sistema

para avaliar o fator de presséo.

F, = 0,9803 + 0,018 x (=) +0,0017 x (i)2 (51)

P
100 100

O dltimo fator para este caso € o Fi, que esta relacionado ao comprimento do
tubo. Foi considerado o caso em que o comprimento do tubo é o maior possivel, 20 ft.
Para este comprimento, Fi tem valor de 1, segundo Seider et al. (2016). Restando
apenas o calculo de Cp, que € a avaliacédo de custo do material aplicado na construcéo

do trocador de calor, estando demonstrado na Equacgéo 52 (SEIDER et al., 2016).

C, = exp (11.4185 — 0.9228(In(4)) + 0.09861 (In(4))?) (52)

Para a avaliagdo de Cp» e Fm é necessario o conhecimento da area de troca

térmica, que pode ser calculada pela Equacgéo 53. Esta relaciona a troca térmica com
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a area de troca, assumindo U como 100 BTU/(°F-h-ft?), que foi estipulado com base
na literatura (EDWARDS, 2008 e KARA e GURARAS, 2003).

A= 1 (53)

U x AT;

onde,
g — calor trocado, BTU/h

AT, — diferenca de temperatura média logaritmica, °F

O custo de um Fired Heater, por sua vez, ndo é estimado com base na area de
troca térmica, sendo necessario retirar do software de simulacao informagdes como
guantidade de calor trocado (Q) e pressao do sistema (P). Sera aplicada entdo a
Equacao 54, que se assemelha a Equacao 49, no entanto ndo conta com o fator de
comprimento do tubo (SEIDER et al., 2016).

Cp = EnxE,xCp, (54)

Para o Fired Heater, o Fm tem valor de 1,7 para material do tipo aco inoxidavel,
que foi considerado. Para o fator de pressao, Fp, a literatura indica o uso da Equacao
55 (SEIDER et al., 2016).

E, = 0,986 + 0,035 x (%) +0,0175 x (%)2 (55)

Por fim, basta avaliar o custo base do equipamento, Cp. Este estad descrito

através da Equacao 56.
C, = exp (—0.15241 + 0.785(1n(Q))) (56)

Para este sistema de aquecimento, o valor de troca térmica estd um pouco
acima do valor limite, logo se dividiu esta troca em dois Fired Heaters com metade da
troca térmica demandada. Isso entregou trocas térmicas dentro dos limites para
ambos Fired Heaters e ainda resultou em um custo menor do que uma possivel

extrapolacéo do limite da equacéo para um unico equipamento.
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6.6 ANALISE DE LUCRATIVIDADE

Para a realizacé@o da analise de lucratividade foi inicialmente calculado o Lucro
Liquido Anual. Este é uma simples subtracdo da receita pelos custos totais anuais. A
receita € composta pela producdo anual de ureia multiplicada pelo seu custo.
Assumindo o custo como uma média do preco da ureia no mercado global no segundo
trimestre de 2022, tem-se 0,774 US$/kg (INDEXMUNDI, 2022). J4 o custo total anual

€ dado pela soma dos custos diretos, indiretos e despesas gerais.

Uma vez calculado o Lucro Liquido Anual, foi aplicado um calculo para
avaliacdo do imposto sobre o lucro. Este é descrito pela Equacédo 57 e é calculado por
uma taxa fixa mais um adicional se o valor atingir determinado patamar. Foram
considerados Imposto de Renda sobre Pessoa Juridica (IR) e a Contribuicdo Social
sobre Lucro Liquido (CSLL). No Brasil o CSLL é calculado como 9% de 12% do lucro
liqguido anual, este valor € denominado Lucro Presumido. J& o IR é composto por uma
taxa de 15% sobre R$ 240.000,00 mais 25% da diferenga entre o lucro presumido e
R$ 240.000,00. Neste calculo o lucro presumido foi calculado como uma taxa de 8%
do Lucro Liquido Anual (LLA) (YOUNG et al., 2021).

240000 240000

CSLL = LLA x 0,12 x 0,09 + (( )x 0,15) :se LLA x 0,08 — ( ) > 0; soma —

240000

se esta segunda parcela ao valor de CSLL: (LLA x 0,08 — (( ) X 0,25) ;0) (57)

Para a obtencdo do Lucro Liquido apds as taxas, o imposto calculado é
subtraido do LLA. Por fim, foi calculada a Taxa de Retorno Anual Sobre o Investimento
(TRAI), que se da pela divisédo do Lucro Liquido apos taxas pelo investimento total. O

segundo foi calculado somando o capital de giro com o subtotal do investimento fixo.

6.7 ANALISE DE FLUXO DE CAIXA

Foi ainda realizada uma andlise de fluxo de caixa, que assumiu uma taxa
minima de atratividade de 13,5%, baseada na taxa de juros de 13,75% do Brasil em
2022 (BANCO CENTRAL DO BRASIL, 2022). Para esta analise assumiu-se trés anos
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para construcao da planta, com distribuicdo do investimento fixo em 30% no primeiro

e terceiro anos, e 40% no segundo ano.

Apés a construcgédo, as saidas passam a ser o somatério do custo de producao,
dos impostos pagos e do capital de giro (este Ultimo apenas no quarto ano, primeiro
ano de operacao). Como entrada tem-se a receita obtida através da venda da ureia
produzida pela planta. Nesta analise foi considerado um horizonte de 34 anos para o
projeto, sendo trés de construgdo, um para inicializacdo e operacdo completa da

planta, e trinta anos de operacao continua.

Este periodo foi assumido com intuito de manter a opera¢éo durante a vida til
de locais de disposicdo préoximos a planta, que serdo fonte de matéria prima. A
literatura indica que um aterro sanitario no Brasil pode ter sua vida util estipulada entre
20-25 anos (FILHO et al., 2019 e GURJAO et al., 2019). A opcéo por trinta anos de
operacdo se deu tendo em vista a retirada de residuos que vira a ser matéria prima
da planta, podendo acarretar uma maior vida Util do aterro, est4 analise sera discutida

em detalhes no Capitulo 7 Secédo 7.4.1.

Em todos os anos do fluxo de caixa, o delta entre entradas e saidas é corrigido
pela taxa de minima atratividade. A correcéo é feita de acordo com a Equacéo 58, que

indica o calculo do valor presente liquido.

A __ (Entrada-—Saida)
correc — ((1+TMA))(AAI)

(58)
Onde:
Acorrec — Delta corrigido
TMA — Taxa Minima de Atratividade

AAIl — Ano atual do investimento

ApGs toda a realizagdo do fluxo de caixa foi avaliado o Valor Presente Liquido
(VPL) ao final dos 34 anos, realizando o somatoério dos fluxos de caixa anuais

corrigidos para todos 0s anos.
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A analise seguinte foi determinar a Taxa Interna de Retorno (TIR). Esta € obtida
variando a Taxa Minima de Atratividade até que o VPL seja nulo. E, finalmente, foi
calculado o Payback da planta, ou seja, o0 ano no qual o investimento na planta é

compensado.
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7. RESULTADOS E DISCUSSAO

Neste capitulo foram discutidos os resultados das simulacdes realizadas e as
avaliacdes econdmicas aplicadas ao investimento a se realizar para implementacao
da planta. Esta andlise se deu inicialmente com um cenéario base, no qual ha
conversao total de RSU em ureia. Foi, entdo, considerada uma analise secundaria de

resisténcia econdémica da planta a variagao do preco de ureia.

Depois foram alteradas as simulacdes para refletirem produgbes parciais de
hidrogénio e am6nia, cada um em um cenario especifico. Considerou-se entdo uma
avaliacdo econbmica também para os cenarios com producao parcial de hidrogénio e
amonia, visando a compreensdo do preco destes produtos que viabiliza o cenério

economicamente.

Por fim, foi realizada uma avaliagdo ambiental que visa compreender a reducao
de residuos destinados a aterros sanitarios e a reducdo da emissdo de dioxido de
carbono para a atmosfera, uma vez que o residuo é processado e ndo disposto em

locais abertos.

7.1 CENARIO BASE — CONVERSAO TOTAL DE RSU EM UREIA

A simulacdo do cenario base, no qual se busca apenas producdo de ureia,
realizada no software Aspen Plus v.12 calculou uma producao de 85,5 toneladas por
hora de ureia liquida. Tendo sido escolhido um valor de 100 tonelados por hora de
residuo solido urbano (RSU), este € uma fragdo do valor de residuos coletados no
municipio do Rio de Janeiro diariamente (PMGIRS, 2021). Sendo ainda obtidos
resultados para o dimensionamento de equipamentos da planta coincidentes com a
realidade da industria quimica. Pode-se, portanto, calcular a conversao da matéria-

prima em produto final como cerca de 85,5%.

Visto que a simulacdo ocorreu em trés diferentes etapas, ha de se discutir
particularidades de cada uma delas. A primeira etapa conta com 0s processos de
gaseificacdo e deslocamento gas-agua e seus resultados, obtidos diretamente do
software de simulagéo Aspen Plus v.12, podem ser observados no Anexo 1.
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Os resultados das correntes obtidas tanto na gaseificacdo (SYNGAS) quanto
no deslocamento gas-agua (CO2-H:2) estdo coerentes com balangcos de massa
aplicados. Ao final da primeira etapa sao geradas cerca de 10,7 toneladas de
hidrogénio por hora, que sdo separadas e enviadas para a se¢éo de sintese de aménia.
Ja o COz2tem parte enviada para a segéo de sintese de ureia e o restante € estocado

para demais fins, conforme seréa discutido no topico 7.4.2 deste Capitulo.

A secdo de sintese de amodnia tem como entrada o hidrogénio oriundo da
gaseificacdo e deslocamento gas-agua, e nitrogénio. Neste trabalho foi assumida a
compra de nitrogénio. Esta secdo € capaz de produzir 48,4 toneladas de aménia por
hora. No Anexo 2 sdo destacadas as correntes de entrada (FEED), saida (FLSL) e
reciclo (FLSV) desta secao.

A secéo final, de sintese de ureia, consiste na reacdo da aménia produzida com
parte do CO2 gerado na gaseificacdo. Nesta sado produzidas cerca de 85,5 toneladas
de ureia por hora. O Anexo 3 descreve as correntes de entrada de amodnia (NH3),
Dioxido de Carbono (CO2) e de saida de ureia (UREIA).

Ao fim do processo, o residuo sélido urbano é convertido em ureia que podera
ser distribuida para suas diversas aplicacfes. Os resultados obtidos pelas simula¢des
realizadas sdo base para a avaliacdo econbmica. Esta tem inicio com o
dimensionamento e estimativa de custos dos equipamentos. A Tabela 10 indica os

custos de todos os equipamentos propostos na planta simulada.
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Tabela 10 - Custo de equipamentos em US$

EQUIPAMENTO BLOCO CUSTO
SIMULADO
SECADOR Dryer $3.738.303,17
REATOR Comb $81.422,58
REATOR Gaseif $2.229.240,09
REATOR WGS $1.301.087,63
REATOR H-B Reac $33.800.561,16
REATOR Pug-F $2.934.687,56
CALDEIRA Caldeira $322.450,72
REATOR Pool-Cond $5.154.975,78
REATOR Rec-1 $732.600,79
REATOR Rec-2 $510.743,16
COMPRESSOR Comp-1 $41.756.051,82
COMPRESSOR Comp-2 $390.956,83
FIRED HEATER Heat $37.716.640,06
TROCADOR DE Cool $1.461.544,41
CALOR
CICLONE Gas-2 $282.021,40
PSA Gas-3 $184.227,02
PSA Gas-4 $683.250,81
REATOR Ur-1 $254.492,51
TORRE FLASH Am-Flash $4.251.110,67
TORRE FLASH Ur-Flash $128.007,65
STRIPPER Ur-STR $3.357.481,76
SCRUBBER Ur-SCR $1.465.201,59

Fonte: autoria propria, com base nas simulacdes feitas no software Aspen Plus e Seider et al.
(2016)

O trabalho assumiu para o dimensionamento de equipamentos o valor limite de
5 metros de diametro e relacdo D/H conforme indicado no Capitulo 6. Dentro desta
expectativa, os resultados obtidos com calculo de dimensbes apresentam valores
dentro do limite determinado, tendo como excec¢ao os reatores de sintese de amoénia
e de ureia, conforme explicitado também no Capitulo 6. O Anexo 4 indica os valores

encontrados para o dimensionamento dos equipamentos.
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Fica perceptivel o alto custo dos equipamentos que atuam com pressdes mais
altas. Isto ocorre devido a necessidade de paredes mais espessas para manter sua
integridade. Também €& possivel notar um alto custo para equipamentos de maior
capacidade, como o reator Haber-Bosch (H-B Reac), o forno (Heat) e o compressor
(Comp-1). A Figura 14 indica a diferenca de custo de equipamentos que atuam a
baixas pressdes (BP) e equipamentos pressurizados (AP). Ainda que os
equipamentos pressurizados sejam maioria na planta simulada, a diferenca de
investimento se mostra bastante relevante. Os equipamentos que atuam a baixa
pressao custam em média US$ 1.500.000, ja os equipamentos pressurizados custam
em media US$ 8.000.000.

Figura 14 - Diferenca de porcentagens dos custos de equipamentos de baixa
presséao e alta pressao

= Equipamentos BP = Equipamento AP

Fonte: autoria propria, com base nas simulacdes feitas no software Aspen Plus e Seider et al.
(2016)

A Figura 15 indica a porcentagem composta por cada equipamento no custo
total de equipamentos, ressaltando os equipamentos de maior custo (reator Haber-
Bosch, Compressor 1 e Fired Heater).
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Figura 15 - Custo acumulado por equipamentos em US$

$0,00 $50.000.000,00 $100.000.000,00 $150.000.000,00

Custo Acumulado

H Dryer H Comb Gaseif B WGS H H-B Reac Pug-F H Caldeira  HPool-Cond
M Rec-1 B Rec-2 H Comp-1 B Comp-2 M Heat H Cool Gas-2 M Gas-3
Gas-4 Ur-1 B Am-Flash ®Ur-Flash ~ ®m Ur-STR H Ur-SCR

Fonte: autoria propria, com base nas simulacdes feitas no software Aspen Plus e Seider et al.
(2016)

Os equipamentos foram diferenciados em 4 tipos, e entdo se avaliou 0 custo
de implementacao para cada tipo. Fica claro que os separadores sdo 0s equipamentos
de menor custo, enquanto 0s reatores tém custo mais elevado. Isto se deve ao fato
de o reator Haber-Bosch ter custo muito alto devido as suas dimensodes e pressao de
atuacao, implicando em maior espessura de parede. Deste modo, o conjunto de

equipamento do tipo reatores tem seu custo muito elevado.

Esta andlise se repete para compressores e trocadores de calor: novamente ha
um dos equipamentos com capacidade muito alta que eleva o custo de implementacao
e, portanto, o custo deste tipo de equipamento. Nestes equipamentos o alto custo esta
relacionado com a alta vaz&o do processo. A Figura 16 ilustra a explanacdo destacada
neste paragrafo.
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Figura 16 - Custo proporcional do investimento por tipo de equipamento

7%

= Trocadores de Calor = Compressores = Reatores = Separadores

Fonte: autoria propria

Os resultados de investimento fixo, custos diretos, custos indiretos e despesas
gerais na planta podem ser observados nas Tabelas 11 e 12. Elas contém também os
resultados para avaliacdo de capital de giro descontado no primeiro ano de operagao

e de custo total anual para manter a planta em funcionamento.

Tabela 11 - Investimentos para a implementacéo da planta simulada, em US$

Investimento Fixo

Custo total dos Equipamentos $142.737.059,20
Subtotal $695.766.113,86

Capital de Giro $122.782.255,39

Investimento Total $818.548.369,24

Fonte: autoria propria
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Tabela 12 - Custos diretos, indiretos e despesas gerais da planta simulada, em US$

Custos Diretos

Economia de Energia:

Custos Indiretos

Despesas-Gerais

Custo Total

Matéria-Prima (Cwp)

RSU
Mao de Obra (Cwo)

Supervisdo Técnica (Csr)
Utilidades (Cur)

Gaés
Nitrogénio
Agua de Resfriamento
0% Eletricidade
Adsorventes

Disposi¢io de Efluentes (Cpe)
Manutengdo e Reparos (Cwg)
Suprimentos Operacionais (Cso)
Encargos de Laboratorio (Ciag)
Patentes e Royalties (Cpg)

Subtotal

Empacotamento e Estocagem (Cee)

Impostos Locais
(Cu)
Seguro (cs)

Subtotal

Custos Administrativos (Caom)
Distribui¢do e Venda dos Produtos (Cpist)
Pesquisa e Desenvolvimento (Cpzp)
Subtotal

$0.00
$41,893.22

$6,283.98

$27,427,174.71
$11,470,947.84
$917,040.96
$40,888,405.80
$6,041,478.83
$0.00

$41,745,966.83
$6,261,895.02
$6,283.98
$6,653,783.36
$143,262,931.65

$25,076,486.42
$10,436,491.71

$3,478,830.57
$38,991,808.70

$6,269,121.60
$22,179,277.88
$11,089,638.94

$39,538,038.42
$221,792,778.77

Fonte: autoria propria

Na Figura 7 é possivel observar que o custo direto € o mais relevante para os

gastos anuais da planta, sendo cerca de 3,5 vezes maior que os demais custos (custos
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internos e despesas gerais). Isto ocorre uma vez que ha altos gastos com utilidades e

manutencao dos equipamentos da planta.

Figura 17 - Custo proporcional do investimento por tipo de custo anual da planta

18%_,

= Custo Direto = Custo Indireto = Dispesas Gerais

Fonte: autoria propria

Foi ainda determinada a proporcdo de gastos com utilidades (dgua, vapor,
eletricidade e gas natural) e nitrogénio. Para tal se avaliou o preco de cada um dos
componentes e os resultados estdo destacados na Tabela 13. As utilidades e tiveram
seus custos calculados pelo préprio software de simulacéo. Ja o preco do nitrogénio
e a eletricidade foi retirado da literatura (YOUNG et al., 2021).
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Tabela 13 - Preco das utilidades e do nitrogénio

Pregos Quantidade (USS/Kg) Referéncias
(Kga/h)
Ar 184200 0 -

Vapor 55487,1 0,0041 Software de simulacdo Aspen Plus v.12
Agua 26163000 0,0000133  Software de simula¢do Aspen Plus v.12

Eletricidade (USS/KWh) 34417,85 0,15 Young et al. 2021
Gds Natural (USS/MMBTU) 422944 5,23 Software de simulacdo Aspen Plus v.12

Nitrogénio 48278,4 0,03 Young et al. 2021

Fonte: autoria prépria

O custo de utilidade mais relevante foi o de eletricidade, seguido pelo custo de
gas natural para abastecer a caldeira e o Fired Heater. Cerca de 30% do custo total
anual da planta é composto pelo somatorio destes gastos. Isso indica a necessidade
de estudos mais profundos para se avaliar uma melhor integracdo energética da
planta e até alterar as fontes de energia da mesma. A Figura 18 indica porcentagem

de gastos com cada uma das utilidades e nitrogénio.

Figura 18 - Porcentagem do custo com utilidades e nitrogénio

N

= Gas ® Agua de Resfriamento = Eletricidade = Nitrogénio

Fonte: autoria prépria
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A analise de lucratividade resultou em uma taxa anual de retorno sobre o
investimento (TRAI) de 36,06%, isto para um Lucro Liquido apoOs taxas de
$295.195.938, descontando impostos de cerca de 9,4 milhdes de dolares. A analise
de fluxo de caixa resultou em um VPL de cerca de 313 milhdes de dolares e um
payback para a planta de 10 anos, e ainda foi avaliada uma Taxa Interna de Retorno
de cerca de 20,31%.

Filho (2018) encontrou um valor de payback para plantas de fertilizantes de
cerca de 7 anos. Ja Rivas et al. (2007) determinou diferentes paybacks para plantas
do setor quimico com valores entre 7 e 14 anos. Em ambos o0s casos os valores de

VPL e TIR estavam abaixo do que foi encontrado no presente trabalho.

Estes valores indicam a viabilidade econdmica da planta simulada, com
retornos relevantes para o investimento aplicado. Contudo, esta analise esta
subjugada ao preco de comercializacdo da ureia. Sendo ela uma commoditie é
necessaria uma melhor compreensédo destes parametros econdmicos para garantir
que flutuagdes nos precos nao tornem o investimento desvantajoso. Com esse intuito
a secao 7.1.1 visa avaliar a viabilidade econémica da planta frente as variacdes no

preco da ureia.

7.1.1 Variacao do preco da ureia

No ultimo ano a avaliacdo de um preco fixo para a ureia € bastante desafiadora,
pois ainda sdo sentidos os impactos da crise logistica gerados pela pandemia do
coronavirus. Ademais a guerra no leste europeu entre Russia, grande produtora de
fertilizantes, e Ucrania faz com que os precos desta commoditie variem relativamente

durante o decorrer do conflito.

Portanto, foi considerada uma analise secundaria para o preco da ureia. Com
0 intuito de estudar os parametros econdémicos destacados no cenario base para outro
valor do ativo, através da alteracdo do valor da ureia para uma média do segundo e
terceiro trimestres do ano de 2022, o que indica um menor pre¢co do produto, 0,7
US$/kg (INDEXMUNDI, 2022). Os demais parametros da avaliagdo foram mantidos
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semelhantes a andlise do cenario base. Essa alteracao indica uma nova TRAI de
30,42%, uma TIR de 15,43% e um Payback de 17 anos.

Pode-se perceber uma retragdo relevante dos indicativos econdmicos
avaliados se comparados ao cenario base, contudo ndo ao ponto que inviabilize a
implementacéo e operacao da planta. Para investigacdo mais profunda, a Tabela 14
indica os pregcos da ureia comercializada globalmente de outubro de 2021 até
setembro de 2022 e seus respectivos VPL's e Payback’s.

Tabela 14 - VPL e Payback de acordo com a variacdo mensal do preco da ureia de
outubro de 2021 até setembro de 2022

Més / Ano Preco (USS/Kg) VPL (USS) Payback (Anos)
out/21 0,695 $55.841.579,07 20
nov/21 0,9005 $725.634.976,92 7
dez/21 0,89 $691.411.956,59 7
jan/22 0,84638 $549.239.752,14 8
fev/22 0,74417 $216.103.094,26 12
mar/22 0,8725 $634.373.589,37
abr/22 0,925 $805.488.691,01
mai/22 0,7075 $96.583.269,93 17
jun/22 0,69 $39.544.902,72 22
jul/22 0,601 -$250.535.936,25 34+
ago/22 0,59125 -$282.314.455,13 34+
set/22 0,678 $432.879,49 33

Fonte: autoria propria, com base em Indexmundi 2022

Os valores flutuaram de forma relevante no periodo avaliado, demostrando a
dificuldade de caracterizacdo de um preco unico para a ureia. Os dados indicam um
valor minimo préximo a 0,67 US$/Kg para atingir um VPL positivo, sendo que no
periodo de 12 meses avaliados, somente em dois meses estes valores estiveram

abaixo deste limite.

Ha ainda a possibilidade de comercializacdo de mais de um produto produzido
na planta. A simulacdo realizada viabiliza a analise de demais cenérios além do
cenario base descrito neste capitulo. Fora a andlise para uma planta que converte

todo RSU em ureia, foram também avaliados cenarios nos quais houve venda parcial
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de hidrogénio e venda parcial de aménia, ambos com producédo de ureia em conjunto.
Isto porque a simulacdo e a avaliagdo econdmica ja contam com a sec¢ao de sintese
de ureia e sua nao utilizacao implica em investimento em infraestrutura que nao serao

aplicados, criando um gasto que nao ira gerar futuros lucros para a planta.

7.2 CENARIO HIDROGENIO — CONVERSAO PARCIAL DO RSU EM UREIA

Este cenario considerou a flexibilidade da planta de producdo de ureia
inicialmente simulada e assumiu o caso em que ha demanda de hidrogénio no
mercado. Logo, avaliou-se a possibilidade de venda de 50% do Hz produzido na etapa
de gaseificacdo e seguinte processamento do restante para a producéo até a sintese

de ureia, a Figura 19 ilustra a descricdo do cenario.

Figura 19 - llustragdo do Cenério com Venda de Metade da Producéo de Hidrogénio

Venda de §50% do
Hidrogénio Produzido

Seguimento de 50%
produgio de
Hidrogénio para
sintese de Amdnia

Gaseificagdo e
Deslocamento
Gas-Agua

Sintese de Aménia Sintese de Ureia

Fonte: autoria prépria

A producdo total de hidrogénio pela etapa de gaseificacéo foi de 10.400 Kg/h,
considerando alimentacdo semelhante a do cenario base (100 t/h). Portanto, 5.200
Kg/h sdo destinados a venda e a outra metade segue para 0 processamento. A
simulacgéo realizada indicou uma producdo final de ureia de 42.700 Kg/h. Ja para o
dimensionamento dos equipamentos foram considerados os mesmos valores do
cenario base, uma vez que o interesse é criar uma planta flexivel que possa entregar

a demanda do cenario base, caso desejado.
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Foi entdo realizada uma avaliacdo econdmica seguindo o mesmo modelo
descrito no Capitulo 6, contudo as vazdes de entrada da sintese de amoénia e da
sintese de ureia foram reduzidas em 50% se comparadas ao cendrio base. Por isso
foi assumido, de forma conservadora, um gasto com utilidades de 70% do valor
indicado para o cenario base. Além disso, ha uma diferenca no calculo do lucro, agora

atrelado a venda de dois produtos.

O preco estipulado para a ureia foi 0 mesmo considerado no cenério base,
0,774 US$/Kg. Ja para o preco do hidrogénio foi realizada uma avaliagdo que indica
o valor a partir do qual se passa a ter lucro com esse cenario. Esta avaliacdo contou
com a alteracdo do preco do hidrogénio até que se atingisse um VPL positivo, a faixa
de variagcdo do preco de hidrogénio verde foi retirada da literatura, de 3 a 8 US$/Kg
(BIOGRADLIJA, 2022). A Figura 20 indica a variacao de VPL do cenario descrito de
acordo com o preco do hidrogénio a ser comercializado pela planta.

Figura 20 - VPL do Cenario Hidrogénio x preco do hidrogénio, em 10° US$ e US$/Kg
respectivamente
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O estudo mostra que para tornar o Cenario Hidrogénio viavel & necessario

comercializar o hidrogénio a cerca de 4,075 US$/Kg. No entanto, para este preco o
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VPL fica bastante abaixo do VPL avaliado no cenario base. Para que os parametros
econdmicos sejam similares aos do cenario base é necessario estabelecer um preco
de 5,655 US$/Kg. Deste modo, temos para o Cenario Hidrogénio um VPL de cerca de
313 milhdes de délares, um Payback de 10 anos, uma TRAI de cerca de 36% e uma

TIR de 20,3%, alcancando valores semelhantes ao do cenario base.

Deste modo, entende-se que o valor ideal de venda do hidrogénio esta
compreendido na faixa destacada na literatura, viabilizando economicamente a

aplicacao deste cenario para a planta simulada.

7.3 CENARIO AMONIA — CONVERSAO PARCIAL DO RSU EM UREIA

Este cenario também considera a flexibilidade da planta de producéo de ureia
inicialmente simulada e assumiu o caso em que ha demanda de aménia no mercado.
Logo, avaliou-se a possibilidade de venda de 50% da NHs produzida na etapa de
sintese de aménia e seguinte processamento do restante para a producdo até a

sintese de ureia. A Figura 21 ilustra o cenario descrito.

Figura 21 - llustragdo do Cenario com Venda de Metade da Producdo de Amonia

Venda de 50% do
Amonia Produzida

Gaseificagdo e Seguimentf:u de 50%
produgdo de
Amébnia para

sintese de Ureia

Deslocamento Sintese de Aménia
Gas-Agua

Sintese de Ureia

Fonte: autoria propria

Novamente foi considerada a producao total de hidrogénio pela etapa de
gaseificacdo, 10.400 Kg/h, naturalmente mantando a alimentagdo de RSU do cenério
base. Porém, neste cenario a quantidade total de hidrogénio seguiu para sintese de

amonia, e foi completamente convertido. Sao obtidos cerca de 48.415 Kg/h de amonia,
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de acordo com a simulacao realizada e metade desta quantidade foi encaminhada

para comercializagao.

Portanto, apenas cerca de 24.200 Kg/h de amodnia s&o convertidos em ureia ha
etapa de final da simulacéo realizada. Para este valor de entrada a simulacéo indicou
uma producédo de 42.700 Kg/h de ureia. Assim como no Topico 7.2 foi considerado o

mesmo dimensionamento para os equipamentos, mantendo a flexibilidade da planta.

Para este cenario também foi realizada uma avaliacdo econémica seguindo o
modelo descrito no Capitulo 6. Contudo a receita esta atrelada a venda de amoénia e
ureia para este cenario. Neste caso somente a etapa de sintese de ureia esta com
vazao reduzida e por este motivo nao foi considerada reducdo nas utilidades,

considerando um uso similar ao do cenario base.

O preco estipulado para a ureia foi 0 mesmo considerado no cenério base,
0,774 US$/Kg. Ja para o preco da amonia foi realizada uma avaliagdo que visa a
compreensao da faixa de precos para que seja viavel o cenario. De acordo com a
literatura, em 2022 o pre¢o da amonia atingiu valores recordes, em maio 0 prego
chegou a 1,625 US$/Kg (GILBERT & MILLARD, 2022). Gomes, L. (2022) indica um

preco médio de 0,72 US$/Kg para a amobnia verde comercializada no mundo.

Tendo em vista essa marca foi avaliada uma faixa de precos entre 0,7 US$/Kg
e 2 US$/Kg. Uma vez travados os parametros ja definidos para o cenario base, se
alterou o preco da aménia na faixa citada e se observou os VPL'’s gerados. A Figura

22 indica os valores obtidos pela andlise.
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Figura 22 - VPL do Cenario Hidrogénio x preco da amdnia, em 108 US$ e US$/Kg
respectivamente
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Os dados avaliados pela analise indicam que o VPL passa a ser positivo a partir
do preco de 1,028 US$/Kg, a partir deste valor todos os VPL's passam a ser
crescentes. Para o valor minimo citado foi obtido um Payback de 33 anos. Para se
obter valores semelhantes a analise econdmica do cenario base € necesséria a

comercializacdo de amébnia a um preco de 1,365 US$/Kg.

Deste modo foi obtido para o Cenario Aménia um Payback de 10 anos, uma
TRAI de 36,06%, uma TIR de 20,3% e VPL de cerca de 313 milhdes de ddlares.
Indicando que a faixa de preco estudada e aplicada na comercializacdo da amonia

globalmente viabiliza economicamente o cenario descrito.

Para o cenario de maio de 2022, no qual o preco da amoénia atingiu o valor
recorde de 1, 625 US$/Kg foi observado um Payback de 8 anos, uma TRAI de 41,97%,
uma TIR de 24,98% e VPL de cerca de 553 milhdes de dolares. Visto que o preco
considerado esta acima do que é normalmente visto, estes indicadores tornam o
investimento ainda mais atrativo em comparacao com os demais precos considerados

para amonia no trabalho até aqui.
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7.4 CAPACIDADE DE SUPRIMENTO NACIONAL DE FERTILIZANTES
NITROGENADOS

De acordo com a empresa Petrobras, no ano de 2014 eram produzidas nas
unidades Fafen-SE e Fafen-BA cerca de 1131 mil toneladas de ureia por ano. Além
disso, as unidades ainda tinham capacidade de producdo conjunta de 930 mil
toneladas de amoénia por ano. ApGs a crise politica e econdmica de 2014 a empresa

Cessou seus investimentos no setor.

Entre os anos de 2016 e 2020 a situacao se deteriorou ainda mais, a decisédo
da empresa foi de se retirar do setor de fertilizantes fechando as unidades de Sergipe,
da Bahia e do Mato Grosso do Sul, vendendo ainda outras unidades. Estas acdes
resultaram em uma queda significativa na producdo interna de fertilizantes

nitrogenados e uma dependéncia do mercado externo para supri a demanda nacional.

A planta proposta no trabalho é capaz de gerar cerca de 677 mil toneladas de
ureia por ano, se considerado o cenario base. Isto representa cerca de 60% da
producéo de ureia pelas unidades de Sergipe e Bahia da Petrobras no ano de 2014.
Para o cenario amonia, a planta é capaz de produzir cerca de 192 mil toneladas de
amonia por ano e 338 mil toneladas de ureia por ano. Desta forma produz 20% da
amonia e 30% da ureia produzida anualmente nas unidades Fafen-SE e Fafen-BA no
ano de 2014.

7.5 ANALISE AMBIENTAL PRELIMINAR

Esta secdo visa apresentar uma avaliacdo preliminar de reducdo de impacto
ambiental a partir da implementacdo da planta simulada neste trabalho. Para tal, foi
realizada uma comparacdo de diferentes dados sobre &rea ocupada por aterros

sanitarios e emissdes de CO2 em aterros sanitarios.

7.5.1 Volume de residuo em aterros

De acordo com Salamoni et al. (2009), que estudaram diferentes tipos de

confinamento de residuos solidos, em condi¢cdes adequadas o peso especifico deste
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material é de cerca de 910 kg/m? ou 0,91 t/m3. A estratégia de analise se deu através
de multiplicacdo desse valor pela quantidade de RSU que deixa de ser destinado a

aterros sanitarios.

Para tal, foi realizada uma analise acumulativa de trinta anos, na qual a cada
ano o valor da massa que deixa de ocupar espaco em possiveis aterros sanitarios €
somado com o valor do ano seguinte. Esses valores foram, entdo, multiplicados pela
densidade proposta na literatura para se obter os valores de volume que deixa de ser

despejado nos aterros.

A Figura 23 indica a evolugéo no tempo do volume de residuo que deixa de ser
destinado a aterros sanitarios devido a utilizacéo desta biomassa como matéria-prima
no processo proposto neste trabalho. Ap6s a avaliagdo dos dados, encontra-se um

valor préximo a 21,6 x 10° m2 apés 30 anos da planta proposta neste trabalho.

Figura 23 - Valor cumulativo de volume de residuo que deixa de ser destinado a
aterros sanitarios em 30 anos
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De acordo com a literatura, o aterro sanitario de Seropédica, que recebe
residuos da cidade do Rio de Janeiro, é destino final de cerca de 5.110.000 toneladas
de residuos todos os anos (SA BORBA et al., 2016), o que corresponde a cerca de
4,7 x 108 m3 por ano, ou 1,41 x 108 m2 apés 30 anos. Desse modo, a implementacédo
da planta de producao de ureia a partir de RSU corresponderia a uma reducéo de
15,3% no volume total de residuo despejado no aterro apos 30 anos. Isso significa
gue o aterro poderia estender a sua operacdo por mais 4,6 anos sem alteracao no

projeto (area ocupada).

Neste ponto € importante destacar a relacdo entre quantidade de residuo sendo
disposto no solo e a geracéo de lixiviado e metano. O trabalho nédo realizou tal analise
de forma profunda, contudo o processamento do RSU proposto implica na reducéo de
lixiviado no solo e gas metano na atmosfera, uma vez que havera menos residuo para

ser decomposto.

7.5.2 Emissoes de CO2

Para iniciar a avaliacdo de reducédo de impacto ambiental por emissfes de COz,
foi calculada a quantidade de dioxido de carbono gerada pela planta sugerida no
trabalho. Este dado foi calculado pelo software de simulagdo na unidade de
gaseificacdo e deslocamento gas-agua. As demais unidades ndo geram COg2, e
possiveis quantidades presentes nas purgas dessas unidades foram consideradas

irrelevantes frente a quantidade gerada anteriormente.

Contudo, a unidade de producéo de ureia utiliza parte do CO2 gerado como
matéria-prima do processo. Sendo assim, a real quantidade de possiveis emissfes
desse gas € menor do que a geracao inicial. O valor final, portanto, foi obtido através
da subtracdo da geracdo de CO2 na unidade de gaseificacdo e deslocamento gas-
agua pelo seu consumo na unidade de producdo de ureia. Apés os calculos, foi
constatado que 90,3 toneladas de CO2 sdo geradas por hora para além da aplicacao
na propria planta.
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Neste momento é valido ressaltar que a planta foi simulada para separar 0s
gases produzidos e a corrente rica em CO2 apresenta pureza elevada. Logo sera
assumido, para a avaliacdo ambiental, um cenério de venda de diéxido de carbono ou

eventual compra de amoénia para aumento da produgéo de ureia.

A viabilizac&o deste cenario conta com mais um compressor para pressurizar
o CO:2 e consequentemente utiliza-lo no processo ou vendé-lo. Poderia ser
considerada ainda a instalagdo da planta simulada na proximidade de indastrias que

utilizam CO2 como insumo, facilitando a logistica de venda deste subproduto.

Uma estratégia foi desenvolvida para determinar como seria possivel realizar
esta comparacao. Primeiro foi avaliado o trabalho de S& Borba et al. (2016), que
realizaram uma avaliacdo das emissdes de gases do efeito estufa do aterro sanitario
de Seropédica no estado do Rio de Janeiro. Apesar deste local de destinacdo de
residuos ndo estar localizado no municipio do Rio de Janeiro, ele atua como destino
final de residuos produzidos no municipio, garantindo que a caracterizacéo do residuo

ali presente seja no minimo semelhante a considerada no presente trabalho.

Ainda que muitos aterros sanitarios contenham sistemas de tratamento de
gases, essas regifes sao responsaveis por emissdes relevantes de gases do efeito
estufa na atmosfera. Dada a condicdo de atuacdo no Brasil, em que lixdes sem
controle algum s@o comuns, estas emissfes podem ser ainda mais severas (SA
BORBA et al., 2016). No trabalho avaliado, os autores coletaram amostras do ar em
diversas areas do complexo e avaliaram sua composi¢cdo com intuito de determinar
as emissoes de gases do efeito estufa naguele ambiente. As coletas se deram em
diferentes dias do ano, diferentes estacdes e diferentes temperaturas. Esta estratégia
visou garantir um espaco amostral mais abrangente, que melhor descrevesse o

ambiente da pesquisa.

ApOs a conversdo das amostras em dados, Borba et al. (2016) utilizaram o
Programa Brasileiro GHG Protocol para calcular a quantidade de toneladas
equivalentes de CO2 que sdo emitidas por ano no aterro sanitario de Seropédica. O
valor encontrado pelos autores foi de 1.005.381,403 toneladas por ano. Conforme
citado na Secdo 7.1 deste trabalho, o artigo detalha ainda a quantidade de residuos

dispostos por ano no aterro sanitario de Seropédica: 5.110.000 toneladas por ano.
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Uma vez em posse destas informacdes, foi iniciada a segunda parte desta
avaliacdo. Se estabeleceu a quantidade de residuos que deixaria de ser destinada ao
aterro e seria enviada para o processamento. Neste momento deve-se avaliar a
quantidade de horas que a planta ird funcionar em um ano. Optou-se pelo uso de trés
turnos de oito horas, durante onze meses do ano, cada um contando com trinta dias.
Esta multiplicacao indica que a planta atuara 7.920 horas por ano e as horas restantes
do ano seréo utilizadas para manutencao da planta ou até andlise de inventario. Como
a vazao de entrada da planta simulada foi de 100 t/h, a multiplicacdo pelo nimero de
horas de atuac&o no ano indica que 792.000 toneladas de RSU serdo destinadas ao

gaseificador e nao irdo para o aterro sanitario todos 0s anos.

Aplicou-se entdo um célculo proporcional com os dados fornecidos em Sa
Borba et al. (2016) para se avaliar a quantidade de CO:2 que deixaria de ser emitida
tendo em vista que o residuo ndo seria disposto no aterro e sim processado, conforme

a Equacao 59:

_ RSUDD XEAA
RSU4

EE (59)

onde:

EE - emisséo evitada, em t/ano

RSUbp - quantidade de RSU que deixa de ser disposta em aterro sanitario, em t/ano
EAAa - emissdo de CO2 equivalente de acordo com Borba et al. (2016), em t/ano

RSUa — representa a quantidade anual de RSU que é disposta no aterro sanitario de
Seropédica segundo Sa Borba et al. (2016), em t/ano

A realizacdo do calculo indicado pela Equacao 57 implica que ao final de trinta
anos cerca de 4,67 x 10° toneladas de CO: deixam de ser emitidas pelo aterro sanitario.
Esse valor é quase 4,65 vezes maior do que as emissdes de CO2 equivalente anuais

indicada pela literatura (SA BORBA et al., 2016), indicando que a atuagdo da planta
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simulada por trinta anos refletiria em uma reducdo de emissées de CO2 em aterros

sanitarios referente a cerca de 5 anos.
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8. CONCLUSAO

De acordo com as simulag@es realizadas pode-se concluir que a quantidade de
ureia produzida no cenario base indicam a viabilidade tecnolégica do processo. Sendo
ainda respaldada pelas altera¢c6es na simulacdo para obtencdo do cenario hidrogénio
e amoOnia. Apesar da grande quantidade de volume dado como entrada do processo,
o dimensionamento dos equipamentos apresentou valores que estdo adequados com

a literatura e com a realidade das industrias do mesmo setor.

J& a avaliacdo econbmica resultou em indicadores semelhantes, e até um
pouco superiores, aos de outras literaturas que lidaram com 0S mesmos processos
propostos neste trabalho. O custo de equipamentos semelhantes se mostrou
constante e aqueles que tiveram valores extravagantes estavam sob condicbes mais
severas de atuacdo. E a investigacao da viabilidade econbmica da planta frente ao
preco global da ureia revelou os limites de custo que podem ser realizados para que

a planta se mantenha viavel economicamente.

Visando garantir a flexibilidade da planta, os cenarios de venda parcial de
hidrogénio e amoénia indicaram precos praticaveis para ambos o0s produtos
intermediarios no mercado. Tendo, a faixa de precos indicada pela literatura sido
suficiente para igualar os indicadores econdmicos do cenario base. Avaliacfes futuras
poderdo ser realizadas visando uma melhor compreensao dos pregos possiveis para
0s componentes intermediarios frente a uma queda brusca no valor do preco da ureia,
possivelmente até uma menor produgdo de ureia e a venda dos dois produtos

intermediarios em conjunto.

Uma andlise ambiental preliminar possibilitou a percep¢édo que uma continua
alteracdo de destinagéo de residuos em aterros sanitarios para processamento destes
residuos leva a um aumento da expectativa de vida util do aterro, para exemplo
semelhante ao do trabalho proposto, de até 5 anos. Além disso pode-se destacar uma
reducéo tedrica nas emissdes de CO: referentes a 5 anos de operagdo do aterro
sanitario, isto uma vez que todo o RSU de 30 anos de atuagdo da planta simulada

deixe de ser depositado no mesmo.

Trabalhos futuros poderédo incorporar a venda de CO2 na andlise econdmica e
avaliar custos atrelados a compressao tanto para estoque quanto para venda do gas.
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Uma analise da viabilidade da planta com uma unidade de separacao de ar também
€ recomendada. Uma vez que esta unidade podera ter relevante impacto nos custos
de producédo da secdo de sintese de amonia. No intuito de avaliar possibilidades de
reducdo do custo de utilidade, recomenda-se um estudo detalhado de integragao
energética da planta e utilizacdo de fontes renovaveis de energia para 0S

compressores e combustiveis da caldeira.
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ANEXOS

Anexo 1 — Discricédo das correntes da simulacao de gaseificacao e deslocamento

gas-agua
RSU SYNGAS CO2-H2
Temperatura (°C) 25 750 360
Pressao (bar) 1 1 1
Fase Sélido Vapor Vapor
Vazio (Kg/h) 100000 271563 141526
Composigao
Massica
H2 0,0000 0,0184 0,0403
CH4 0,0000 0,0010 0,0000
C2H4 0,0000 0,0000 0,0000
C2H6 0,0000 0,0000 0,0000
CcO 0,0000 0,3168 0,0486
CO2 0,0000 0,1059 0,8788
02 0,0000 0,0000 0,0000
N2 0,0000 0,5291 0,0000
NH3 0,0000 0,0000 0,0000
H2S 0,0000 0,0023 0,0000
CL2 0,0000 0,0000 0,0000
HCL 0,0000 0,0000 0,0000
H20 0,0000 0,0264 0,0323
BIOMASS 1,0000 0,0000 0,0000
ASH 0,0000 0,0000 0,0000
C 0,0000 0,0000 0,0000
S 0,0000 0,0000 0,0000
Total 1,00 1,00 1,00

Fonte: autoria propria, com base nas simulacdes feitas no software Aspen Plus
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Anexo 2 — Discrigdo das correntes da simulacéo de sintese de amoénia

FEED FLSL FLSV
Temperatura (°C) 250 35 35
Pressao (bar) 25 205 205
Fase Vapor Liquido Vapor
Vazao Massica (Kg/h) 61476,21 49803,05 233553,59
Vazio Molar (kmol/h) 7000,00 2933,45 21903,18
Composi¢ao Molar
H2 0,7365 0,0127 0,6033
N2 0,2462 0,0052 0,2028
NH3 0,0000 0,9691 0,1179
AR 0,0035 0,0034 0,0132
cO 0,0033 0,0009 0,0186
CH4 0,0105 0,0086 0,0442
WATER 0,0000 0,0000 0,0000
Total 1 1 1

Fonte: autoria propria, com base nas simulacdes feitas no software Aspen Plus

Anexo 3 — Discricdo das correntes da simulacéo de sintese de ureia

NH3 co2 UREIA
Temperatura (°C) 34 100 72,4
Pressao (bar) 156,9 138,3 138,3
Fase Liquido Vapor Liquido
Vaziao Massica (Kg/h) 48400,00 64285,00 111120,16
Vazdo Molar (kmol/h) 2841,96 1482,49 2852,37
Composi¢ao Molar
UREA 0,00000 0,00000 0,49813
CARB 0,00000 0,00000 0,00000
CO2 0,00000 0,96324 0,00000
NH3 1,00000 0,00000 0,00000
H20 0,00000 0,00711 0,50181
N2 0,00000 0,02649 0,00004
02 0,00000 0,00316 0,00002
Total 1 1 1

Fonte: autoria propria, com base nas simulacdes feitas no software Aspen Plus
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Anexo 4 — Dimensionamento de equipamentos e quantidade aplicada na planta

Diédmetro (m) Altura (m) Numero de Equipamentos

Dryer - - 7
Comb 1.74 5.2 1
Ciclone - - 2
Gaseificador 4.42 13.25 8
PSA1 0.85 2.53 4
Caldeira - - 1
Water-Gas 4.2 12.6 5
PSA2 1.45 4.34 4
Comp1 - - 1
Fired Heater - - 2
Haber-Bosch 6.4 19.2 1
Trocador de Calor - - 1
Am-Flash 2.23 2.23 8
Comp2 - - 1
Stripper 2.14 6.4 4
Pool Condenser 4.45 13.4 1
Pug-Flow 2.5 29 1
Ur-Flash 1.35 1.35 1
Scrubber 1.53 4.58 2
Recl 2.28 6.85 1
Ur-1 1.9 1.9 1
Rec2 1.98 5.94 1

Fonte: autoria propria, com base nas simulacdes feitas no software Aspen Plus



