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Resumo - O hidrogénio ¢ uma das mais promissoras fontes de energia e pode ser produzido
por diversas fontes renovaveis e nado-renovaveis. Dentre as fontes renovaveis, a
fermentacdo ¢ uma das mais promissoras alternativas de longo prazo para geragdo de
hidrogénio a partir da biomassa. O objetivo deste trabalho foi analisar a viabilidade técnico-
econdmica da produgdo de hidrogénio via fermentagdo. Os dados experimentais da
produ¢do de hidrogénio por microrganismos foram retirados da literatura. O sistema
reacional foi simulado no software livre Scilab. As separacdes dos gases gerados no
processo de fermentagdo anaerdbio foram estudadas considerando a captura do dioxido de
carbono por monoetanolamina (MEA) em um absorvedor, com subseqiiente se¢do de
compressao de hidrogénio e didoxido de carbono, simulados no software livre Sim42. Foi
feita uma anélise econdmica do processo, e considerando o atual estagio de maturagdo da
tecnologia, o processo ¢ economicamente pouco atrativo, resultando em um custo de
producdo de US$1,17 e um lucro de US$0,66/kg de hidrogénio produzido. Entretanto, com
o amadurecer da tecnologia, o processo tornar-se-4 uma alternativa viavel. Este trabalho
ndo teve o objetivo de esgotar as possibilidades e o estudo da producao de hidrogénio via
fermentacdo, e sim mostrar através de um estudo preliminar, as principais diretrizes

apontadas no cenario mundial no desenvolvimento desta tecnologia.
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Abstract - The hydrogen is one of the most promising energy sources and it can be
produced by several renewable and non-renewable sources. Among renewable sources, the
fermentation is one of the most promising alternatives of long term for generation of
hydrogen from biomass. The objective of this work was to analyze the technique-
economical viability of hydrogen production by fermentation. The experimental data of the
hydrogen production by microorganisms have been taken from literature. The system
reaction was simulated in the free software Scilab. The separations of the gases generated
in the anaerobic fermentation process were studied considering the capture of carbon
dioxide by monoetanolamina (MEA) in an absorber, with subsequent section of
compression of hydrogen and carbon dioxide, simulated in the free software Sim42. It was
made an economic analysis of the process, and considering the current stage of maturation
of the technology, the process is economically little attractive, resulting in production cost
of US$1,17 and a profit of US$0,66/kg of hydrogen produced. However, with the maturing
technology, the process will become a viable alternative. This work didn't have the
objective of exhausting the possibilities and the study of hydrogen production by
fermentation, but to show through a preliminary study the main guidelines outlined in the

world scenery in the development of this technology.

Keywords: Hydrogen production, fermentation, simulation.

1. INTRODUCAO

Diante da atual perspectiva da extingdo das reservas de combustiveis fosseis e dos
impactos ambientais causados pelos tipos de produgdo de energia mais difundidos, tornam-se
necessarios a pesquisa e o desenvolvimento de novas matrizes energéticas menos agressivas ao
meio ambiente. Uma das op¢des mais comentadas e que merece destaque ¢ o hidrogénio,
considerada uma fonte de energia “limpa” ja que sua queima resulta apenas em agua e liberagao
de energia. A escolha do hidrogénio como combustivel do futuro deve-se ao fato de ser o
elemento mais abundante da tabela periodica e ter valores energéticos elevados. Outros fatores

que o tornam tao atrativo sdo: a alta reatividade e por ndo ser um elemento toxico.



Em contra partida, ndo ¢ uma energia primdria, ou seja, ndo ¢ encontrado na natureza
livre, estando sempre associado ao outros elementos. Para ser utilizado, o hidrogénio deve ser
isolado, e para isso € necessario um gasto de energia. O hidrogénio assim produzido contém
grande parte da energia quimica, térmica e/ou elétrica empregada em sua geracao, a qual podera
ser recuperada praticamente em sua totalidade por meio de processos adequados. A energia
gerada pela queima do hidrogénio ¢ inferior a energia utilizada para sua geragdo, mas a vantagem
desse processo ¢ o produto gerado pela queima. O que faz do hidrogénio um candidato para
substituir os derivados de petroleo ¢ a auséncia de emissdo de gases poluentes como produto
final, j& que a queima do mesmo produz apenas agua.

Apesar de todas estas vantagens, a produc¢do de hidrogénio ndo ¢ uma opg¢ao competitiva
para o mercado de geracao de energia, ja que ainda ndo existe tecnologia avangada nesse campo.
Outros pontos que ainda precisam ser discutidos sdo a producao, o transporte, 0 armazenamento e
a distribuicdo do hidrogénio como energia em escala comercial, j& que ndo existe uma infra-
estrutura instalada para estas atividades.  As dificuldades ligadas a implanta¢do de uma matriz
energética baseada no hidrogénio ndo sdo impossiveis de serem superadas. O seu
desenvolvimento além de diversificar a matriz energética, vai focalizar a pesquisa e o suporte
técnico necessario para a implantagdo da Economia do Hidrogénio.

As motivagdes para a efetivacdo da economia do hidrogénio sdo apontadas em uma
analise a matriz energética brasileira. Apesar de 44% de a matriz energética ser de recursos
renovaveis, ¢ expressiva a participagao do petrdleo como principal fonte de energia, 40,2%.

A produgdo de hidrogénio no Brasil ¢ voltada ao uso industrial, sendo inexistente o seu
uso para fins energéticos. O hidrogénio ¢ utilizado em industrias de petroleo, alimenticia, de
fertilizantes e de aco. Estima-se que em 2004 a produ¢do de hidrogénio tenha superado a 425 mil
toneladas, sendo que apenas a PETROBRAS tenha produzido 180 mil toneladas (PETROBRAS,
2007).

Estima-se que a produgdo de hidrogénio para fins energéticos esteja em 5.000 m’/ano,
consumida totalmente nos projetos de demonstracao. Os sistemas de eletrolise atuais ndo sdo
competitivos e a reforma de gas natural s6 ¢ viavel economicamente em grande escala, adequada
aos sistemas de muitos MW, mas ndo as plantas com células a combustivel existentes hoje, ainda
abaixo de 400 kW. A producao do hidrogénio a partir da reforma do etanol, gaseificagdo da

biomassa e conversdo bioldgica ainda encontra-se em fase inicial de desenvolvimento. Ademais,



nao ha hoje no Brasil infra-estrutura logistica para a comercializagao do hidrogénio como vetor
energético (LIMA et al., 2007).

Em nivel mundial, o mercado de células de combustivel € pouco expressivo. Resumindo-
se a apenas desenvolvimento de protdtipos por empresas que se interessam pelas aplicagdes do
hidrogénio. A tecnologia mais utilizada nas plantas estacionarias tem sido a de 4cido fosforico,
com 255 plantas instaladas, totalizando 51 MW. As células estaciondrias restantes sdo de
eletrolito polimérico, carbonato fundido e 6xido solido. Atualmente, o Brasil conta com trés
plantas estaciondrias de células em operacdo, duas no Parand e uma no Rio de Janeiro, com
poténcia de 200 kW cada uma, alimentada com gés natural reformado a hidrogénio.

Diante do contexto apresentado, o objetivo deste trabalho foi analisar a viabilidade
técnica-econdmica da produgdo de hidrogénio via fermentagdo. Na sequéncia ¢ apresentado a
metodologia utilizada e os resultados obtidos em cada etapa: sistema reacional, sistema de

separacao e estimativa de custos.

2. SISTEMA REACIONAL

Por apresentar maior vantagem industrial, a producdo de hidrogénio através da
fermentacdo sera explorada neste trabalho, com base no estudo metabdlico e simulagdo proposto
por LIN et al. (2007).

Clostridium sao apontadas como os microrganismos dominantes para produgdo de
hidrogénio por processos fermentativos anaerobios, apesar das contribuigdes destes na produgao
de hidrogénio ndo estarem bem identificadas quantitativamente.

LIN et al. (2007) realizou uma série de experimentos com quatro espécies do género
Clostridium: Clostridium butyricum, Clostridium acetobutylicum, Clostridium tyrobutyricum e
Clostridium beijerinckii. Dentre os microrganismos estudados, o que apresentou maior
produtividade foi Clostridium beijerinckii, assim os dados experimentais e a cinética obtidos pelo
autor (LIN ef al., 2007) para este microrganismo serdo utilizados para o desenvolvimento do
modelo do sistema reacional neste trabalho.

As reacdes que governam a produgdo de hidrogénio pela fermentacao anaerdbia da glicose por

microrganismo do género Clostridium sao indicadas a seguir (R1 — R5):



[R1] CsH ;05— 2 CH;COOH + 4 H, + 2 CO;
[R2] CsH 1205 — CsH,COOH +2 Hs> + 2 CO;
[R3] CsH;,05— CH;CHOHCOOH+ 3H, + CO;
[R4] CsH 1,05 — 2 C:HsOH + 2 CO;

[R5] CsH:05— (CH3),CHOH

A taxa de consumo de glicose (rg) segue a cinética de Monod, incorporando uma lei

empirica de inibi¢do pelo pH (Z,1), como mostrado nas Equagdes:

ngI}ZX gluX
rglu = (1)
(Kglu +Sglu)]pH
Se pH < pHyj -
H — pH, ’
Ly =exp| =3 pHEZPHUL )
PHyL-pH,,
Se pH > pHy -

Em que:

max __ ] .
gl = taxa maxima de consumo de glicose

K, = constante de Monod de saturagéo
pHy; = limite superior do pH

pH; = limite inferior do pH

Nos balangos de massa para a fermentagao batelada, o volume de controle ¢ igual ao volume

util do reator, excluindo a fase lag, por esta ndo ser prevista pelos modelos de crescimento. Desta

forma, os balangos de massa sao:



e Para o substrato

e Para as células

e Para os produtos

A faixa o6tima de pH recomendado para bactérias acidogénica vai de 5,5 a 4,0 que
correspondem ao pHyr e pHrr, Acima do limite superior (pHUL) a inibi¢do ¢ completa.

O modelo do reator composto por um sistema de equagdes diferenciais ordinarias foi
implementado em ambiente Scilab (www.scilab.org). A resolu¢do utilizou a fungdo ode
(interface para varias funcdes de integragdo de EDOs pertencentes a biblioteca numérica
ODEPACK) através do integrador Isoda. Este integrador ¢ o default da funcdo ode, e seleciona
automaticamente entre o método preditor-corretor de Adams para problemas sem rigidez e o BFD

(Backward Differentiation Formula) para problemas com rigidez. Os parametros utilizados na

ds

glu _
dt - _rglu (4)
ds
dx —y glu (5)
dt dt
dH, nglu
— <« —-—(1-Y 6
dt (1=)fu 2 dt ©)
dco, _ ., dSgn ™
dt Ot
dBut nglu
=-Y 8
dt But dt ( )
dHLa nglu
=— 9
0 HLa ™ 9)
dHAc nglu
=—(1-Y 10
7 (1=7) fr4c 4 (10)
dHBu nglu
=—(1-Y 11
= (1-Y) fhu 5 (11)

simulacdo estdo dispostos na Tabela 1.



Tabela 1: Parametros cinéticos (Lin et al., 2007).

Parametro Valor Parametro Valor
Aot 1,03 KGlu 2,6
fHACc 0,464 fHBu 0,83

fi2 3,66 Y 0,229
YCO2 1,65 YHLa 0,01
YHAc 0,34 YHBu 0,62

YButanol 0,03 pHur 5,5

pHrL 4,0

As condigdes iniciais (t = 0) para a resolucdo do PVI composto pelas equagdes de balango
de massa para o substrato, balango de massa para células e balango de massa para produto sao
dadas na Tabela 2.

O modelo simulado exibe uma dindmica lenta comparando-se com os dados
experimentais, o que ¢ explicado segundo o autor pela cinética dada levar em consideragao
apenas o consumo de glicose (o substrato limitante), sendo a alimentacdo composta por glicose e

peptona. Para melhor concordancia entre o modelo e os dados experimentais, os valores de

qgﬁx e Kgi, propostos por LIN et al. (2007) foram alterados. Os valores utilizados para simulac¢do

foram multiplicados por 1,66 e 0,3 para qgﬁx e Kgu, respectivamente, € o resultado estd mostrado

nas Figuras 1,2 e 3.

Tabela 2: Condigdes iniciais para resolu¢ao do PVI.

Parametro Valor
SGlu(0) 17,5 mmol/L
X(0) 1,0 mmol/L
H2(0) 1,0.10™* mmol/L
CO2(0) 1,0.10™ mmol/L

Butanol(0) 1,0.10* mmol/L



HLa(0) 1,0.10* mmol/L
HAc(0) 1,0.10* mmol/L
HBu(0) 1,0.10* mmol/L
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Figura 1: Resultado da simulacdo com fator de ajuste para as concentracdes de substrato e célula.

Para o célculo da produtividade em processos batelada € necessario levar em consideragao
todo o tempo de processamento, que inclui ndo apenas o tempo de fermentacdo, mas também o
tempo de esvaziamento do reator da ultima batelada, lavar o tanque, esterilizagdo do meio de

cultura. Adotou-se aqui a produtividade global, definida por:

CoVr
It +ip +1p +tglobal

produtividade global = (12)

Em que:

Cg = concentragdo do H;

Vr = volume qutil do reator

tr = tempo de preparo do reator
tp = tempo de atraso

t, = tempo da fase lag

talobal = tempo onde atingiu-se a produtividade global



Figura 2: Resultado da simulacao com fator de ajuste para as concentracdes de liquidos.
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Figura 3: Resultado da simulag@o com fator de ajuste para as concentracdes de gases.

Definindo-se o volume 1til do reator (Vr) e adotando-se um coeficiente de correlagao
entre o volume real e o volume util de x%, encontra-se o volume real do reator. Entdo o diametro

do reator (Dg) ¢ dado por:

1
Dy - [ﬂf (13)

e a altura do reator (Hg), defini-se como o triplo do didmetro:
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HR :3DR (14)

Para o dimensionamento do reator adotou-se a concentragdo global do H, quando o
sistema alcancga estado estacionario, os demais parametros estdo dispostos na Tabela 3.
Os calculos do dimensionamento do reator foram feitos utilizando-se o software livre

Scilab e os resultados estdo dispostos na Tabela 4.

Tabela 3: Parametros do dimensionamento do fermentador.

Parametro Valor
tr (h) 5,0
tp (h) 0,0
tL (h) 1,0

tglobal (h) 1010
Vi (m?) 125,0

Tabela 4: Resultados dimensionamento do reator.

Parametro Valor
Vi (m°) 166,25
Dg (m) 4,13
Hg (m) 12,4
Componente Producao por batelada
H, 5844.,8 kg
CO, 3432,0 kg
Acido Butirico 1289,6 kg
Acido Acético 707,2 kg
Acido Latico 20,8 kg

Butanol 62,4 kg
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A maioria dos reatores bioquimicos trabalha com mais de uma fase, que envolve a
transferéncia de substrato e nutrientes de uma fase para outra. A escolha do agitador depende do

tipo de fluido. A poténcia requerida de agitacdo ¢ dada por:
S5A73
P=N,D;N"p (15)

Sendo:

P = poténcia do agitador
N, = numero de poténcia
D; = didmetro do agitador
p = densidade da mistura

N = velocidade angular

O numero de poténcia (Np) ¢ dado em fun¢do do nimero de Reynolds:

2
Re:M (16)
Hm

A viscosidade da mistura de liquidos a baixas temperaturas, de acordo com o Método de

Grunberg e Nissan (REID et al., 1987):

Inp, =2xInm+3 3 xx;Gy (17)
i i#j

A viscosidade de liquidos diminui com o aumento da temperatura sob condigdes
isobaricas. A corre¢do da viscosidade com a temperatura para liquidos puros ¢ dada por (REID et

al., 1987):

~0.2661 _  —0,2661 , I —Tx
’ = U +— 18
I Hy 233 ( )
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Em que:
ur, = viscosidade do liquido a T (em cp)

ux = viscosidade conhecida do liquido a Tk, (em cP)

Para o sistema de agitagao tipo turbina:

Dp

Wy, = &% 19

B=70 (19)

Dl.:D_R (20)
3

H; =2k @)

Para o dimensionamento do agitador foram utilizados os dados acima citados e as

propriedades fisicas da Tabela 5.

Tabela 5: Propriedades quimicas para dimensionamento do agitador.

Comp. F.Molar p;(Kg/m’) i (cP)

B 1,45
Ac. Acét. 1,047x10*  1074,0
(9,5°C)
‘ . 27275
Ac. Latico 2,758x10™*  1200,0
(35°C)

Ac.But. 1,870x10* 8670  1,5(25°C)
Glicose 2,930x10™*  1559,0 1,4 (20°C)
Butanol 8,690x10°*  798,0 5,14 (25°C)

Agua 0,990 933,0 0,89 (25°C)

O calculo das propriedades da mistura foi feito utilizando-se o Scilab. Desconsiderou-se a
interagdo entre as moléculas no calculo da viscosidade do sistema por tratar-se de um sistema

muito diluido. Para a mistura em questdo, adotou-se o agitador tipo turbina com um efeito, um
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dos mais utilizados em fermentagdes. A velocidade angular adotada foi de 2 Hz e os resultados

do dimensionamento estdao dispostos na Tabela 6.

Tabela 6: Resultados dimensionamento do agitador.

Parametro Valor
Um (cP) 2,16
Im (kg/m’) 984,89
Wy, (m) 0,41
Hy (m) 4,13
D; (m) 1,38
H; (m) 1,38
Re (-) 1729,09

Ny (-) 6,00
P (HP) 282

O reator batelada deve operar de modo isotérmico, em torno de 35°C, que ¢ a temperatura
Otima para o microrganismo utilizado. O balanco de energia global para o processo considerando-

se despreziveis a energia cinética e potencial:

{T"‘ms-:' T 'E_E"‘c:g T QEE‘E = 'E_E"‘c:cc Ll 'E_E"‘E— xoke T {?E-‘.:E‘;J T 'E_E"‘Es-n EEE:'

Em que:

Qmet = taxa de geracao de calor do crescimento e manutengao celular
Q. = taxa de geracdo de calor devido a agitagdo mecénica do reator
Qgas = taxa de geracdo de calor devido entrada de poténcia aerada
Qacc = taxa de acumulo de calor

Qexch = taxa de calor transferida das redondezas do trocador de calor
Qevap = taxa de perda de calor por evaporagdo

Qsen = taxa de ganho de entalpia sensivel nas correntes de entrada e saida
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Todas as taxas de calor envolvidas sdo conhecidas exceto Qpue, que para um reator

batelada ¢ dada por (BAILEY e OLLIS, 1986):

dX 1
Omer =V, EY_ (23)
D

sendo Yp € o coeficiente de geragdo de calor (g células/kcal). O valor de Yp depende da espécie
de microrganismo e do consumo de substrato. Para bactérias utilizando a glicose como substrato
este valor ¢ 0,42 g células/kcal (BAILEY e OLLIS, 1986).

Adotando-se o coeficiente global de energia (U) apropriado para o sistema, pode-se

calcular a area de troca térmica por:
4-_2 (24)

Para selecao e dimensionamento do sistema de resfriamento do reator que deve operar de
modo isotérmico, utilizou-se o balango de energia. A variacdo da taxa de calor gerado pelos
microrganismos para crescimento € manutencao e o calor gerado pelo sistema de resfriamento
estdo mostrados na Figura 4. Conforme esperado, a maior taxa de geracao de calor da-se na fase
do crescimento celular e formacgao de produto, depois deste periodo, a geracao diminui, sendo a

geragdo de calor associada apenas a manutengao celular.
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Figura 4: Perfil do calor gerado pelas células e calor a ser retirado pelo sistema de resfriamento.

Adotando-se o coeficiente global de troca térmica (U) de 10,00 BTU/h.ft>.°F
(BARROSO, 2006), sendo o fluido quente o volume reacional (organico pesado, py, > 1,0cP) e o
fluido frio agua de resfriamento entrando a uma certa temperatura desconhecida e saindo a outra
temperatura desconhecida, a vazdo de fluido refrigerante necessario para manter o reator
operando de modo isotérmico ¢ mostrada na Figura 5.

Como a quantidade de calor varia ao longo da fermentacao, adota-se a maior taxa de calor
a ser removido para calculo da area de troca térmica requerida para o sistema. Desta forma a area
de troca térmica requerida ¢ A = 2631,00 m>. Com base nos resultados, adotando-se as regras
propostas por Markovitz (MARKOVITZ, 1971 apud SILLA, 2003), o tipo de camisa de

resfriamento apropriada para o sistema € a Dimple Jacket ou Halfpipe coil.
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Figura 5: Vazao de fluido refrigerante durante a fermentacao.
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3. SISTEMA DE SEPARACAO

A fase solida, composta pelas células pode ser separada utilizando-se centrifugas, filtros, e
etc. Os acidos organicos que compodem a fase liquida podem ser recuperados através da extragao
liquido-liquido e destilagdo. A recuperacao de células e dos subprodutos da fermentagdo nao sera
tratada aqui. A fase vapor composta majoritariamente por H, (produto de interesse) e CO; ¢é
separada utilizando-se colunas de absor¢do e esgotamento, com subseqiiente sistema de captura
de CO; e Hj. O fluxograma proposto para recuperagao de células, subprodutos e gases ¢ mostrado
na Figura 6.

Tem-se duas formas de capturar o carbono, uma delas ¢ capturar o CO, na fonte de
emissdo (plantas de poténcia, processos industrias) para armazena-lo em reservatorios nao-
atmosféricos como reservatérios de gas e oleo, formagdes salinas profundas, oceano profundo. O
outro tipo basico de captura de carbono consiste na otimizagao dos processos naturais de remogao
de CO, da atmosfera, ou seja, reflorestamento.

A fase vapor da saida do fermentador ¢ alimentada na base do absorvedor (T-101) e a
solu¢do de solvente ¢ alimentada no topo. Dentro do absorvedor, a solugdo absorvente reage
quimicamente com o CO, da corrente gasosa. Dentre os varios solventes, o que apresenta maior
eficiéncia ¢ a monoetanolamina (MEA) (ALIE, 2004; KIM et al., 2007 e HERZOG, 1999).

O gas tratado rico em hidrogénio segue para a secdo de recuperagdo e compressdao do
hidrogénio. A solugdo rica em CO; segue para a coluna de regeneragao (T-102). Nesta coluna, o
CO; ¢ retirado do MEA pelo aumento de temperatura. O solvente (MEA) ¢ entdo resfriado no
trocador de calor (E-101) de modo a aumentar a solubilidade do CO, para tornar possivel a
operagdo de absorcdo. O CO, liberado na coluna de esgotamento ¢ entdo enviado para
compressao (C-101 e C-102) e resfriamento (E-102 e E-103) permitindo a condensacdo do gés a

temperaturas tecnicamente viaveis, o que € realizado em
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Figura 6: Fluxograma geral proposto pra recuperacdo de células, subprodutos e gases.

dois estagios. A corrente gasosa ¢ enviada a um vaso flash (V-101) para retirada de tragos de
vapor e solvente (MEA). Em seguida ¢ novamente comprimido (C-103) e resfriado (E-104), e
enviado para uma coluna de adsor¢do (T-103) que utiliza a silica gel como agente
desumidificante, para retirar a umidade da mistura gasosa, evitando a formacao de gelo no
trocador seguinte (E-105). Na seqiiéncia, o CO, comprimido e resfriado ¢ enviado para
armazenamento (V-102).

Na recuperagdo do hidrogénio, o gas rico em hidrogénio vindo da torre de absor¢ao (T-
101) ¢ resfriado no trocador de calor (E-201) e comprimido (C-201) e segue para o vaso de
separacdo flash (V-201) onde a agua e praticamente todo CO, sdo separados (corrente 23). Nesta
fase, todo vapor de 4gua foi retirado e restam apenas quantidades tracos de CO; juntamente com
o hidrogénio. Assim, resfria-se novamente a mistura (E-202) e segue para o segundo vaso flash
(V-202) para retirada do restante do CO,. As correntes liquidas dos vasos flash seguem para a
secdo de captura de CO,. A fase vapor da saida do V-202, composta essencialmente por
hidrogénio, segue para outro estagio de compressdo (C-202), onde ¢ comprimido a pressdo de
340 atm, que € pressao usual para armazenagem de hidrogénio liquido.

Apesar de termos baixa concentragdo da producdo dos acidos organicos, sua recuperacao
se faz necessaria pelo alto pregco agregado a eles. Dentre os subprodutos, o acido butirico e o
acido acético sao os que merecem destaque pela quantidade formada ser superior ao dos demais.

A corrente aquosa vinda da separagdo de células (corrente 29) ¢ alimentada ao extrator (T-
301). A corrente rica em acido butirico (fase extrato) ¢ aquecida (E-301) e enviada ao separador
flash (V-301) para retirada de agua e aquecida novamente (E-302). A corrente 35 (4gua, acidos
acético e butirico, e solvente (decanol, por exemplo) ¢ enviada para a primeira coluna de
destilagao (T-302), onde retira-se como destilado uma solugdao de acido acético, o produto de
fundo (corrente 38) segue para a segunda coluna de destilacdo (T-303), onde como produto de
topo, obtém-se uma solu¢ao de acido butirico ¢ a o produto de fundo, decanol, retorna ao

extrator.
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4. ESTIMATIVA DE CUSTOS

A margem de lucro de um processo € independente dos detalhes de engenharia e pode ser

calculado por:

Luer gpym (S-‘;"q‘ﬂ&) = Receitgy o (S,.-"".il'.'fi:&] = CustOyyot das materiosgrimas (S..-"'_»Jl'n&)

Os custos dos produtos e das matérias primas para a produgdo de H, estdo descritas na
Tabela 7. Com os custos dos reagentes e produtos, considerando-se como produto apenas Hj
e CO,, estima-se que o lucro anual bruto ¢ de US$ 7.495.190,00/ano.

Para a parte analisada e projetada: sistema reacional e vasos da se¢do de captura de
dioxido de carbono e compressdo de hidrogénio, os principais custos diretos anualizados estao
dispostos na Tabela 8. Os custos anualizados foram calculados utilizando-se uma taxa de retorno
de 20%. Os custos instalados foram estimados com base nos indices do ano 2000, sendo: CEPCI
=392,4 ¢ MSI = 1089. Os custos relacionados a total envolvido e a captura e compressao de CO,,
utilidades, manutencdo, start-up, tubulagdo, instrumentacdo e controle, foram estimados
baseando-se em porcentagens propostas por Peters e Timmerhaus (1991).

Neste ponto, vé-se que a producdo de H, via fermentativa ¢ favordvel, entretanto a estes
custos devem-se somar os custos de aquisicao de equipamentos € 0s custos
operacionais. Além da compressdo e transporte do Hy, que representa grande parte do custo

Levando-se em consideragdo apenas os custos calculados na Tabela 8 o processo mostra
uma alta lucratividade, cerca de 5,5 milhdes de ddlares por ano. A precisdo desta estimativa esta
em torno de £ 25 %. Aos custos mostrados na Tabela 8 devem-se somar os custos indiretos
(engenharia, supervisdo, construgdo, taxas de contratos, contingéncias); além de todos os custos
diretos ndo calculados aqui: custos da secdo de captura de CO,, as torres de absorcdo e
recuperagdo de MEA, os trocadores de calor, constru¢do, equipamentos elétricos, terra, dentre
outros. Quando somados todos os custos, resultardo aproximadamente em um custo de
US$7,5/kg de H, produzido. O que revela que no atual estagio de desenvolvimento da tecnologia
de producao de H; pela via fermentativa o processo ¢ pouco atrativo economicamente, embora

seja tecnicamente viavel.

(25)
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Com os custos dos reagentes e produtos, considerando-se como produto apenas H, e CO»,

estima-se que lucro anual bruto é de US$ 7.495.190,00/ano.

Tabela 7: Custos dos reagentes e produtos.

Equipamento  Custo Instalado ($) Custo Anualizado ($/ano)

Fermentador 2.980.636,00 596.127,00

Agitador 69.834,00 13.968,00

V-101 134.537,00 26.908,00

T-103 49.443,00 9.889,00

C-101 32.700,00 6.540,00

C-102 21.800,00 4.360,00

C-103 14.170,00 2.834,00

V-201 328.869,00 65.773,00

V-202 127.437,00 25.487,00

C-201 1.417.000,00 283.400,00

C-202 872.000,00 174.400,00

Total 6.048.425,00 1.209.685,00

Lucro Anual 6.285.505,00

Utilidades (20% do capital) 241.937,00

Manutengao (8% do capital) 96.775,00

Start-up (10% do capital) 120.969,00

Tubulagdo (20% do capital) 241.937,00
Instrumentacao e Controle (8% do capital) 96775,00

Lucro Anual 5.487.112,00

5. CONCLUSAO



21

A partir da revisao literaria verificou-se que dentre todas as fontes renovaveis de produgao
de hidrogénio a fermentagdo de compostos organicos ¢ uma das alternativas mais promissoras,

por ser mais facil de ser

conduzida e por atender as estratégias de desenvolvimento sustentavel.

O sistema reacional projetado utilizou o modelo cinético proposto por Lin et al.. (2007). Dentre
os quatro microrganismos estudados: Clostridium butyricum, Clostridium acetobutylicum,
Clostridium tyrobutyricum e Clostridium beijerinckii, utilizou-se o Clostridium beijerinckii por
ter apresentado maior coeficiente de rendimento. A simulacdo feita em ambiente Scilab
utilizando dados cinéticos propostos por Lin et al. (2007) ndo mostrou concordancia com os
dados experimentais divulgados pelo mesmo, o que deve-se a cinética levantada considerar
apenas o substrato limitante (glicose), sendo utilizado nos experimentos glicose + pentose.
Assim, realizou-se um ajuste nos parametros do modelo de Monod, de forma a obter

conformidade com os dados experimentais.

Tabela 8: Principais custos indiretos do processo.

Custo Unitario

ZHC12

0,78

17,21

.Componente (USS/ke) Quantidade (kg/ano)  Custo (US$/ano)
Substrato
Glicose 0,22 1,9125x10° 4,2075x10"
Peptona 0,60 1,2750x10° 7,6500x10*
Nutrientes
CaCl,.6H,0 0,18 2,0604x10° 3,7499x10°
MgCl,.6H,0 0,26 1,4807x10" 3,7499x10°
KCl 0,08 1,0698x10" 8,5583x10°
MnCl,.4H,0 0,78 4,0717x10° 3,1759x10°
CoCl,.6H,0 0,10 2,4671x10 24,671
H;BO; 0,94 47,175 44,43
CuCl.2H,0 0,23 2231 5,13

13,43



FeCl,.4H,0 0,15 6,77x102 98,16

KH,PO, 0,99 2,2759x10* 2,2417x10*

Na,MoOy 1,46 21,04 30,72
Produtos

H, 2,5 2,9808x10° 7,4521x10°

CO;, 0,11 1,7503x10° 1,9254x10°

Acido Butirico 1,7 6,577x10° 1,118x10°

Acido Acético 1,44 3,6067x10° 5,1936x10°

Acido Latico 1,89 1,0608x10* 2,86416x10*

Butanol 1,84 3,1824x10* 5,8555x10*
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O sistema de separagdo de gases foi simulado utilizando o simulador de processos
quimicos Sim42/VMGSim. A secdo de captura de CO, utilizando absor¢ao com MEA nao foi
simulada, pois o pacote termodindmico Amine ndo estava disponivel. Para as secdes de
compressao de H, e CO; considerou-se a recuperacao de 99% do CO, e utilizaram-se os pacotes
termodinamicos Advanced Peng-Robinson e Peng-Robinson, respectivamente. O hidrogénio foi
obtido com 0,999% de pureza, o que aumenta o rendimento das células de combustivel.

E por fim, fez-se a andlise econdmica do processo. Considerando apenas os custos
relacionados a matéria-prima e aquisicdo dos principais equipamentos projetados, o processo
apresenta uma margem de lucro relativamente alta. Entretanto, ao contabilizarem-se todos os
demais custos diretos e indiretos do processo, no atual estagio de desenvolvimento tecnoldgico, o
processo ¢ pouco atrativo economicamente. Entretanto, com o amadurecer da tecnologia, o

processo tornar-se-a uma alternativa viavel.

AGRADECIMENTOS

Ao CNPq (Conselho Nacional de Desenvolvimento Cientifico e Tecnologico) e ao PIBIC

(Programa Institucional de Bolsa de Iniciagdo Cientifica) pelo apoio financeiro.

REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS



23

ALIE, C. F. Carbon dioxide capture with MEA: Integrating the absorption process and steam
cycle of an existing coal-fired power plant. 2004. Thesis (Master of Applied Science in Chemical
Engineering), Univesity of Waterloo, Waterloo, Ontario, Canada, 2004. Disponivel em:

etd. waterloo.ca/etd/calie2004.pdf. Acesso em 10 Nov. 2007.

ASSIS, A. J. Analise e Otimizagao de Processos Quimicos. Uberlandia: UFU/FEQUI/NUCOP,
2004, Apostila.

BAILEY, J.E.; OLLIS, D. F. Biochemical Engineering Fundamentals. 2.ed. New York: McGraw-
Hill, 1986.

BARROSO, M. A. S. Operagdes Unitarias 1. Uberlandia: Universidade Federal de Uberlandia,
2006. Apostila.

GARRITZ, A.; CHAMIZO, J.A. Quimica.Sao Paulo: Pearson Education do Brasil, 2002.
HERZOG, H. J. The Economics of carbon dioxide separation and capture. USA: Cambridge -
MIT Energy Laboratory. Aug. 1999. Disponivel em: http://sequestration.mit.edu/pdf/
economics_in_technology.pdf. Acesso em: 10 Dez. 2007.

KIM, H. T.; JEON, Y.; KIM, S. Simulation of carbon dioxide absorption with MEA solution.
Dept. of Energy Studies, Ajou University, Suwon, Korea. Disponivel em: frc.kier.re.kr/down/P2-
24.pdf. Acesso em: 02 Jan. 2007.

LEHNINGER, A.L. Principios de Bioquimica. Sao Paulo: Sarvier, 1995.

LIMA, A. M.; SILVA, L. C.; ASSIS, A.J. Otimizagao da Produ¢ao de Hidrogénio pela reforma

do metano em reatores com membrana, Ciéncia e Engenharia, 2007. (submetido)



24

LIN, P. et al. Biological hydrogen production of the genus Clostridium: Metabolic study and
mathematical model simulation. International Journal of Hydrogen Energy, v. 32, n. 12, p. 1728-

1735, 2007.

PETERS, M. S.; TIMMERHAUS, K. D. Plant Design and Economics for Chemical Engineers. 4.
ed. New York: McGraw-Hill, 1991.

PETROBRAS. Relatorio Anual 2006. Disponivel em : <www?2.petrobras.com.br>. Acesso em:
17 jun. 2007.

REID, R.C.; PRAUSNITZ, J. M.; POLING, B.E. The Properties of Gases and Liquids. New
York: McGraw-Hill, 1987.

SILLA, H. Chemical Process Engineering: Design and Economics. USA: Marcel Dekker, 2003.



