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Resumo

GADELHA, Tatiana Salviano. Analise das Tecnologias de Remog¢do de CO, do Gas
Natural: Uma Comparagdo Técnico-Econdbmica de Absor¢gdo, Membranas e
Hibridos.Rio de Janeiro, 2013. Dissertacdo (Mestrado em Tecnologia de Processos Quimicos
e Bioquimicos) — Escola de Quimica, Universidade Federal do Rio de Janeiro, Rio de Janeiro,
2013.

O gas natural é um dos combustiveis fosseis que tém adquirido posigdo estratégica na
matriz energética mundial. Apos a descoberta do Pré-Sal, o Brasil tem dado mais importancia
ao gas natural, pois testes em pogos mostraram grande existéncia de gés associado. Dos gases
de efeito estufa, o CO, é apontado como o principal contribuinte para o aquecimento global,
apesar de ndo ser o que causa mais impacto ao meio ambiente. O aumento das emissdes de
diéxido de carbono é uma realidade atual. Uma opg¢do para evitar a emissdo deste gas na
atmosfera € a Captura e Armazenamento ou Reuso do CO,. Das tecnologias disponiveis,
destaca-se o processo de absor¢do em solugbes aquosas de etanolaminas. Entretanto, em
aplicacdes offshore, como a do Pré-Sal, desafios como custos de captura, compressao e
transporte, tamanho dos equipamentos e dificuldades para processar grandes vazdes de CO.,
tornam necessario o estudo tecnologias alternativas. Neste trabalho, foram simulados os
seguintes processos de captura de COy: (i) por absorcéo quimica com as etanolaminas MEA,
MDEA e mistura MEA/MDEA, (i) captura por mddulos de membranas, (iii) captura por
absorc¢do fisica com carbonato de propileno e (iv) captura por processo hibrido conjugando
carbonato de propileno com membranas. Para tal, empregou-se o simulador comercial
PRO/II®. Os resultados mostraram que o aumento da vaz&o de gas natural e concentragéo de
CO; nos processos de absor¢do quimica com aminas MEA, MDEA e mistura MEA/MDEA,
promoveram aumento no tamanho dos equipamentos e nos custos CAPEX e OPEX. As
membranas mostraram-se uma alternativa eficiente, mas de alto custo, enquanto que o uso do
carbonato de propileno apresentou alta perda de metano, mas custos reduzidos. O processo
hibrido de carbonato de propileno com membrana mostrou-se uma alternativa atrativa, com
reduzido consumo energético e baixa perda de metano. Por fim, o estudo evidenciou que o
processo de compressdo do CO, é um fator de custo expressivo a ser considerado na avaliacdo

de processos de captura de CO..
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Abstract

GADELHA, Tatiana Salviano. Analysis of the Technologies of CO, Removal from
Natural Gas: A Technical-Economic Comparison of Absorption, Membranes and
Hybrids.Rio de Janeiro, 2013. Dissertagdo (Mestrado em Tecnologia de Processos Quimicos
e Bioquimicos) — Escola de Quimica, Universidade Federal do Rio de Janeiro, Rio de Janeiro,
2013.

Natural gas is a fossil fuel that has acquired a strategic position in the global energy
matrix. After the discovery of Pre-Salt reserves, Brazil has given more importance to natural
gas because tests on wells showed great presence of gas associated, with high CO, content
The greenhouse gas CO; is identified as the main contributor to global warming, although not
standing as the gas-most impact to the environment. The increase in carbon dioxide emissions
is a current reality. An option to avoid the emission of this gas to the atmosphere is the
capture and storage of CO,. Among the available technologies, is the process of chemical
absorption in aqueous solutions of ethanolamines. However, in offshore applications, such as
the pre-salt, challenges as costs of capture, compression and transportation, equipments sizes
and difficulty of processing large flows of CO2 make it necessary to study alternative
Technologies. In this work, CO, capture processes were simulated: (i) by chemical absorption
with ethanolamines - MEA, MDEA and MEA/MDEA mixtures, (ii) by membrane modules,
(iii) by physical absortion with propylene carbonate and (iv) by a hybrid process combining
propylene carbonate with membranes. The simulations were performed with commercial
simulator- PRO/II®. The results showed that increasing the natural gas flow and its CO,
content to chemical absorption processes with MEA, MDEA and MEA/MDEA mixture,
increased equipment sizes and costs CAPEX and OPEX. Membranes proved to be an efficient
although expensive alternative, while physical absorption by propylene carbonate exhibited a
high loss of methane, but reduced costs. The hybrid process of physical absorption by
propylene carbonate followed by membrane module-showed to be an attractive alternative,
with reduced energy consumption and low methane loss. Finally, it was remarkable that the
CO, compression process is a significant cost factor to be considered in the cost of CO;

capture processes.
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1. Introducéo

O gés natural é um dos combustiveis fosseis que tém adquirido posigdo estratégica na
matriz energética mundial, mostrando-se uma alternativa por ser um combustivel econdémico e
limpo em relagdo a outros combustiveis fosseis.

Apos a descoberta do Pré-Sal, em 2009, o Brasil deu mais importancia ao gas natural, pois
testes mostraram que a area de Lula (antiga Tupi) indicava vazdes potenciais de 15 a 50 mil
barris de 6leo por dia e a presenca de 8% a 12% de CO, no gas associado LIMA (2009).

Atualmente, os pogcos em operacao no Pré-Sal, como os do Campo de Lula, tém atingido
35 mil barris por dia no pico de producdo, mas mantido média de 20 mil a 25 mil barris
diarios (DURAO, 2013).

A Figura 1 mostra o cluster da Bacia de Santos, incluindo a area de Tupi, que atualmente

chama-se Lula.

® Pogos Perfurados | Exxon

Figura 1: Cluster da Bacia de Santos. Fonte: LIMA (2009).
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Sabe-se que as concentracOes de 8% a 12% de CO, no gés associado do Pré-Sal sdo muito
maiores que em outros campos petroliferos. Nos demais campos brasileiros, a concentracdo
média é de 5%. Estimativas apontam, somente nas areas de Tupi e lara, a existéncia de 3,1
bilhdes de toneladas de CO,(LIMA, 2009).

A destinagdo a ser dada ao dioxido de carbono, um dos principais gases causadores do

efeito estufa, oriundo do Pré-sal € um grande desafio para as empresas que irdo explora-lo.

1.1. Justificativa

Na superficie da Terra ocorre um fendmeno natural e indispensavel para manter a
superficie do planeta aquecida e, assim, apta a existéncia da vida: o efeito estufa. No entanto
acOes antropicas, como a queima de combustiveis fosseis (como petréleo, gas natural e
carvdo) e a mudanca no uso do solo (desmatamento e queimadas) intensificaram a emissdo de
gases de efeito estufa (GEE). Dos GEEs, CO; € apontado como o principal contribuinte para o
aguecimento global, apesar de ndo ser o que causa mais impacto ao meio ambiente
(BARBOSA, 2010).

O aumento das emissdes de dioxido de carbono é uma realidade devido ao aumento da
demanda por energia primaria no mundo. No Brasil, a preocupagdo com o aumento nas
emissdes de CO, tem se intensificado desde 2007, apds os anuncios feitos pela Petrobras das
descobertas de petréleo na camada do Pré-Sal brasileiro.

Uma opcdo para evitar a emissdo deste gas na atmosfera é Captura (ou Sequestro), uso e
Armazenamento do CO, (CCUS), que é caracterizada por separar o CO, da corrente de gas
natural e injetd-lo em estado liquido ou supercritico em formacdes geoldgicas, com a
finalidade de isola-lo da atmosfera. Segundo José Formigli, gerente executivo da Petrobras, a
reinjecdo é viavel e seu emprego se justifica pelo grande passivo ambiental que seria gerado
caso 0 CO; fosse liberado. (LIMA, 2009).

Diante deste cendrio, estudar a captura e 0 armazenamento do CO, e avaliar tecnicamente
as diversas alternativas de processo de captura de CO; e sua viabilidade técnico-econdmica

torna-se de suma importancia, especialmente no atual contexto do Pré-Sal.



Capitulo1 | 3
Introducéo

1.2. Objetivos

1.2.1. Objetivo Geral

Investigar o uso de tecnologias de captura de CO, do G&s natural, estudando suas

viabilidades técnica e econémica.
1.2.2. Objetivos Especificos

e Simular processos de captura de CO, no ambiente de simulagdo comercial PRO/II®
9.0, contemplando-se as seguintes alternativas:
0 Absorcao quimica com etalonaminas: MEA, MDEA e mistura MEA/MDEA,;
0 Permeagdo com membranas;
0 Absorcdo fisica com carbonato de propileno;
o0 Processo hibrido, que conjuga a tecnologia de absorcéo fisica em carbonato de
propileno com tecnologia de permeagdo em membranas.

e Estudar a influéncia da vazdo de gas natural e de seu teor de CO, no desempenho de
processos de captura quimica por etanolaminas - MEA, MDEA e mistura
MEA/MDEA;

e Analisar o desempenho do processo de captura de CO, por membranas;

e Estudar o processo de absorgdo fisica de CO; por carbonato de propileno e a influéncia
da sua vaz&o no desempenho do processo;

e Analisar o desempenho da captura de CO, por processo hibrido conjugando absorcdo
fisica em carbonato de propileno com processo de permeacdo em modulo de
membranas;

e Avaliar economicamente 0s processos investigados, envolvendo o dimensionamento
dos principais equipamentos; estimativa de despesas de capital (CAPEX) e de
despesas operacionais (OPEX).

e Estudar a etapa de compressdo do gas CO,, oriundo da etapa de captura, analisando a
influéncia da vazdo do CO, nos custos;

e Propor equacdes generalizadas que correlacionem o CAPEX e 0 OPEX com a vazéo

do gés CO; para a etapa de compresséo;
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1.3. Estrutura da Dissertacao

Este trabalho esta estruturado em oito Capitulos, onde séo apresentados e analisados
quatro Processos de Captura de CO2: (i) absorg¢éo quimica com etalonaminas: MEA, MDEA e
mistura MEA/MDEA,; (ii) absorcéo fisica com carbonato de propileno; (iii) permeagdo com
maddulos de membranas; e (iv) processo hibrido, que conjuga absorcéo fisica em carbonato de
propileno com modulo de permeacdo em membranas.

No segundo Capitulo, é feita uma breve revisdo da literatura, para contextualizagéo de
objetivos e escopo do estudo. No Capitulo 3, os objetivos sdo consolidados em “Premissas de
Projeto” e “Matrizes de Analises” que explicitam as varidveis investigadas para cada Processo
de Captura investigado. Os resultados e discussoes relativos aos quatro Processos de Captura
sdo apresentados em dois grupos: Captura Quimica e Fisica, respectivamente nos Capitulos 4
e 5. A Absorcdo Quimica (Capitulo 4) é avaliada em trés cenérios de Anélise: (1)
Recuperacdo de CO; no topo da regeneradora; (2) Influéncia do loading de CO, na carga
térmica da regeneradora; e (3) Influéncia da variacéo do teor de CO; e da vaz&o de gés natural
nos Custos de Capital (CAPEX) e nos Custos Operacionais (OPEX). O Capitulo 6 avalia o
desempenho econdmico da Etapa de Compressdo da corrente ricaem CO,. O Capitulo 7 reune
as principais conclusdes do trabalho e sugestdes para desenvolvimentos futuros. As
Referéncias Bibliograficas que orientaram os desenvolvimentos alcancados encontram-se no
Capitulo 8. Dois Apéndices completam a estrutura da dissertacdo. O Apéndice A apresenta 0s
procedimentos de dimensionamento adotados para 0s principais equipamentos de processo
enquanto o Apéndice B expde a metodologia de anélise econdmica empregada para célculo de

custos de capital (CAPEX) e operacionais (OPEX) dos processos investigados.
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2. Revisdo Bibliografica

2.1. O Gés Natural

2.1.1. Definicao

Segundo a Lei n® 9.478, de 7 de Agosto de 2007, gas natural é todo hidrocarboneto que
permaneca em estado gasoso nas condicOes atmosféricas normais, extraido diretamente a
partir de reservatérios petroliferos ou gaseiferos, incluindo gases Umidos, secos, residuais e
gases raros.

Assim também pode-se afirmar que o o gas natural € um combustivel féssil encontrado
em rochas porosas no subsolo, podendo estar associado ou ndo ao petrdleo (gas associado ou
gas ndo associado). E composto por hidrocarbonetos leves: principalmente por metano(C1) e
etano(C2), passando pelo propano (C3), butano(C4) e pentano(C5), podendo chegar até o
decano(C10). O gas natural permanece no estado gasoso, sob pressdo atmosférica e
temperatura ambiente. Geralmente apresenta baixos teores de contaminantes como o0
nitrogénio, didxido de carbono, agua e compostos de enxofre (FILHO, 2005)

O gés natural pode estar ou ndo associado ao petréleo.

e Gaés Associado: aquele existente em reservatorios, em que o plano de explotacdo
prevé a producdo de Oleo como principal energético, sendo chamados de
reservatorios produtores de Oleo. A producdo de gas associado é atrelada a
producdo do 6leo existente no mesmo reservatorio (MAIA, 2007).

e Géas Nao-Associado: é aquele existente em reservatorios, em que o plano de
explotagdo prevé a producdo de gas como principal energético, sendo chamados de

reservatdrios produtores de gas (MAIA, 2007).

A Figura 2 ilustra a diferenca existente entre os dois tipos de reservatorios citados.
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OLEO + GAS

Figura 2: Reservatério produtor de dleo e gas. Fonte: MAIA,2007.

2.1.2. Composicao Tipica do G&s Natural

O gas natural € uma mistura constituida predominantemente de hidrocarbonetos, sendo os

demais componentes conhecidos como contaminantes. A Tabela 1 apresenta os principais

constituintes do gas natural.

Tabela 1: Componentes do gas natural. Adaptado: MAIA, 2007.

Hidrocarbonetos N&o-Hidrocarbonetos
Metano n-pentano Nitrogénio
Etano Hexano Dioxido de carbono
Propano Heptano Agua
Isobutano Octano Gés sulfidrico
n- butano Nonano Sulfeto de carbonila
isopentano Decano Dissulfeto de carbono

A composicdo dos componentes do gas natural pode variar de acordo com varios

fatores, como origem do gas. A Tabela 2 exibe a composicdo tipica do gas natural.
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Tabela 2: Composicéo tipica do gas natural. Adaptado PETROFED (2012).

Metano CH, 70-90%
Etano CoHe
Propano CsHs 0-20%
Butano C4H1o
Didéxido de Carbono CO, 0-8%
Oxigénio O, 0-0.2%
Nitrogénio N, 0-5%
Sulfeto de Hidrogénio H,S 0-5%
Gases Raros A, He, Ne, Xe Trago

Dentre os componentes do g&s natural, a presenca de vapor d’agua é um fator
preocupante, pois, em presenca de gases acidos como CO; e H,S, pode existir a ocorréncia de
processos Corrosivos.

Alem disso, as moléculas de &4gua podem se associar a0 metano e ao CO, formando
hidratos, que é uma estrutura cristalina que causa muitos problemas quando se deposita em

equipamentos, linhas e valvulas, causando blogueio parcial ou total.
2.2.  Dioxido de Carbono (CO,)

2.2.1.Definicdo

A temperatura ambiente, o diéxido de carbono, é um gas incolor e inodoro e, por isso, de
dificil deteccéo.

O CO, é fundamental para a manutencdo da vida no planeta, sendo utilizado em mecanismos
essenciais como fotossintese, ciclo do carbono e no aquecimento do planeta, permitindo que a

vida na Terra seja possivel.
2.2.2. Emissfes de CO, e Mudancas Climaticas

Os gases de efeito estufa (GEE) produzidos pela propria natureza sdo capazes de reter o
calor do Sol na atmosfera, formando uma camada protetora em torno do planeta. O conjunto é
sustentavel quando a velocidade na producéo dos gases € menor do que a velocidade que a
natureza age para reabsorvé-los (BARBOSA, 2010). A Figura 3 apresenta esquematicamente

como ocorre o Efeito Estufa.



Efeito Estufa
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CO,, permitem
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Esses mesmos gases, porém,
retém grande parte do calor
gerado pela luz do Sol. Este
calor é refletido de volta para
a superficie pelas moléculas
dos gases do Efeito Estufa,
gerando mais calor.

www.noticiaproibida.org ‘

Figura 3: Como ocorre o Efeito Estufa. Fonte: O EFEITO ESTUFA (2007).

Dentre os inllmeros GEEs existentes, destacam-se:

= Oxido nitroso (N,0);

= Metano (CH,);

= Didxido de carbono (CO,);

= Oz6nio (O3);

= Clorofluorcarbonos (CFCs);

= Hidroclorofluorcarbonos (HFCs);
= Perfluocarbonos (PFCs), e

= Hexafluoreto de enxofre (SFe).

Dos GEEs, o CO; € visto como um dos principais causadores do efeito estufa. O

aumento de sua concentracdo na atmosfera deve-se a queima de combustiveis fosseis, que

vem crescendo ao longo dos anos.

Apesar dos problemas associados a emissdo dos GEEs, quantidades cada vez maiores

tém sido emitidas na atmosfera, destacando-se a tendéncia ascendente entre 1970 até 2004,

como mostra a Figura 4.



Capitulo 2 | 10
Revisdo Bibliografica

60 - a)
50 A 49.0
7 [
] 39.4 I
. 40
5 35.6 e
= |
o 30 28.7
o)
Q
M 20 -
10
1970 1980 1990 2000 2004
[ cOs from fossil fuel use and other sources [ | CO» from deforestation, decay and peat
[ CH4 from agriculture, waste and energy B N0 from agriculture and others  [l] Fgases

Figura 4: Emissdo anual de GEEs de 1970 até 2004. (IPCC, 2007)

Ao passo que a quantidade de CO2 vem crescendo ao longo dos anos, nos ultimos 30
anos, tem havido crescente preocupacéo devido a elevacéo das temperaturas globais. A Figura
5 mostra o aumento da diferenca entre media global da temperatura na superficie e a
temperatura média 1961-1990.
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Figura 5: Gréfico do aumento entre a diferenca média global da temperatura na superficie e a temperatura média
de 1961-1990. Fonte: KOTHANDARAMAN, 2010.
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No cenario global, a principal fonte nas emissdes de CO, estd na queima de
combustiveis fosseis. Dessa forma, a implementacdo de uma politica que vise & manutencéo
de uma matriz energética de recursos naturais disponiveis mais limpa é de suma importancia
para o futuro da Terra. O incentivo a descobertas de tecnologias mais limpas e de maior
eficiéncia, sem gerar danos significativos e duradouros a0 meio ambiente, & necessario para o
desenvolvimento econdmico de qualquer pais, que possa ser acompanhado do adjetivo
sustentavel (NAKAO, 2010).

2.2.3. Reducéo nas Emissdes de CO;

Medidas visando & redugdo nas emissfes de CO,, como o Protocolo de Kyoto, que
tinha como principais medidas comprometer uma série de nagdes industrializadas a reduzir
suas emissOes em 5,2% e criar 0 Mercado de Créditos de Carbono, onde 0s paises podem
comprar ou vender suas cotas de emissdo. Entretanto, paises como os Estados Unidos, que
dependem de sua inddstria para a expansdo econdmica, ndo respeitam as metas de reducdo.

A forma de prevencdo seria reduzir a quantidade de CO, sendo liberado na atmosfera
através de agdes, como, por exemplo, a substituicdo dos combustiveis fosseis pela utilizacéo
de fontes alternativas de energia (“Energia Verde”). Estas incluem: energia hidrelétrica,

eolica, solar, nuclear, geotérmica, maremotriz, dentre outras (BARBOSA, 2010).

2.3.  Tecnologias de Captura, Uso e Armazenamento de Diéxido de Carbono

Um método de captura de CO, consiste em trés etapas distintas. A primeira etapa é a
captura do CO; de correntes gasosas emitidas durante a produgdo de energia, processos
industriais ou processamento de combustiveis. A Segunda etapa consiste em transportar o
CO; capturado através de dutovias ou tanques, e por fim, a terceira etapa seria armazenar o
gas em lencdis profundos de &guas salinas, jazidas esgotadas de petréleo e g&s ou em minas
de carvdo (BARBOSA, 2009). A Figura 6 mostra um exemplo de captura de CO, de uma

planta de geracéo de energia e seu armazenamento geoldgico.
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Captura de CO, e Planta Unidade de Transporte
de Separagio Compressdo do CO, |
>

Figura 6: Diagrama Esquematico de transporte e armazenamento de CO,. Adaptado de CARBON CAPTURE
AND STORAGE FACT SHEET (2012).

A opcdo de captura, uso e armazenamento de CO, (CCUS) é reconhecida como uma
tecnologia capaz de reduzir as emissoes de gases de efeito estufa em larga escala, sendo parte
importante do portfolio de alternativas necessarias para atingir reducdes significativas das
emissdes globais (ROCHEDO, 2011).

Existem varios métodos para a captura de CO,, como mostra a Figura 7 que apresenta

0S processos para separagdo de CO; e 0s materiais especificos utilizados para cada processo.

Processos de Separacédo de CO,

==

U Membranas

!

i)
Quimica [ Fisica

Quimica l Fisica

Membrana Membrana

Orgénica Inorgénica

r 3 ., 3T Sy Lr - |

u Aminas] ‘{ selexol ] u Oxidos ] UZeéIitas ]U Boliimitas WJ Carvéio WU Cer&micas l
Nanoporoso

Figura 7: Métodos para Separagdo de CO, Adaptado de BARBOSA, 2009.
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Dentre os processos mostrados na Figura 7, as tecnologias mais importantes utilizadas
no sequestro de CO, sdo os médulos de membranas e as operacdes de absor¢do quimica em

solugdes aquosas de etanolaminas.

2.3.1. Absorcdo Quimica: Aminas

Na Absor¢cdo Quimica, solventes quimicos podem ser usados para dissolver o CO;
enquanto 0s outros gases sao liberados na atmosfera. A técnica mais usada atualmente
emprega aminas, que absorvem o CO, pela formacdo de ligagdes quimicas (decorre deste fato
a denominacdo (“Absorcdo Quimica”), particularmente sob alta pressdo e baixas
temperaturas. A solucdo quimica resultante é entdo aquecida e a presséo € reduzida, liberando
CO;, concentrado e regenerando o solvente (BARBOSA, 2010).

Regeneradora

: Refervedor
4 Solvente Pobre !

Solvente Rico em COy —+

Figura 8: Fluxograma simplificado do processo de captura de CO,. Fonte: Adaptado de CO,
CAPTURE/SEPARATION TECHNOLOGIES (2012)

O desenvolvimento de solventes em base de aminas para a remogdo de gases acidos

pode ser reconstruido até a década de 1930, com um processo patenteado por R.R. Bottoms,



Capitulo 2 | 14
Revisdo Bibliografica

que usa trietanolamina (TEA) para a remogdo de gés sulfidrico (ROCHEDO, 2011). Assim, a
TEA se tornou o primeiro solvente comercial.

Ao longo do tempo, outras aminas foram introduzidas aos processos de absorgéo. Hoje
se destacam as aminas primarias monoetalonamina (MEA) e 2-(2-aminoetoxi) etanol (DGA),
as aminas secundarias dietalonamina (DEA) e Diisopropanolamina (DIPA), e as aminas
terciarias metildietanolamina (MDEA) e trietanolamina (TEA).

Existem trés principais diferengas entre o desempenho de aminas primérias e
secundérias, quando comparado com aminas terciarias para processo de absor¢do/dessor¢ao
de CO,. As aminas primarias e secundérias sdo muito reativas. Formam um composto
intermediario, carbamato, por reacdo direta com CO, (Reagdo 1) e um ion bicarbonato via
subsequente hidrolise. Por outro lado, as aminas tercidrias podem formar um ion de
bicarbonato e amina protonada através de hidrolise (Reacdo 2) (NUCHITPRASITTICHAI E
CREMASCHI, 2011).

CO, + RR,NH «—> R R,NH "COO" Reagio 1
%f—)

Carbamato

CO; + RR,RsN + H,0 > RiR;R,NH + HCO; Reagéo 2
fon Bicarbonato

A escolha apropriada da amina impacta diretamente no desempenho e no custo do
processo.O uso de etanolaminas e propanolaminas exibe certas vantagens econdmicas,
destacando-se: (i) carater basico em solugdo aquosa; (ii) boa solubilidade em &gua; (iii) baixa
volatilidade; (iv) possibilidade de regeneracdo da solucdo absorvente por esgotamento; (v)
facilidade de preparacéo via hidrdlise de 6xidos de etileno/propileno (MACHADO, 2012).

Dentre as aminas citadas, a MEA destaca-se como um dos solventes quimicos mais
utilizados na remocdo de CO,. Apesar de este solvente apresentar algumas dificuldades
operacionais, como (i) grande quantidade de energia requerida para a regeneracdo do
solvente; (ii) corrosdo e formagcdo irreversivel de produtos de degradagdo com CO,, COS e
CS; e (iii) maiores perdas-por vaporizagéo, destaca-se das demais aminas devido a sua alta
pressdo de vapor, sua alta reatividade e baixo custo. A Tabela 3 apresenta uma estimativa de

custo de vérias aminas em relagdo a MEA.
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Tabela 3: Custo aproximado de diferentes aminas.

Amina Custo Aproximado ($/Kg)
MEA 1,3
DGA 2,05
DEA 1,32
MDEA 3,09
TEA 1,34

Fonte: Adaptado de Nuchitprasittichai e Cremaschi, 2011

As solucdes aquosas de DEA tém sido usadas ha muitos anos para o tratamento de gases
com quantidades apreciaveis de COS e CS,, além de CO, e H,S. Quando comparada as
aminas primarias, possui a vantagem de ser mais apta a remocdo de compostos de enxofre,
como o COS, H,S e CS.

O mesmo se aplica para a DIPA. Este solvente é amplamente utilizado em refinarias
para a remogdo de H,S e CO; de gases de refinaria que contém também COS. Para a remogao
de CO,, este solvente foi amplamente substituido pela MDEA (ROCHEDO, 2011).

Jaa MDEA possui uma reatividade inferior, devendo-se ao fato da sua cinética ser mais
lenta.

Devido & sua baixa pressdo de vapor, a MDEA pode ser utilizada em solucéo aquosa em
concentragdes de até 60% em peso, sem perdas aprecidveis de evaporacdo. Além disso, a
MDEA ¢ altamente resistente a degradacao térmica e quimica, e ndo €é corrosiva. Tem baixo
calor especifico e calores de reacdo com H,S e CO,, e, finalmente, é apenas moderadamente
miscivel com hidrocarbonetos.

Segundo POLASEK et al.;CAMPBELL, WEILAND e KATTIl e WOLCOTT citado por
KOHL e NIELSEN (1997), a MDEA vem aumentando rapidamente sua importancia como
um solvente ndo seletivo para a remocdo de elevadas concentracBes de gas &cido, em
particular o CO,, devido as suas caracteristicas. A adicdo de aminas primarias ou secundarias,
tais como a MEA e DEA, tem sido encontrada e citada por varias referéncias com o intuito de
aumentar a taxa de absorgdo de COS, sem diminuir significativamente as muitas vantagens da
MDEA.

Além de serem utilizadas puras, misturas entre as aminas também podem ser utilizadas
visando o aproveitamento das caracteristicas positivas dos diferentes tipos de amina. As
misturas de aminas se baseiam geralmente em aminas com alta capacidade de carga, como

MDEA, adicionados de aminas de alta reatividade, por exemplo, MEA ou DEA, para
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aumentar a taxa de absorcdo. Essas aminas, chamadas de ativadores ou promotores, agem
através da hidratacdo do CO, e sua concentracdo permanece geralmente abaixo do limite de
20% em base molar do total de aminas (MOFARAHI, 2008).

A maior parte das aplicagdes das plantas de captura de CO; por absorgdo em aminas
estd em plantas onshore. Entretanto as aminas também podem ser utilizadas em plantas
offshore. No campo de Sleipner, na Noruega, hd uma unidade de captura de CO, via absorg¢éo
com aminas, para purificagdo do gas natural produzido, que tem seu teor de CO; reduzido de
9% para 2,5% (MONTEIRO, 2009).

2.3.2. Captura Fisica

a. Membranas

Segundo HABERT et al citado por AMARAL (2009), uma membrana pode ser
definida como uma barreira que separa duas fases e que restringe total ou parcialmente o
transporte dos componentes presentes nas fases. Varios mecanismos estdo disponiveis para
esta restricdo, por exemplo, o tamanho das moléculas, a afinidade com o material da
membrana e as forgas motrizes - tipicamente diferenca de concentragdo ou pressdo (NAKAO,
2010).

A Figura 9 apresenta um exemplo da atuagdo da pressdo como forga motriz, para a

permeacao dos gases CO; e CHa.
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Figura 9: Remocgdo de CO; através de Membrana. Fonte: Adaptado de CO, CAPTURE/SEPARATION
TECHNOLOGIES.

AMARAL (2009) descreveu segundo LI e CHEN (2005) e GABELMAN e HWANG
(1999) as principais vantagens do uso de membranas em relagdo aos processos tradicionais
séo:

o Flexibilidade operacional: As duas fases fluem em lados opostos (IGmen das
membranas e casco do modulo) com o contato apenas na interface na
membrana. Desta forma, os fluxos de gés e liquido podem ser operados
independentemente, evitando problemas de inundagdes.

e Processo modular: A capacidade de producdo poderd ser alterada em uma
ampla faixa de operagdo simplesmente pela adicdo de mais médulos.

e Area interfacial conhecida: A érea interfacial de membranas é conhecida e
constante, sendo facil de determinar seu desempenho. No caso de coluna de
bolhas, a area interfacial é dificil de ser determinada pelo fato do tamanho e da
quantidade de bolhas serem dependentes das condicbes operacionais e
propriedades do fluido. Essa € a principal razdo de ser determinado apenas o

coeficiente volumétrico de transferéncia de massa (K,) para coluna de bolhas.
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Com relacdo a colunas empacotadas, a area interfacial por unidade de volume
pode ser conhecida, mas é dificil de determinar que fracdo de &rea superficial é
realmente utilizada.

e Maior economia: Devido a natureza compacta dos dispositivos com
membranas, menor espaco fisico é requerido.

e Maior area de contato: Uma vez que as membranas podem ser confeccionadas
na forma de fibras ocas, 0 aumento na area superficial é relativamente maior,
proporcionando uma maior eficiéncia de transferéncia de massa por volume de

dispositivo.

A captura de CO; do gas natural por membranas € um método relativamente novo e
eficiente quando se deseja tratar gases com alto teor de CO, em unidades offshore ou onshore
com restri¢Oes de espaco. A Figura 10 mostra a diferenca entre o tamanho de uma unidade de

membranas e uma de aminas.

*"‘ 5 Absorgdo por

| Aminas

i :
Unidade de 1. | 8
Membranas il | O « 4

Figura 10: Comparacéo entre o tamanho da unidade de membranas e aminas. Fonte: DORTMUND e DOSHI,
1999.
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Em membranas, o material que permeia através dela é denominado permeado e a
fracdo retida é denominada retentado, como mostra a Figura 11.

I'.kmbruna\ ! ABmentacio
' ®

L] O o 2 @
. ] o @ @
O ] ] o
=~ L] Retentada

‘ Permeado

Figura 11: Funcionamento da membrana. Fonte: Adaptado de AMARAL (2009).

A eficiéncia de separacdo de uma membrana depende da composicdo do gas, da
diferenca de pressdo entre a alimentacdo e o permeado, do fator de separacdo para os dois
componentes, e as condigdes especificas de funcionamento. Quanto maior o fator de
separagdo, maior sera a seletividade da membrana e a pureza do produto.

Apesar de se conhecer os fatores que afetam a eficiéncia de uma membrana, muitas
vezes apenas selecionar uma membrana que atenda a todos os pré-requisitos citados no
paragrafo anterior ndo € suficiente devido ao alto grau de pureza exigido pelo processo. Para
isso, pode ser necessario o emprego de mais de um estagio para que a separagdo a niveis
satisfatorios ocorra. A Figura 12 mostra modulos de membrana em 1 ou 2 estigios sem

reciclo.

Retentado
Alimentacdo

S
Retentado e | Retentado

[_, ] 4L_,
Alimentacao -

(a) (b)

Figura 12: Esquema de médulos de membranas em (a) 1 estagio e (b) 2 estagios. Fonte: Adaptado MONTEIRO
(2009).
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Para que o esquema mostrado na Figura 12 ocorra, 0 permeado do primeiro estagio
deve ser recomprimido, aumentando a demanda energética do processo. Muitos estudos na
literatura (e.g., DATTA e SEN, 2006) focam o estudo de configuracdes ideais para modulos

de membranas em série, como mostra a Figura 13.

[2 P L
—|_. | i B e B

1
.jl
=+ §o

F = alimentagio, R = Retentado, i
F = Permeado, C,= i Comprassor 3G

Figura 13: Configuracdes de estagios de membranas. Fonte: DATTA e SEN, 2006.

Apesar do grande gasto energético necessario nesta tecnologia, com compressores que
aumentam os custos financeiros do processo e de manutencdo dos equipamentos, a principal
vantagem das plantas de permeacdo por membranas é que gases com alta concentracdo de
CO; podem ser tratados utilizando menor espaco nas plantas de captura.

No Brasil, a necessidade de remocéo de grandes quantidades de didxido de carbono do

Pré-Sal em instalacGes offshore, incentiva pesquisas de captura de CO, por membranas.
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b. Carbonato de Propileno (CP)

O processo de captura de CO, por absorcdo fisica em carbonato de propileno foi
desenvolvido em 1950, sendo licenciado pela Fluor Daniel, Inc, de onde deriva 0 nome mais
conhecido para este processo, chamado de Processo com Solvente Flior (Fluor Solvent
Process).

O CP (C4Hg03) é um solvente polar que possui uma elevada afinidade para o CO,. O
solvente anidro é ndo corrosivo, ndo-toxico e biodegradavel. A Figura 14 mostra a estrutura

quimica do carbonato de propileno.

CH3—CH— CH2

| |
0O O

N\ .7
C

|
0

Figura 14: Estrutura do Carbonato de Propileno (CP). Fonte: MAK et al, 2006.

O CP tem uma vantagem em relagéo aos outros solventes, pois quando a quantidade
de remoc¢do do H,S € pequena ou inexistente e a remocdo de CO, é a atividade mais
importante do solvente, nesta situagdo o solvente flior goza de uma vantagem significativa
sobre 0s outros processos, devido a valores inferiores de solubilidade do gés a ser purificado,
hidrocarbonetos leves no caso do gas natural e H, no caso do gés de sintese. A Tabela 4
mostra o valor de solubilidade para véarios gases, em termos de Coeficiente de Bunsen

(volume de gas a 0°C e 760 mm Hg por volume de liquido
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Tabela 4: Solubilidade de alguns gases em carbonato de propileno. Fonte: Adaptado deKOHL e NIELSEN,

1997.

Gas Coeficiente de Bunsen
H. 0,03
O, 0,09
N, 0,09

Cco 0,06

COsS 6,25
C,H, 8,6
CH, 0,13
C,Hs 0,58
CO, 3,22
H.S 10,6

Nos Estados Unidos, o processo estd aplicado em 13 instalacbes, nove de
processamento comercial de gas natural, duas de gas de sintese para producdo de amonia e
duas de hidrogénio (KOHL e NIELSEN, 1997).

Segundo KOHL e NIELSEN (1997), BUCKINGHAM (1964) relatou dados de
desempenho de quatro estacOes de tratamento de gas natural pelo solvente flior. Estes dados

sdo vistos na Tabela 5.

Tabela 5: Dados operacionais de plantas de solventefltor. Fonte: Adaptado de KOHL e NIELSEN (1997)

Vazéo do Composicao do Gas Pressdo Presséo Especificagdo do
Planta gas Tratado de Parcial do Gas Tratado
tratado co s Absorcdo | Gas Acido co s
(MMscfd) 2 2 (psig) (psia) 2 2
A 220 sag | 97100 | g5 COya58 | 205 | 02001100
scf scf
B 10 17% - 450 CO,: 79 5 -
C 20 22-8% - 800 CO,: 186 =
CO.+ H,S: 0,89r/100
-300, -180,
D 28 10-30% 5-15% 1000 950-300 0,1 scf

O processo de absorcdo fisica por CP, conforme representado na Figura 15, é

constituido por duas principais etapas, a absorcéo e a regeneracdo do solvente. Na absorcéo, o
gas é tratado com o CP. Apo0s esta etapa, 0 solvente rico em CO; segue para a regeneracao,

que é feita em um vaso flash onde o solvente é enfim regenerado. Nota-se que, diferente do
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processo de captura por aminas, ndo é necessario calor como forga motriz-para promover esta
separagéo.

Gas Tratado

Gas Acido
< == =

o =
wg m
P (55
2 = 5
< &

g

Alimentacdo
de Gas
L ) I

Figura 15: Fluxograma Simplificado do Processo de Absorcéo Fisica pelo Carbonato de Propileno (CP)

O processo com o CP possui vantagens e desvantagens. As principais vantagens do

processo fluor séo:
e Na&o necessita de calor para regenerar o solvente;
e O CP tem alta solubilidade em CO;
o N&o requer a presenca de agua;
e A operacdoe simples e o produto é um gas seco;
e O grau de modificagdo que o processo exige para aumento no teor de CO, na

alimentac&o é baixo.

Como desvantagens tém-se:

e A vazdo de circulagdo do solvente flior no processo é alta;
e O CP é relativamente caro;
e O solvente tem uma elevada afinidade para hidrocarbonetos pesados, que s&o

removidos com o CO;, ocasionando perdas de hidrocarbonetos.
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2.4.  Simulagéo de Processos.

Os simuladores de processo permitem realizar uma avaliagdo rapida e confidvel de
diversos processos, proporcionando informag@es Uteis para o projeto conceitual, bem como os
custos estimados de equipamentos e Servigos.

Também, com o uso de simuladores é possivel analisar e/ou otimizar a sequéncia
operacional dos elementos que compdem o processo (fluxogramas de processo), identificar
restricdes e prever o comportamento das instalagdes existentes que podem ser submetidas a
vérias condigcdes de operacdo, a fim de prever a resposta do processo as modificacoes,
fornecendo informag@es suficientes para planejar melhor a operagio (CARICO E MACIAS,
2007).

Um simulador de processos faz uso de conjuntos de modelos mateméticos complexos
que relacionam entre si variaveis de processo e termodindmicas, direcionadas por equagdes de
estado e/ou pacotes termodindmicos. Outros dados fisico-quimicos importantes também séo
envolvidos, tais como correlacfes sobre solubilidades de impurezas do gis com 0s agentes

absorventes.

2.4.1. AplicacOes Gerais dos Simuladores de Processos

Entre as multiplas aplicagcbes dos simuladores de processo, pode-se estacar com mais

relevantes:

e Projeto de processos

A simulacdo de processos pode ser utilizada para o projeto de novos processos, para
estabelecer as condicOes de operacdo nas quais trabalhara um determinado equipamento, para
a identificacio do melhor fluxograma de processo, para estudar o efeito de novas
alimentag@es do processo, entre outras fungdes. (CARICO E MACIAS, 2007).

e Reformulagdo (Revamping)

A simulagéo de processos auxilia 0 exame do comportamento de equipamentos existentes

sob condicBes de operacdo distintas das quais foram projetados. Além disso, podem-se
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encontrar novos usos para equipamentos, de modo a modificar e avaliar opgdes para otimizar
um processo existente. (CARICO E MACIAS,2007).

e Operacédo

A simulagéo de processos permite predizer o comportamento de plantas em operagéo,
quando se propde alteracdes em varidveis de processo, como, por exemplo,: novas correntes
de alimentagdo e alteracbes na especificacdo dos produtos . Também permite otimizar a
utilizacdo da energia e detectar restricdes ao processo que podem afetar a eficiéncia do
processo como um todo.(CARICO E MACIAS,2007).

2.4.2. O Simulador de Processos PRO/I1®

O PRO/I1® é um simulador de estado estacionério que permite o projeto otimizado de
processos e analise operacional. Ele é concebido para desempenhar célculos rigorosos de
balanco de massa e energia para uma ampla gama de processos quimicos, abrangendo
petréleo e reagBes de separacdo de gas (PRO/II, 2013).

Entre os varios processos que o PRO/II é capaz de simular, destaca-se 0S processos
envolvendo gas natural. Os métodos de célculo PRO/II sdo baseados em modelos
matematicos e equacbes de estado cléssicas, assim como pacotes termodindmicos, que
descrevem processos quimicos por meio do calculo da temperatura, pressdo, composicéo e

propriedades termodindmicas, tais como entropias e entalpias.

2.4.3. Pacote Termodindmico de Aminas

A escolha do pacote termodindmico € crucial para o éxito da simulacdo, alcancando
um bom nivel de aceitacdo e reprodutibilidade do processo a serem analisados. Para
simulacbes de um processo envolvendo aminas, é importante 0 uso de um pacote

termodinamico robusto.
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O pacote de Aminas do PRO/II pode ser usado para modelar a remocgéo de H,S e CO;
de uma corrente de gas natural através de sistemas de aminas aquosas. As aminas incluidas
no pacote sdo aminas primarias MEA e DGA, aminas secundarias DEA e DIPA,e a amina
terciaria MDEA.

Para 0 uso deste pacote, 4gua e uma Unica amina devem ser incluidas no processo
analisado. As reagdes de equilibrio é&cido-base sdo escritas como dissociagdes quimicas
seguindo a abordagem de Kent e Eisenberg. As constantes de equilibrio quimico para as
reacOes de dissociagdo sdo representadas por polindmios em fungdo da temperatura. A
entalpia liquida é calculada adicionando uma correcdo para o calor de reagdo obtido pela
entalpia calculada pelo método ideal. A entalpia de fase vapor, entropia e densidade séo
calculadas com o método SRKM (Soave Redlich Kwong Modificado). A densidade da fase
liquida é calculada pelo Método Ideal.

Para MEA e sistemas DEA, os dados foram obtidos de um grande nimero de fontes, o
que resulta em boa previsdode equilibrio de fases para estes sistemas.Os dados para 0s
sistemas de DIPA sdo limitadose os resultados, quando comparados aos outros sistemas, ndo
sdo muito bons Para DGA e MDEA pode-se fornecer um fator de tempo de residéncia
adimensional, de forma a dar maior aproximagdo dos resultados(PRO/II ONLINE HELP,
2010).

2.4.4. Mddulo AMSIM(Amine Treating Unit Simulator)

O mbédulo AMSIM é um simulador de processos estacionarios especializado,
desenvolvido pela Oilphase - DBR, uma divisédo da Schlumberger, concebido para modelar a
remocao de sulfeto de hidrogénio (H.S), diéxido de carbono (CO;) e mercaptanas (RSHSs) de
gas natural e de gas liquefeito de petroleo (GLP). Uma vez incorporado ao PRO/II, este
maddulo torna-se auto-suficiente na escolha de componentes e métodos termodindmicos.

Assim, AMSIM ¢é um simulador, como PRO/Il, mas com opcles restritas para
configuracdo de equipamentos, componentes quimicos e método termodindmico. Nele, ha
dois modelos termodinadmicos disponiveis: Kent-Eisenberg e Li-Mather.

Atualmente, AMSIM contém dados para modelar o processo de absorcdo/dessorcdo de
vérias aminas puras ou em qualquer combinacdo. As aminas existentes em seu banco sdo:

monoetanolamina (MEA), dietanolamina (DEA), metildietanolamina (MDEA), trietanolamina
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(TEA), diglicolamina (DGA), Amina Ativada (Piperazina + MDEA) ou diisopropanolamina

(DIPA). Também simula absorcéo fisica pelo éter dimetilico de propileno glicol (DEPG).

2.5. Auvaliagcdo Econdmica de Processos

Para que a andlise comparativa das tecnologias abordadas neste trabalho, foi
necessario dimensionar os principais equipamentos dos casos, para posterior analise
econdmica. O dimensionamento dos equipamentos segue metodologia apresentada por
CAMPBELL (2004), que encontra-se detalhada no APENDICE A.

A metodologia empregada para andlise econdmica empregada tem como base
TURTON et al (2002), resumida no APENDICE B.
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Neste capitulo sdo apresentadas a metodologia de trabalho e os fluxogramas adotados para

cada caso estudado

3. Metodologias e Estratégias de Simulagao

Para este estudo, foram desenvolvidos os fluxogramas de processos para a captura do
CO; via absorcdo quimica pelas aminas MEA, MDEA e a mistura MEA/MDEA, e a captura
fisica, pela permeacdo por membranas, carbonato de propileno (CP) e pelo processo hibrido
de CP com membranas. Nos casos de captura do CO; por absor¢éo quimica, foram analisados
os parametros (i) Recuperacdo de CO; no topo da regeneradora, (ii) Influéncia do loading na
carga térmica e (iii) Influéncia da variacdo do percentual de CO, e da vazdo de gas natural.
Apbs as simulagdes dos cendrios propostos, foram feitos os dimensionamentos dos
equipamentos e estimativa dos custos CAPEX e OPEX. O cenério de compressdo do COy,
oriunda da etapa de captura, também foi estudado. O fluxograma de processo para esta etapa
foi desenvolvido e, ap6s as simulagdes, foram feitos os dimensionamentos dos equipamentos
e estimativa dos custos CAPEX e OPEX.

A metodologia utilizada no presente trabalho é representada pela Figura 16.
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Figura 16: Organograma da metodologia utilizada

3.1.  Processo de Captura de CO, por Aminas

3.1.1. Processo de Captura de CO, por MEA e MDEA

Para a concepcdo dos fluxogramas para a captura de CO, por aminas levou-se em
consideracdo o trabalho de LEITES et al, (2003), que faz uso de analise exérgica e mostra que
a utilizacdo de um fluxograma diferenciado dos convencionais que possibilita a reducdo no
consumo de energia. Os autores afirmam que a configuracdo de processo proposta foi capaz
de reduzir o consumo energético em mais de 20 instalagdes comerciais de remoc¢do de CO,

sem alterar o absorvente, reduzindo o consumo para cerca de 1/2 a 1/3 do exigido por
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processos convencionais. A Figura 17 mostra a configuragdo utilizada para a captura de CO;
do gés de sintese a partir da MEA.

h

Figura 17: Fluxograma de Processo para a Remocdo de CO, do Gés de Sintese. Fonte: LEITES et al, (2003).

O gés a ser purificada entra no fundo da coluna de absorcdo I. Em seguida, a MEA
saturada de CO; € pré-aquecida nos permutadores de calor I1l. Na regeneradora Il gua e CO,
sdo removidos no topo da coluna. Esta corrente segue para um tambor de flash, onde é
separada da agua que,posteriormente, retorna a absorvedora a MEA arrefecida LEITES et al
(2003).

LEITES et al (2003) ainda afirmam que esta modificacdo também podem ser
usadaspara a modificagcdo em processos com MDEA.

Assim, com base no trabalho de LEITES et al (2003), o esquema de absorgéao por
aminas simulado neste trabalho é mostrado na Figura 18.
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Figura 18: Fluxograma Simplificado do Processo de Captura de CO, Implementado no PRO/II.

A Figura 19 exibe 0 esquema exibido na Figura 18 simulado no PRO/II para a captura
por MEA.
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Figura 19: Fluxograma da Captura de CO, por Absor¢do Quimica com MEA.
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Na primeira etapa deste processo, que é a absorcao, a corrente de gas natural rica em
CO(GN) e a corrente contendo a solugdo de MEA (AMINA) entram na torre T-1, produzindo
as correntes AMINA RICA, que ¢ a MEA com o CO; capturado, e GN POBRE, composta
pelo gas natural livre do CO.,.

Para a recuperacdo da MEA, primeiramente a corrente de amina rica em CO, (AMINA
RICA) é aquecida nos trocadores de integracdo energética E-1 e E-2. Em seguida, a solucao
de MEA passa por uma valvula para reducao de sua pressdo, entrando na torre de regeneracao
(T-2) j& em pressdo atmosférica. Do fundo da torre T-2, sai a corrente de MEA, que é
reciclada para a absorvedora. A corrente de topo (PARA O CONDENSADOR) segue para 0
trocador E-3 e em seguida para o vaso V-1, que separa a agua do CO,. O CO, segue para a
sec¢do de compressao.

Analogo ao fluxograma do processo de captura por MEA, a Figura 20 mostra o
fluxograma da captura de CO, por MDEA.

GN POBRE

AMINA |7
-
o
(@]
(]
;
H
=
Q
L)
(@]
=L
o
&

|

MDEA RECUPERADA

)
AMINA RICA é'

-
“ E”—I_B_g*

Figura 20: Fluxograma da Captura de CO, para a MDEA.

A diferenga entre o processo simulado para a MEA e para a MDEA esta na utilizacdo
de cinco estigios na torre de absorcdo para a MDEA, enquanto que para a MEA foram
utilizados trés estagios. Isto foi necessério pois a MDEA ndo possui uma eficiéncia téo alta

nesta etapa quanto a MEA para atingir o nivel de 3% em mol de CO; na corrente de GN
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POBRE. Outra diferenca esta na integracdo energética, que para a MDEA ¢ feita apenas com

a corrente que sai do trocador E-3.

3.1.2. Processo de Captura de CO, por Absorcdo Quimica pela mistura MEA/MDEA

Nesta etapa, foi utilizado para a simulacdo um mdédulo AMSIM do PRO/II, que esta
em destaque na Figura 21. Por ter configuracBes de equipamentos pré-designadas, este
moédulo ndo € tdo flexivel a outras configuracbes de processo. Desta forma o arranjo
convencional é utilizado no fluxograma de processo para esta simulagdo, como mostra Figura
22.

feary

Figura 21: Médulo AMSIM do PRO/II
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Figura 22: Fluxograma da Captura de CO, para amistura MEA/MDEA.

Na coluna de absorg¢do (T-1), a corrente de gas natural rica em CO, (GN) e a corrente
contendo a solugdo as aminas MEA/MDEA (AMINA) entram na torre, produzindo uma
corrente de amina rica em CO; (AMINA RICA) e um gés pobre em CO;, (GN POBRE). A
corrente de amina rica em CO, (AMINA RICA) contém as aminas com o CO; capturado e a
corrente de topo (GN POBRE) é a corrente de gas natural purificada.

Para a recuperagdo das aminas, a corrente de amina rica em CO, (AMINA RICA) é
aquecida no trocador de integracdo energética. Em seguida, a pressdo atmosférica, entra na
torre de regeneracdo (T-2). No fundo da torre de regeneragéo (T-2) sai a corrente de amina
livre de CO, (AMINA RECUPERADA), que voltard ao processo em forma de reciclo. No

topo sai a corrente CO, que segue para a se¢do de compresséo.
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3.1.3. Avaliacéo dos Processos de Captura de CO, por Absor¢do Quimica com Aminas

Para avaliar captura de CO, com as aminas MEA, MDEA e a mistura MEA/MDEA,

dividiu-se o estudo em trés Analises:

Andlise 1: Estudo da Recuperacéo de CO, no topo da regeneradora;

Andlise 2: Influéncia do loading de CO; na carga térmica da Regeneradora;

Andlise 3: Influéncia da variagdo do teor de CO, e da vazdo de gas natural nos Custos
de Capital (CAPEX) e nos Custos Operacionais (OPEX).

As condigOes da corrente de gés natural utilizadas nas simulacGes das trés analises sdo

detalhadas na Tabela 6.

Tabela 6: Pardmetros da Corrente de Gas Natural

Parametro Valores
Temperatura 30°C

Presséo 50 bar

Vazéo Molar” 0.1/0.5/1/1.5/2 MMnm?/dia
Metano (C,) 75,0
Etano (Cy) 3,0
Composicao Molar (%) Propano (Cs) 15
Nitrogénio (N5) 0,5
Diéxido de Carbono” (CO5) 5/10/15/20

*A Vazdo e a composi¢do componentes variou na analise 3.

Para a corrente de solventes (aminas), foi mantida a composicdo para as trés Anélises,

como mostra a Tabela 7.
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Tabela 7: Condi¢do das Correntes de Amina.

Parametro MEA MDEA MEA/MDEA
Temperatura 30°C 30°C 30°C
Pressdo 50 bar 50 bar 50 bar
Vazéo Molar” - - -
MEA 13,0 - 5,0
Composicao Molar (%) MDEA - 22,0 5,0
Agua (H,0) 87,0 78,0 90,0

* A vazdo molar foi calculado na Anélise 2.

Alguns parametros de processo nas etapas de absorgéo e regeneragdo foram comuns a
todas as analises para as aminas MEA, MDEA e a mistura MEA/MDEA. A Tabela 8

apresenta as premissas de projeto comuns para as etapas de absorcéo de regeneracao.

Tabela 8: Premissas de Projeto para as Etapas de Absorcao de Regeneracéo.

Parametro MEA MDEA MEA/MDEA
Temperatura de Entrada 30°C 30°C 30°C
Absorvedora
Pressdo 50 bar 50 bar 50 bar
Regeneradora Pressdo 1 bar 1 bar 1 bar

ANALISE 1: Recuperacdo de CO, no Topo da Regeneradora

A Anélise objetiva a selecdo do nimero de estdgios na coluna e uma carga térmica

“6tima”, adotados na Analise 3. Além disso, uma maior eficiéncia na regeneradora implica
em uma menor quantidade de CO, recirculando no processo que, quando em excesso, pode
causar corrosdo nas partes metalicas dos equipamentos.

Foram simulados vérios casos com 20% de CO; e vazdo de gas de IMMnm®/dia. A
vazdo da corrente de amina manteve-se constante em 7000kmol/h e composi¢éo de acordo
com a Tabela 7. A Figura 23 ilustra a matriz de analise de eficiéncia na remocéo do CO; na

regeneracao para a MEA.
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Figura 23: Matriz de Analise da Eficiéncia de remocdo de CO, na regeneracdo para a MEA.

A Figura 24 mostra a matriz de analise da eficiéncia na remocdo do CO, na

regeneracao para a MDEA. O nimero de estagios e a carga térmica da regeneradora foram

variados, observando-se a resposta de eficiéncia na remocéo de CO- na saida da torre.

| Percentual de CO,

1

L

5 10 15
——— (- 0.6 MJ/Kgde CO, H 0,6 MI/Kgde CO, H 0,6 MJ/Kgde CO,
g
w ~| F 08MmiKgdeco, H 0,8Mifkgde CO, 4 0,8 MI/Kgde CO,
w O
= 0
E 2
1
g =1 H 1 MJ/Kgde CO, H  1MI/Kgde CO, < 1MJ/Kgde €O,
-
& o
5 4 1.2 Mi/Kgde CO, H 1.2M)/KgdeCO, H 1.2Mi/KgdecCO,
L4 1.5Mi/KgdecO, 4 1,5M)/KgdeCO, L] 1,5MI/Kgde CO,

Figura 24: Matiz de Andlise da Eficiéncia de remocdo de CO, na regeneracdo para a MDEA.
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A Figura 25 exibe a matriz de analise da eficiéncia na remocao do CO, na regeneragao
da mistura MDEA/MDEA.

[ Percentual de CO, I

l

s | [ 0 | | 15
— 1MJ/KgdeCO, M 1Mi/Kgde CO, — 1Mi/Kgde CO,
g =\ - .
o | H 2MifKgdeco, H 2mifKgde Co, — 2 MJ/Kgde CO,
i ) J
E @ . " -
- >
& @l H 3mikgdeco, H 3 MI/Kgde CO, -1 3 MI/Kgde CO,
el
T )
PO o .
m
o 4 mi/Kgde CO, H 4Mi/Kgde O, 4 MifKgde CO,
L1 5 MI/Kgde €O, L smMifKgde co, L] 5Mi/Kgde CO,

Figura 25: Matriz de Analise da Eficiéncia de remocdo de CO, na regeneracdo para a mistura MEA/MDEA.

ANALISE 2: Influéncia do loading de CO, na Carga Térmica da Regeneradora

Avaliou-se a influéncia do loading de CO, - a relacdo entre o nimero de moles de CO,
pelo nimero de moles de amina - na carga térmica do refervedor da regeneradora. Esta etapa
visa a escolha de um loading que atenda a carga térmica escolhida na Analise 1. Assim, para
cada vazdo escolhida da solugdo de amina obteve-se o referente loading, a razdo L/G e o valor
da carga térmica. A Figura 26mostra a matriz de analise da influéncia do loading na carga

térmica do refervedor da regeneradora de MEA.
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” Vazao da Solucdo de MEA |

I I 1 1

l[ 16.000 Kmol/h ||'| 10.000 Kmol/h |U 7.000 Kmol/h |u 5.000 Kmol/h

| Loading

Razdo

L/G
| Carga Térmica Carga Térmica
no Refervedor no Refervedaor

Figura 26: Matriz de Analise da Influéncia do loading na Carga Térmica do Refervedor da Regeneradora de
MEA.

Loading Loading Loading

Carga Térmica
no Refervedor

Carga Térmica
no Refervedor

Analogo a metodologia descrita acima, a Figura 27 e Figura 28 exibem o método de
analise da influéncia do loading na carga térmica do refervedor da regeneradora para a
MDEA e a mistura MEA/MDEA respectivamente.

[[ Vazdo da Solucdo de ]

MDEA
U 25.000 Kmol/h U 15.000 Kmol/h U 11.000 Kmol/h U 10.235 Kmol/h U 9000 Kmol/h
PR E— ] . 1 N ! . —
Loading J Loading Loading Loading Loading
Razdo N -
/G Razdol/G RazdoL/G J Razdio L/G Razdol/G

I | [
| h ] h ]
Carga Térmica Carga Térmica Carga Térmica Carga Térmica Carga Térmica
no Refervedor no Refervedor no Refervedor no Refervedor no Refervedor

Figura 27: Matriz de Analise da Influéncia do loading na Carga Térmica do Refervedor da Regeneradora de
MDEA.
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H Vazdo da Solucdo ]

MEA/MDEA
[ 3000 Kmol/h [ 4000 Kmol/h [ 5000 Kmol/h [ 6000 Kmol/h [ 7000 Kmol/h
— I . I N T _%
Loading Loading [ Loading [ Loading Loading

Razao . ~ } 1 3

|l L/G | Razao L/G | Razao L/G Razdo L/G | Razdol/G

[ I ‘ — I |

l Carga Térmica [ Carga Térmica l Carga Térmica Carga Térmica‘ Carga Térmica‘
no Refervedor no Refervedor no Refervedor no Refervedor no Refervedor

Figura 28: Matriz de Analise da Influéncia do loading na Carga Térmica do Refervedor da Regeneradora da
mistura MEA/MDEA.

ANALISE 3: Influéncia da Variacdo do Teor de CO, e da Vazdo de Gas Natural nos
Custos de Capital (CAPEX) e nos Custos Operacionais (OPEX).

Nesta Analise, avalia-se o impacto que variagdo do teor de CO, e da vazdo de gas
natural traz aos equipamentos de processo e aos custos associados. Para tal, variou-se o
percentual de CO, em 5, 10, 15 e 20%, para vazdes de Gas Natural fixadas nos valores 0.1,

0.5, 1, 1.5 e 2MMnm?®/dia. A Figura 29 ilustra a matriz adotada para a analise.
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Percentual de CO,
I

5% 10% 15% 20%

4 0,1MMnm3/dia 4 0,1MMnm?3/dia < 0,1MMnm?3/dia 4 0,1MMnm?3/dia
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; 4 0,5MMnm?3/dia 4 0,5MMnm?3/dia -4 0,5MMnm?/dia 4 0,5MMnm?3/dia
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©
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©
1% s ™) g ™ s ™) ' N
2 H 1,5MMnm?3/dia H 1,5MMnm?3/dia < 1,5MMnm?/dia 4 1,5MMnm3/dia
=

4 2MMnm3/dia ] 2MMnm3/dia - 2MMnm3/dia 4 2MMnm3/dia

Figura 29: Metodologia Adotada para o Estudo da Influéncia da Variacdo do Percentual de CO, e da Vazdo de
Gés natural nos Equipamentos e nos Custos do Processo.

Para a esta analise, foram tracados algumas metas de processo para o projeto, como:

e Respeitar a Resolucdo ANP 16, de 17.6.2008 - DOU 18.6.2008, que restringe o
percentual de CO; no gas natural a 3% em mol;

e Garantir que a corrente de CO; oriunda da regeneragdo contivesse percentual acima de
90% em mol;

e Recuperar aproximadamente 100% de CO,.

3.2.  Processo de Captura de CO, por Membranas

Para 0 estudo da captura de CO;, membranas, foi simulado em ambiente PRO/II o
tratamento de gas natural por dois modulos de membranas em série. Vérios estudos (e.g.
MERKEL et al, 2009) mostram a eficiéncia que a utilizacdo de dois ou mais estagios permite,
quando comparado a utilizacdo de apenas um estdgio. MERKEL et al (2009) demonstram que
todos 0s processos com um Unico estagio de membrana ndo conseguem capturar 90% do CO;
no gas de combustdo e alcancar CO, de alta pureza na corrente de permeado,

independentemente do tipo de membrana utilizada.
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Dentre as inimeras configuraces possiveis para a utilizacdo de membranas em série, a

Figura 30 mostra os dois arranjos escolhidos para o presente estudo.

RECICLO

o,
cO
i MEM1 MEM2

GN MEM1 —2|

_ GN TRATADO

(a) (b)

Figura 30: Esquema Simplificado Adotado para o Estudo da Captura de CO, por Membranas (a) CASO1: 2
estagios com reciclo e, (b) CASO 2: 2 estagios sem reciclo.

Para a simulagdo no PRO/II dos dois fluxogramas de processo selecionados, foi
utilizado o bloco Membrane Separator, que simula a separacdo da corrente de acordo com 0s
valores permeéncia, area de membrana e pressdo do permeado que sdo inseridos na
ferramenta.

Os parédmetros de permeancia utilizados nas simulagbes com membranas séo

detalhados na Tabela 9.

Tabela 9: Valores de Permeancia para Varios Componentes. Fonte: PETERS et al, 2011.

Permeancia [mol/K Pa m?]
CO; 0,134
H,S 1E-9
Agua 1E-9
Metano 0,00381
Etano 0,00572
Propano 0,00858
Butano 0,0129
Pentano 0,0129
Hexano 0,029

As demais premissas necessérias para a execucdo da simulacdo na membrana sdo

exibidas na Tabela 10.
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Tabela 10: Area das Membranas e Presséo do Permeado para os Dois Casos Simulados.

Area da Area da Pressdo do

Membrana 1l (m?) | Membrana2 (m? | Permeado (bar)

Caso 1: 2 estagios
4.000 8.000 1

com reciclo

Caso 2: 2 estagios sem
) 9.500 2.000 1
reciclo

Além dos dados de entrada das membranas, os pardmetros e a composi¢do da corrente
de gas natural utilizado nos dois casos analisados encontram-se detalhados na Tabela 6. Os
fluxogramas do CASO 1 e CASO 2 foram feitas no PRO/II, de acordo com a Figura 31 e a
Figura 32.

Na Figura 31, o gas natural (GN) entra na primeira membrana (MEML1), que por ser
seletiva ao CO;, divide a corrente em permeado e retentado. A corrente de permeado (CO;) €
composta, majoritariamente, por diéxido de carbono e metano. O retentado é formado, em
grande parte, por constituintes do gas natural e parte do CO, que ndo permeou no primeiro
mddulo de membranas. Estes seguem para o segundo mddulo de membranas (MEM2). O
retentado do MEM2 ¢ o gés natural tratado, com percentual de CO.-inferior a 3% em mol, e o

permeado € formado por metano e CO,, que é recomprimido e reciclado de volta ao processo.

g

Figura 31: Fluxograma da Captura de CO, por Mdédulos de Membranas em Dois Estagios Com Reciclo —
CASO1
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No CASO 2, como mostra a Figura 32, o gas natural (GN) é alimentado no primeiro
maédulo (MEML1), que separa 0s componentes de acordo com sua permeabilidade. Na corrente
que permeia a membrana, encontra-se majoritariamente o CO, e uma parte dos
hidrocarbonetos presentes na corrente GN. No retentado, sai 0 gas natural com percentual de
CO, menor que 3% em mol. A corrente permeada do MEM1 é recomprimida e enviada para o
segundo estagio (MEM2). No permeado do MEM2, encontra-se o CO, e no retentado tem-se
0 gés natural, que é misturado ao gés retentado do primeiro estdgio (MEML1). A corrente GN

TRATADO possui percentual de CO, inferior a 3% em mol

: S

Memz

m

PERMEADO
RETENTADO2

Mem1
GNTRATADO

RETENTADO1

Figura 32: Fluxograma da Captura de CO, por Membranas em Dois Estagios Sem Reciclo — CASO2

Para analisar o desempenho dos casos, foi feito o calculo da perda de metano e recuperago

de CO,. O primeiro é calculado seguindo a Equagdo 1.

Entra
4

Sai
Perda de CH, (%) = [5—"—'4 jxlOO Equagdo 1

A recuperagéo de CO; foi estimada de acordo com a Equacéo 2.

Entra
2

Sai
Recuperagdo de CO, (%) = [%}xloo Equago 2

3.3.  Processo de Captura de CO, por Absorgdo Fisica com Carbonato de Propileno (CP)

O estudo baseia-se na descricéo do processo disponivel em KOHL e NIELSEN (2007). Os

autores descrevem 0 processo com duas importantes etapas. A primeira é a captura do CO;



Capitulo 3 | 46
Metodologia e Estratégias de Simulagédo

por carbonato de propileno (CP) e a segunda é a regeneracéo do CP por uma simples operacéo
de flash. O fluxograma simplificado deste processo é mostrado na Figura 15.

O CP possui uma desvantagem que é a alta perda de hidrocarbonetos para a corrente de
CO; (Capitulo 2). Visando solucéo de processo para este problema, as simulagdes com o CP
foram divididas em dois casos: (i) A captura do CO; exclusiva por CP (CASO 1); (ii) Captura
de CO, em processo hibrido, que conjuga a captura por CP com a utilizacdo de médulo de
membranas com o intuito de reducdo da perda de hidrocarbonetos, em especial de metano
(CASO 2). Para a andlise da perda de metano e recuperagdo de CO;, aplicou-se as formulas
descritas na Equacgéo 2 e Equacéo 3 para calcular os valores.

Além disso, também se avaliou a influéncia da vazdo de CP na eficiéncia de remocéo de
CO, da corrente gasosa; € nos custos dos dois casos avaliados. A Figura 33 ilustra a

metodologia adotada.

A |

u Carbonato de Propileno
|

CASO1 CASO 2
- -
\_I_a \—I_l
1 1 1 1 1 1
) (. a1 A} N (S, ) A}
3.200 5.000 8.000 3.200 5.000 8.000
Kmol/h Kmol/h Kmol/h Kmol/h Kmol/h Kmol/h

Figura 33: Matriz de Analise da Influéncia da VVazdo de CP na Eficiéncia e nos Custos dos Processos.

Para este estudo foram utilizadas as configuragdes de processo exibidas na Figura 34.
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Figura 34: Esquema Simplificado Adotado para o Estudo da Captura de CO, pelo (a) CASOL1: Carbonato de
Propileno e (b) CASO 2: Processo Hibrido - Carbonato de Propileno com Modulo de Membranas.

Como premissas tém-se os pardmetros da composicdo do gas natural, descrito na

Tabela 6, enquanto os parametros da torre de absorcdo para 0 CASO 1 e CASO 2 séo
apresentados na Tabela 11.

Tabela 11: Premissas para a Etapa de Absorcéo.

Parametro Valor

Temperatura de Entrada 30°C

Absorvedora Pressdo de Operacao 70 bar
Estagios de Equilibrio 10

A Tabela 12 mostra os parametros utilizados nas simulagdes, para a corrente de CP.
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Tabela 12: Parametros da Corrente de Carbonato de Propileno.

Parametro Valores
Temperatura 30°C
Presséo 70 bar
Vazdo Molar™ 3.200/5.000/8.000 Kmol/h
Composicdo Molar” (%) | Carbonato de Propileno 100%

** A vazdo do CP foi variada para efeito de analise.

Com base nas premissas apresentadas, as simulagdes do CASO 1 e CASO 2 foram
feitas no PROV/II.

Na Figura 35 0 gas natural (GN) entra na torre T-1 em contracorrente com o CP. No
topo da torre T-1 sai 0 gas com percentual de CO, conforme especificacéo. Ja no fundo sai a
corrente CP RICO, que é composta pelo carbonato de propileno e CO,. Esta corrente segue
para o vaso V-1 que, a pressdo atmosférica, separa o CP da corrente de CO, rica em metano.

O CP que sai do fundo do vaso V-1 retorna ao processo.

GNPOBRE L,

CPRICO
| R |

Figura 35: Fluxograma da Captura de CO, pelo Carbonato de Propileno — CASO 1.

No CASO 2 foi analisado o impacto de um processo hibrido composto pela captura do
CO; pelo CP e membrana. A Tabela 13 mostra a area de membrana utilizada na analise de
CASO 2 para trés vazdes de CP.
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Tabela 13: Area da Membrana e Press&o do Permeado e Retentado para o CASO 2.

Area do Médulo de
Membrana 1 (m?)

Presséo do
Retentado (bar)

Pressao do

Permeado (bar)

Caso 2

1.500

60

1

Para 0 CASO 2, como mostra a Figura 36, o gés natural GN ¢é tratado pelo CP da

mesma forma descrita para 0 CASO 1. Entretanto, quando o CO, rico em metano (CO2+CHy)

sai do topo do vaso V-1, ele segue para o trem de compressdo. Esta etapa € composta por

quatro estagios de compressao, que leva o gas da pressdo atmosférica até a pressdo de 60bar.

A alta pressdo, o gas entra no modulo de membranas, onde o CO, é finalmente separado do

metano. A corrente GN POBRE é composta pela mistura das correntes oriundas da etapa de

absorcdo e da corrente de retentado da membrana, atendendo as especificagdes.
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Figura 36: Fluxograma da Captura de CO, por Processo Hibrido de Carbonato de Propileno e Médulo de Membrana — CASO 2
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3.4. Etapade Compressdo de CO;

Nesta etapa, a corrente de CO,, oriunda de processo de captura, segue para Compressao.
Para este estudo, variou-se a vazdo de CO, na entrada no trem de compressdo para a anélise
da sua influéncia, nos Custos de Capital (CAPEX) e nos Custos Operacionais (OPEX). A

Figura 37 ilustra a matriz de analise adotada.

1

Etapade Compressdo \

] 1 1 ] 1
0,5MMnm3/dia 1MMnmé/dia 2MMnm?/dia AMMnm?/dia 10MMnm?/dia

Figura 37: Matriz de Analise da Influéncia da VVazdo da Corrente de Entrada no Trem de Compressdo nos Custos
desta Etapa.

Para a simulagdo da compressdo do CO», considerou-se a corrente de acordo com 0s
dados da Tabela 14:

Tabela 14: Parametros da Corrente de CO,

Parametro Valores
Temperatura 30°C
Presséo 1 bar

Vaz&o Molar™ 0.5/1/2/4/10 MMnm®/dia

CO; 95,0%

Cy 2,0%
Composicdo Molar” (%) C, 0,5%
Cs 0,5%
H,O 2,0%

** A vazdo do CO, foi variada para efeito de andlise.
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A Figura 38 mostra o fluxograma para a etapa de compressao. Nesta, a corrente de
CO; resultante de processos de captura passa por um trem de compressdo com quatro
estagios, com razdao de compressdo de 3,8. Além dos compressores, o trem € formado por
resfriadores a agua e vasos de knock-out para a remocao de qualquer liquido que por ventura

venha a ser formado apds a compressao.

e
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Figura 38: Fluxograma da Etapa de Compressao da Corrente de CO.,.

Apos esta etapa 0 CO-, esta pronto para seguir para a etapa de recuperagdo avangada de
petroleo (EOR), fora do escopo do presente trabalho.
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Neste capitulo, sdo apresentados e discutidos os resultados de Absor¢do Quimica com
etanolaminas, organizados, para cada solvente avaliado, de acordo com o escopo das trés

Analises definidas no Capitulo 3.

4. Absorcao Quimica: Resultados e Discussoes

Neste capitulo serdo exibidos os resultados de todas as simulacdes descritas no capitulo

anterior.

4.1. Capturado CO, por MEA

4.1.1. Resultado da Analise 1 - Recuperacéo do CO,no Topo da Regeneradora

A quantidade de CO, que a coluna regeneradora consegue recuperar influencia a
quantidade de CO, recirculando pelo sistema. Quanto menor a remogéo de CO, nesta etapa,
maior sera a quantidade deste componente circulando no processo, e por isso, maior a
possibilidade de corrosdo dos equipamentos metalicos que compdem o processo.

Nesta etapa, avaliou-se a influéncia da carga térmica do refervedor no percentual
recuperado de CO; pela coluna regeneradora. A Figura 39 mostra os resultados relativos de
recuperacdo do CO, em funcdo da variacdo na carga térmica do refervedor da regeneradora,

expressos em kg de CO; capturado e nimero de estagios requeridos
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Figura 39: Eficiéncia na Remocdo de CO, em Fungdo da Carga Térmica na Regeneradora para 5, 10 e 15
Estagios - MEA

Os resultados indicam que, quanto maior o nimero de estdgios, maior € a eficiéncia de
recuperagdo de CO, da corrente que entra na regeneradora. Entretanto, a penalidade
apresentada pela maior eficiéncia é a necessidade de um maior nimero de estigios de
separagdo, o que implica em maior custo de capital.

ROCHEDO (2011), em seu trabalho, compara a energia de regeneracdo de varios
solventes usados na captura do CO,. Paraa MEA, ROCHEDO (2011) mostra que referéncias
como SVENDSEN et al. (2011) E RAYNAL et al (2011) conseguiram gasto energético de
4,2GJ/t de CO; e 3,7GJ/t de CO,, respectivamente. Com base nestes valores, escolheu-se o
valor de 4,0MJ/kg de CO, para a carga térmica no refervedor a ser usado nas etapas seguintes
do estudo. Para esta carga térmica (4,0MJ/kg de CO,), observa-se que a diferenca de
recuperacdo do CO, é pequena quando comparadas colunas com 10 e 15 estdgios. Dessa

forma, optou-se pela utilizacdo de 10 estagios de equilibrio na regeneradora.

4.1.2. Resultados da Analise 2 - Analise da Influéncia do Loading de CO, na Carga Térmica
da Regeneradora

O loading de CO, é um parametro muito importante, pois influencia diretamente na
carga térmica. Quanto maior seu valor, menor é a quantidade de energia requerida no

refervedor da regeneradora. Com o numero de estagios escolhido, avalia-se o impacto da
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razdo liquido/gés e, consequentemente, o loading, e sua influéncia na carga térmica do
refervedor. Esta etapa é importante para a escolha do loading a ser utilizado andlises
subsequentes. A Figura 40 mostra o grafico com os resultados relativos a variagdo de loading

(mol de CO,/mol de amina) e carga térmica na regeneradora em fungéo da razéo L/G.
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Figura 40: Loading e Carga Térmica na regeneradora em Funcdo da razdo L/G - MEA

O resultado da Figura 40 indica que, para a carga térmica de 4MJ/kg de CO,, o loading
em relacdo a quantidade de CO, da corrente de GN é de 0,24. Adicionalmente, a Figura 40
ilustra que a utilizacdo do processo diferenciado de captura traz a possibilidade de menor
gasto energético no processo, uma vez que valores ainda menores que os utilizados neste

trabalho poderiam ter sido aplicados.

4.1.3. Resultados da Andlise 3 - Variacédo do Percentual de CO; e da Vazao de Gas Natural
nos Equipamentos, CAPEX e OPEX

Os casos descritos no Capitulo 3 (Figura 26) foram simulados no PRO/Il. Com os
resultados das simulagdes, os principais equipamentos de cada caso foram dimensionados
para fins de avaliacdo econdmica.

Os resultados de dimensionamento dos equipamentos presentes nas simulacdes para a
amina MEA estdo detalhados nas Tabela 15, Tabela 16, Tabela 17, Tabela 18 e Tabela 19.
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Tabela 15: Resultado do Dimensionamento dos Equipamentos para 0,1MMnm?*dia de GN — MEA.

0,IMMnma3/dia

Equipamento Tipo Pardmetro Equipamento Tipo Par&metro
Absorcio ,_O:Itura: 6,31m Absorcio ,_O:Itura: 6,31m
Torres Diametro: 0,38m Torres Diametro: 0,43m
Regeneracéo ,_A:Itura: el Regeneracgéo AAItura: el
Diametro: 0,62m Diametro:0,62m
Casco-Tubo 13,50 m* Casco-Tubo 50,32 m*
Casco-Tubo 21,46 m° Casco-Tubo 37,17 m°
Para 5% de Trocadores Casco-Tubo 34,29 m? Para 10% de Trocadores Casco-Tubo 117,97 m*
CO; Casco-Tubo 511 m’ CO; Casco-Tubo 476 m’
Kettle Reboiler 4,98 m* Kettle Reboiler 10,04 m*
Centrifuga 9,75 KW Centrifuga 21,4TKW
Bombas Centrifuga 1,41 KW Bombas Centrifuga 3,62 KW
Centrifuga 0,90 KW Centrifuga 1,00 KW
. Altura: 5,70m . Altura: 7,12m
ey Vertical Diametro: 1,43m Ve Vertical Diametro: 1,78 m
0,1MMnma3/dia
Equipamento Tipo Pardmetro Equipamento Tipo Pardmetro
x Altura; 6,31m ~ Altura: 6,31m
Torres HEEIED Diametro: 0,49m Torres BTG Diametro: 0,50m
Regeneracéo ,_O:Itura: 8,94m Regeneracgéo AAItura: 8,94m
Diametro: 1,07m Diametro:1,23m
Casco-Tubo 80,71 m’ Casco-Tubo 92,79 m’
. Casco-Tubo 55,46 m* . Casco-Tubo 97,47 m°
Paraclgm de Trocadores Casco-Tubo 174,78 m* Paraczg/o de Trocadores Casco-Tubo 265,38 m"
2 Casco-Tubo 8,02 m* 2 Casco-Tubo 12,17 m*
Kettle Reboiler 14,90 m* Kettle Reboiler 19,86 m’
Centrifuga 32,30KW Centrifuga 42 95KW
Bombas Centrifuga 1,61 KW Bombas Centrifuga 1,51 KW
Centrifuga 2,01 KW Centrifuga 3,52 KW
. Altura:8,15m . Altura;:8,99m
Vaso Vertical Diametro: 2,04m Vaso Vertical Diametro: 2,25m
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Tabela 16: Resultado do Dimensionamento dos Equipamentos para 0,5MMnm?/dia de GN- MEA.

0,5MMnma3/dia

Equipamento Tipo Pardmetro Equipamento Tipo Par&metro
Absorcio éltura: 6,31m Absorcio ,_O:Itura: 6,31m
Torres Diametro: 0,85 m Torres Diametro: 0,94m
Regeneracéo ,_A:Itura: el Regeneracgéo AAItura: el
Diametro: 1,38m Diametro:1,95m
Casco-Tubo 137,81 m° Casco-Tubo 237,56 m°
Casco-Tubo 107,85 m* Casco-Tubo 259,70 m*”
Para 5% de Trocadores Casco-Tubo 220,59 m* Para 10% de Trocadores Casco-Tubo 282,18 m?
CO; Casco-Tubo 14,26 m” CO; Casco-Tubo 48,12 m’
Kettle Reboiler 43,31 m° Kettle Reboiler 86,77 m°
Centrifuga 53,79KW Centrifuga 105,08 KW
Bombas Centrifuga 2,41KW Bombas Centrifuga 4,42 KW
Centrifuga 2,01KW Centrifuga 7,03 KW
. Altura: 9,65m . Altura:12,20m
ey Vertical Didmetro:2,41m Ve Vertical Diametro: 3,05m
0,5MMnma3/dia
Equipamento Tipo Pardmetro Equipamento Tipo Pardmetro
x Altura; 6,31m ~ Altura: 6,31m
Torres HEEIED Diametro: 1,0m Torres BTG Diametro: 1,10m
Regeneracéo ,_O:Itura: 8,94m Regeneracgéo ,_O:Itura: 8,94m
Diametro: 2,39m Diametro: 2,75m
Casco-Tubo 375,70 m’ Casco-Tubo 515,76 m’
. Casco-Tubo 433,96 m* . Casco-Tubo 660,27 m*
Paraclgm de Trocadores Casco-Tubo 470,90 m*” Paraczg/o de Trocadores Casco-Tubo 850,06 m”
2 Casco-Tubo 63,75 m" 2 Casco-Tubo 66,43 m°
Kettle Reboiler 84,18 m* Kettle Reboiler 119,59 m’
Centrifuga 157,74KW Centrifuga 215,20KW
Bombas Centrifuga 6,43 KW Bombas Centrifuga 8,64 KW
Centrifuga 9,04 KW Centrifuga 11,05 KW
. Altura; 13,96m . Altura; 15,35m
Vaso Vertical Diametro: 3,49m Vaso Vertical Diametro: 3,84m




Tabela 17: Resultado do Dimensionamento dos Equipamentos para IMMnm?®/dia de GN — MEA.
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1IMMnma3/dia
Equipamento Tipo Pardmetro Equipamento Tipo Par&metro
Absorcio ,_O:Itura: 6,31m Absorcio ,_O:Itura: 6,31m
Torres Diametro: 1,22m Torres Diametro: 1,36m
Regeneracéo ,_A:Itura: il Regeneracgéo ,_A:Itura: el
Diametro: 1,95m Diametro: 2,76m
Casco-Tubo 279,83 m’ Casco-Tubo 539,81 m*
Casco-Tubo 298,76 m* Casco-Tubo 601,35 m"
Para 5% de Trocadores Casco-Tubo 536,61 m* Para 10% de Trocadores Casco-Tubo 1113,58 m*
CO; Casco-Tubo 28,72 m’ CO; Casco-Tubo 53,08 m”
Kettle Reboiler 49,66 m° Kettle Reboiler 173,27 m*
Centrifuga 107,88 KW Centrifuga 215,82KW
Bombas Centrifuga 4,62 KW Bombas Centrifuga 11,08 KW
Centrifuga 6,03 KW Centrifuga 12,05 KW
. Altura: 6,31m . Altura; 15,33m
ey Vertical Diametro: 1,22m Ve Vertical Diametro: 3,83m
1IMMnma3/dia
Equipamento Tipo Pardmetro Equipamento Tipo Pardmetro
x Altura; 6,31m ~ Altura: 6,31m
Torres HEEIED Diametro: 1,41m Torres BTG Diametro: 1,6m
Regeneracéo ,_O:Itura: 8,94m Regeneracgéo Altura: 8,94m
Diametro: 3,38m Diametro: 3,9m
Casco-Tubo 746,80 m* Casco-Tubo 1034,53 m*
. Casco-Tubo 1157,90 m* . Casco-Tubo 1327,40 m*
Paraclgm de Trocadores Casco-Tubo 973,16 m* Paraczg/o de Trocadores Casco-Tubo 1754,55 m*
2 Casco-Tubo 119,00 m* 2 Casco-Tubo 128,91 m*
Kettle Reboiler 196,00 m” Kettle Reboiler 216,47 m”
Centrifuga 313,95KW Centrifuga 431,36KW
Bombas Centrifuga 16,08 KW Bombas Centrifuga 18,08 KW
Centrifuga 14,06 KW Centrifuga 22,09 KW
\Vaso Vertical Altura: 17,59m \Vaso Vertical Altura; 19,34m

Diametro: 4,40m

Diametro: 4,84m




Tabela 18: Resultado do Dimensionamento dos Equipamentos para 1,5MMnm?dia de GN — MEA.
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1,5MMnm3/dia

Equipamento Tipo Pardmetro Equipamento Tipo Par&metro
Absorcio AAItura: 6,31m Absorcio ,_O:Itura: 6,31m
Torres Diametro:1,49m Torres Diametro: 1,66m
Regeneracéo ,_A:Itura: & Regeneracgéo ,_A:Itura: el
Diametro: 2,39m Diametro: 3,38m
Casco-Tubo 413,35 m* Casco-Tubo 803,25 m”
Casco-Tubo 412,27 m* Casco-Tubo 1502,13 m*
Para 5% de Trocadores Casco-Tubo 661,84 m* Para 10% de Trocadores Casco-Tubo 1691,21 m*
CO; Casco-Tubo 4512 m’ CO; Casco-Tubo 83,96 m”
Kettle Reboiler 129,94 m* Kettle Reboiler 259,88 m*
Centrifuga 161,38KW Centrifuga 323,11 KW
Bombas Centrifuga 5,82 KW Bombas Centrifuga 18,08 KW
Centrifuga 10,04 KW Centrifuga 13,06 KW
. Altura: 13,92m . Altura: 17,55m
ey Vertical Diametro: 3,48m Ve Vertical Diametro: 4,39m
1,5MMnm3/dia
Equipamento Tipo Pardmetro Equipamento Tipo Pardmetro
x Altura; 6,31m ~ Altura: 6,31m
Torres HEEIED Diametro: 1,76m Torres BTG Diametro: 1,90m
Regeneracéo ,_O:Itura: 8,94m Regeneracgéo ,_O:Itura: 8,94m
Diametro: 4,14m Diametro: 4,77m
Casco-Tubo 1130,87 m* Casco-Tubo 1549,43 m*
. Casco-Tubo 1888,76 m* . Casco-Tubo 3091,62 m*
Paraclgm de Trocadores Casco-Tubo 2534,70 m* Paraczg/o de Trocadores Casco-Tubo 2588,39 m”
2 Casco-Tubo 131,36 m* 2 Casco-Tubo 190,28 m*
Kettle Reboiler 276,41 m° Kettle Reboiler 301,32 m”
Centrifuga 485,22KW Centrifuga 646,30KW
Bombas Centrifuga 22,09 KW Bombas Centrifuga 30,13 KW
Centrifuga 19,08 KW Centrifuga 26,11 KW
Vaso Vertical D’?;mgo Vaso Vertical Q;t#]ﬁrozzslginm
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Tabela 19: Resultado do Dimensionamento dos Equipamentos para 2MMnm?®/dia de GN — MEA.

2MMnm3/dia
Equipamento Tipo Pardmetro Equipamento Tipo Par&metro
Absorcio ,_O:Itura: 6,31m Absorcio ,_O:Itura: 6,31m
Torres Diametro: 1,72m Torres Diametro: 1,93m
Regeneracéo ,_A:Itura: el Regeneracgéo ,_A:Itura: Ehehil
Diametro: 2,76m Diametro: 4,76m
Casco-Tubo 549,33 m* Casco-Tubo 1078,59 m*
Casco-Tubo 482,61 m° Casco-Tubo 1608,48 m*
Para 5% de Trocadores Casco-Tubo 1098,55 m* Para 10% de Trocadores Casco-Tubo 2233,93 m*
CO; Casco-Tubo 58,86 m” CO; Casco-Tubo 118,32 m’
Kettle Reboiler 100,44 m* Kettle Reboiler 239,16 m*
Centrifuga 215,056KW Centrifuga 321,30KW
Bombas Centrifuga 8,44KW Bombas Centrifuga 6,03 KW
Centrifuga 17,07KW Centrifuga 13,06 KW
. Altura: 15,33m . Altura: 19,31m
ey Vertical Didmetro:3,83m Ve Vertical Diametro: 4,83m
2MMnm3/dia
Equipamento Tipo Pardmetro Equipamento Tipo Pardmetro
x Altura; 6,31m ~ Altura: 6,31m
Torres HEEIED Diametro: 1,97m Torres BTG Diametro: 2,26m
Regeneracéo ,_O:Itura: 8,94m Regeneracgéo ,_O:Itura: 8,94m
Diametro: 4,85m Diametro: 5,51m
Casco-Tubo 1130,87 m* Casco-Tubo 2067,49 m*
. Casco-Tubo 2082,12 m* . Casco-Tubo 4005,44 m*
Paraclgm de Trocadores Casco-Tubo 1008,18m Paraczg/o de Trocadores Casco-Tubo 3480,23 m*
2 Casco-Tubo 485,22 m* 2 Casco-Tubo 255,55 m*
Kettle Reboiler 441,10 m* Kettle Reboiler 842,38 m”
Centrifuga 497,53KW Centrifuga 862,22 KW
Bombas Centrifuga 40,17 KW Bombas Centrifuga 38,16 KW
Centrifuga 21,09 KW Centrifuga 35,15 KW
. Altura: 5,62m . Altura; 24,37m
Vaso Vertical Diametro: 22,48m Vaso Vertical Diametro: 6,09m
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Com os equipamentos dimensionados, utilizou-se a planilha CAPCOST (Turton et al.,

2009) para calculo dos valores de CAPEX e OPEX para cada caso. A Tabela 20mostra 0s
resultados do CAPEX e OPEX obtidos.

Tabela 20: Resultado do CAPEX e OPEX para a Captura de CO, por MEA.

MEA
5% de CO, 10% de CO, 15% de CO, 20% de CO,

Q CAPEX | OPEX | CAPEX OPEX CAPEX OPEX CAPEX OPEX
(MMnm3/dia) |  (US$) (USS$) (US$) (US$) (US$) (US$) (USS$) (US$)
0.1 1.110.000 | 3.001.729 | 1.310.000 | 3.313.055 | 1.800.000 | 3.686.755 | 1.880.000 | 3.986.787

05 2.540.000 | 4.404.646 | 4.320.000 | 6.152.852 | 5.860.000 | 7.882.459 | 7.930.000 | 9.689.843

1 3.710.000 | 6.056.683 | 6.960.000 | 9.521.897 | 9.100.000 | 12.515.380 | 11.500.000 | 15.826.263

15 5.390.000 | 7.800.521 | 10.400.000 | 12.750.711 | 14.500.000 | 17.769.111 | 18.500.000 | 22.846.691

2 6.670.000 | 9.472.358 | 13.600.000 | 16.208.255 | 18.200.000 | 22.921.767 | 27.900.000 | 30.249.918

Analisando-se os valores do CAPEX e OPEX da Tabela 28, pode-se notar que, quando

a vazdo foi aumentada em vinte vezes, estes valores ndo aumentaram em igual proporcéo.

Este fato confirma TURTON et al (2009), que afirmam que, quando a capacidade de um

equipamento é aumentada, 0 CAPEX ndo seguira o fator de escala, e denominam este fato de

Economia de Escala. Assim, quanto maior for o equipamento e o processo, menor sera seu

custo por unidade de capacidade.

Os dados da Tabela 20 sdo mostrados em forma de grafico na Figura 41 e Figura 42.

Na Figura 41, o grafico dos valores de CAPEX e OPEX em fun¢éo da vazdo de gas natural

para os percentuais de CO; analisados indicam que quanto maior a vazdo de gas e maior o

percentual de CO,, maiores serdo os valores de CAPEX e OPEX. E evidente a tendéncia do

aumento dos custos (CAPEX e OPEX) com o aumento da carga de gas natural do processo.

Além da vazdo de gas, estes valores também sofrem influéncia do teor de CO; no gas.
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Figura 41: Custos (a) CAPEX e (b) OPEX versus a Vazdo de Gas Natural, para a Captura do CO, por MEA.

Os dados da Tabela 28 expressos em escala logaritmica — log(CAPEX) e log(OPEX)

versus log(Q), sdo mostrados na Figura 42.
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Figura 42: Logaritmo do (a) CAPEX e (b) OPEX em Funcéo da vazdo de Gas Natural, para a Captura do CO,
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Observa-se claramente correlacdo dos custos (CAPEX e OPEX) com a vazao de gas

natural (Q). Assim, ajustou-se para cada conjunto de dados uma fungdo polinomial de

segunda ordem de modo a obter equaches generalizadas do tipo y=ax*+bx+c e do tipo

y=ax’. A Tabela 21 mostra os coeficientes obtidos.
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Tabela 21: Correlagdes de CAPEX com a Vazdo de Gas (Q) para a Captura de CO, com MEA.

Teor de CO, Correlacio R?
a) Log(CAPEX)=-1E” (LogQ)2 +3,129(LogQ)+85169 0,987
5% de CO, 0,589
b) Log (CAPEX)=1196(LogQ)" 0,996
¢) Log(CAPEX )=3E*(LogQ)’ +6,376(L0ogQ)~+81030 0,998
10% de CO, . 0 996
d) Log(CAPEX)=180(LogQ)" :
e) Log(CAPEX)=-6E*(LogQ)’ +8,753(LogQ)+1E" 0,994
15% de CO, 0,764
f) Log(CAPEX )=262,6(LogQ)" 0,995
9) Log(CAPEX)=3E'6(LogQ)2 +7,564(LogQ) + 2E° 0,997
20% de CO, o 0988
h) Log(CAPEX )=90,31(LogQ)" !

Analisando as equacdes exponenciais da tabela acima, pode-se observar que elas se

assemelham a Equacéo 13 do Apéndice B.

Os expoentes da varidvel LogQ nas equacdes b, d, f e h sdo os expoentes de custo (n)

calculado para os casos avaliados. Segundo TURTON et al (2009), este valor em muitos

casos gira em torno de 0,6, seguindo a regra dos seis décimos. Pode-se observar que, para 0s

quatro casos avaliados, o valor de n variou entre 0,589 e 0,862, mostrando-se um valor

satisfatorio.

De forma andloga &s equagOes para 0 CAPEX, a Tabela 22 mostra os valores das

funcdes para o0 OPEX.

Tabela 22: Correlagdes de OPEX com a Vazéo de Gés (Q) para Captura de CO, com MEA.

Teor de CO, Correlagio R?

5% de CO, i) Log(OPEX)=1E"(LogQ)’ +3,433(LogQ)+ 3E° 0,999
10% deCO, | j) Log(OPEX)=7E*®(LogQ)’+6,895(LogQ)+3E° 0,999
15% de CO, | k) Log(OPEX)=2E"(LogQ)’+9,680(LogQ)+3E° 0,999
20% de CO, ) Log(OPEX)=5E"( LogQ)2 +12,54(LogQ)+3E° 0,999
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As correlagbes polinomiais a, c, e, g, i, j, k e | sdo equagdes generalizadas que
correlacionam o CAPEX e 0 OPEX com a vazdo de gas. As equagdes polinomiais obtidas a
partir dos dados se assemelham a Equacéo 16 do Apéndice B.

Estas equacdes sdo de extrema importancia pratica, uma vez que possibilitam uma
rpida estimativa de custos para processos nas mesmas condi¢Bes analisadas nestas
simulagdes. O comportamento do CAPEX e OPEX em relacdo a quantidade de CO, no gés

natural é ilustrado na Figura 43.
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Observa-se que, para as cinco vazfes analisadas, 0 CAPEX se mantém sempre menor
que o OPEX. Entretanto, é possivel notar que, quanto maior a vazo, menor sera a diferenca
entre os valores de CAPEX e OPEX. Ou seja, 0s custos para se operar e manter a planta é
maior que o custo de capital (equipamentos). Contudo, quanto maior a quantidade de gas

tratada, menor sera a diferenca entre estes dois custos.

4.2. Captura por MDEA

4.2.1. Resultados da Anélise 1 - Recupera¢do do CO, na Regeneracéo

De forma anéloga a analise por MEA, nesta etapa avaliou-se a influencia da carga térmica
do refervedor no percentual recuperado de CO; pela regeneradora. A Figura 44 mostra o
resultado obtido com a variacdo da carga térmica por kg de CO, e com 0 nimero de estéagios,

para recuperagdo do COs.
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Figura 44: Eficiéncia na Remocado de CO, em Fung¢do da Carga Térmica na Regeneradora para 5, 10 e 15
Estagios —- MDEA
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Na Figura 44, observa-se que 0 aumento na carga térmica do refervedor e no nimero
de estdgios provoca melhoria na eficiéncia de remocdo do CO, da corrente que entra na
regeneradora. E possivel notar que a MDEA é uma amina que exige menor quantidade de
calor para liberar CO,, resultando em eficiéncia de regeneracdo superior a da MEA. Em
contrapartida, foram necessarios mais estgios na absorvedora para a MDEA.

Como a entalpia de reacdo da MDEA é menor que a da MEA, a MDEA exibe uma
carga térmica de regeneracdo abaixo de 4MJ/kg de CO; no refervedor. Assim, observando-se
na Figura 46 o ponto de carga térmica igual a 1MJ/Kg de CO, nota-se os trés casos avaliados
(5, 10 e 15 estégios) exibem a eficiéncia, atingindo um valor em torno de 96%.

Assim, escolheu-se a carga térmica de 1,0MJ/kg de CO,, optando-se pela utilizacdo de

5 estégios de equilibrio na regeneradora.

4.2.2. Resultados da Andlise 2 - Andlise da Influéncia do Loading de CO, na Carga

Térrmica da Regeneradora

Com o numero de estigios e carga térmica escolhida, a segunda etapa estuda a
variacdo na razdo liquido/gas e, consequentemente, o loading, e sua influéncia na carga
térmica do refervedor. A Figura 45 mostra o grafico com os resultados relativos a variagéo
Loading (mol de CO2/mol de amina) e carga térmica na regeneradora em Fungdo da razdo
L/G.
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Figura 45: Loading de CO; e Carga Térmica na regeneradora em Funcdo da razdo L/G - MDEA
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A Figura 45 indica que para a carga térmica de 1MJ/kg de CO,, oloadingem relacéo a
quantidade de CO- da corrente de GN € de 0,425. O grafico também ressalta quequanto maior

o loading, menor é a carga térmica requerida pelo refervedor.

4.2.3. Resultados da Andlise 3 - Variacdo do Percentual de CO; e da Vazdo de Géas Natural
nos Equipamentos, CAPEX e OPEX

Na terceira etapa de analise, foram simulados os casos exibidos na Matriz de Analise
da Figura 31. Com os resultados das simulagbes, os principais equipamentos foram
dimensionados, em cada caso, para fins de anélise de desempenho econdmico. Os resultados
do dimensionamento dos equipamentos para a amina MDEA estdo detalhados na Tabela 23,
Tabela 24, Tabela 25, Tabela 26 e Tabela 27.
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Tabela 23: Resultado do Dimensionamento dos Equipamentos para 0,1MMnm®dia de GN - MDEA.

0,IMMnm3/dia

Equipamento Tipo Pardmetro Equipamento Tipo Parametro
Absorcio Altura: 10,52m Absorcio Altura: 10,52m
Torres ¢ Diametro: 0,35m Torres ¢ Diametro: 0,39 m
x Altura: 4,56m ~ Altura: 4,56 m
REYEMEIELD Diametro: 0,40m REENEIEED Diametro: 0,56 m
Casco-Tubo 16,29 m* Casco-Tubo 32,62 m’
Para 5% de Casco-Tubo 12,93 m* Para 10% de Casco-Tubo 18,96 m*
Cco, I @iEs Casco-Tubo 2,71 m’ co, R Casco-Tubo 5,42 m°
Kettle Reboiler 6,09m° Kettle Reboiler 12,18 m*
Centrifuga 5,69 KW Centrifuga 11,38 KW
Bombas Centrifuga 0,19 KW Bombas Centrifuga 0,24 KW
Centrifuga 2,51 KW Centrifuga 0,40 KW
. Altura: 2,83 m . Altura: 3,57 m
Vaso Vertical Diametro: 0,71 m Vaso Vertical Diametro: 0,89 m
0,1iMMnm3/dia
Equipamento Tipo Parametro Equipamento Tipo Parametro
Absorcio Altura: 10,52m Absorcio Altura: 10,52m
Torres ¢ Diametro: 0,42 m Torres ¢ Diametro: 0,44 m
x Altura: 4,56 m ~ Altura: 4,56 m
Ry R Diametro: 0,69 m R Diametro:0,8 m
Casco-Tubo 48,97 m* Casco-Tubo 65,32 m*
Para 15% Casco-Tubo 52,91 m’ Para 20% de Casco-Tubo 95,59 m’
de CO, I @iEs Casco-Tubo 16,50 m° co, dracadores Casco-Tubo 17,38 m°
Kettle Reboiler 18,27 m* Kettle Reboiler 24,36 m*
Centrifuga 17,08 KW Centrifuga 22,77 KW
Bombas Centrifuga 0,40 KW Bombas Centrifuga 0,60 KW
Centrifuga 0,80 KW Centrifuga 0,90 KW
. Altura: 4,09 m . Altura: 4,50 m
Vaso Vertical Diametro: 1,02 m Vaso Vertical Diametro: 1,12 m
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Tabela 24: Resultado do Dimensionamento dos Equipamentos para 0,5MMnm*dia de GN - MDEA.

0,5MMnm3/dia

Equipamento Tipo Parametro Equipamento Tipo Parametro
Absorcio Altura: 10,52m Absorcio Altura: 10,52m
Torres ¢ Diametro: 0,79 m Torres ¢ Diametro: 0,88 m
~ Altura: 4,56 m ~ Altura: 4,56 m
REYEMEIELD Diametro: 0,89 m REENEIEED Diametro: 1,26 m
Casco-Tubo 81,43 m’ Casco-Tubo 163,11 m*
Casco-Tubo 260,61m” Para 10% de Casco-Tubo 308,53 m"
I @iEs Casco-Tubo 19,94 m* co, R Casco-Tubo 106,96 m°
Kettle Reboiler 30,44 m? Kettle Reboiler 60,85 m*
Centrifuga 28,47 KW Centrifuga 56,95 KW
Bombas Centrifuga 0,80 KW Bombas Centrifuga 1,21 KW
Centrifuga 1,00 KW Centrifuga 2,11 KW
. Altura: 4,84 m . Altura: 6,10 m
Vaso Vertical Diametro: 1,21 m Vaso Vertical Diametro: 1,53 m
0,5MMnm3/dia
Equipamento Tipo Parametro Equipamento Tipo Parametro
Absorcio Altura: 10,52m Absorcio Altura: 10,52m
Torres ¢ Diametro: 0,94 m Torres ¢ Diametro: 0,98
~ Altura: 4,56 m ~ Altura: 4,56 m
Ry R Diametro: 1,54 m R Diametro: 1,78 m
Casco-Tubo 244,85 m* Casco-Tubo 14,35 m°
Para 15% Casco-Tubo 779,67 m” Para 20% de Casco-Tubo 188,34 m’
de CO, I @iEs Casco-Tubo 82,56 m* co, dracadores Casco-Tubo 10,99 m*
Kettle Reboiler 91,28 m* Kettle Reboiler 143,33 m*
Centrifuga 85,40 KW Centrifuga 113,89 KW
Bombas Centrifuga 2,01 KW Bombas Centrifuga 2,41 KW
Centrifuga 3,01 KW Centrifuga 6,03 KW
. Altura: 6,99 m . Altura: 7,69 m
Vaso Vertical Diametro: 1,75 m Vaso Vertical Diametro: 1,92 m
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Tabela 25: Resultado do Dimensionamento dos Equipamentos para IMMnm?dia de GN - MDEA.

IMMnma3/dia
Equipamento Tipo Pardmetro Equipamento Tipo Parametro
Absorcio Altura: 10,52 m Absorcio Altura: 10,52m
Torres ¢ Diametro: 1,12 m Torres ¢ Diametro: 1,24m
~ Altura: 4,56 m ~ Altura: 4,56 m
REYEMEIELD Diametro: 1,26 m REENEIEED Diametro: 1,71m
Casco-Tubo 162,89 m° Casco-Tubo 498,86 m’
Para 5% de Casco-Tubo 139,10 m* Para 10% de Casco-Tubo 256,75 m’
Cco, I @iEs Casco-Tubo 105,20 m* co, R Casco-Tubo 112,80 m’
Kettle Reboiler 71,71m* Kettle Reboiler 103,93 m’
Centrifuga 56,90KW Centrifuga 113,59 KW
Bombas Centrifuga 1,21 KW Bombas Centrifuga 10,04 KW
Centrifuga 3,52 KW Centrifuga 7,03 KW
. Altura: 6,10m . Altura: 6,51m
Vaso Vertical Diametro: 1,53 m Vaso Vertical Diametro: 1,63 m
IMMnm3/dia
Equipamento Tipo Parametro Equipamento Tipo Parametro
Absorcio Altura: 10,52m Absorcio Altura: 10,52m
Torres ¢ Diametro: 1,33m Torres ¢ Diametro: 1,4 m
~ Altura: 4,56 m ~ Altura: 4,56 m
Ry R Diametro: 2,18m R Diametro: 2,52 m
Casco-Tubo 489,72 m* Casco-Tubo 653,23 m°’
Para 15% Casco-Tubo 1551,63 m” Para 20% de Casco-Tubo 680,46 m°
de CO, BN Casco-Tubo 197,30 7 CO, ITEEEEES Casco-Tubo 281,81 17
Kettle Reboiler 215,07 m* Kettle Reboiler 243,42 m°
Centrifuga 170,78 KW Centrifuga 227,72 KW
Bombas Centrifuga 18,08 KW Bombas Centrifuga 32,14 KW
Centrifuga 8,03 KW Centrifuga 11,05 KW
. Altura: 8,80 m . Altura: 9,69m
Vaso Vertical Diametro: 2,20 m Vaso Vertical Diametro: 2,42 m
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Tabela 26: Resultado do Dimensionamento dos Equipamentos para 1,5 MMnm?®/dia de GN — MDEA.

1,5MMnm3/dia
Equipamento Tipo Pardmetro Equipamento Tipo Parametro
Absorcio Altura: 10,52 m Absorcio AAItura: 10,52m
Torres Df\lrlwetro:4 15,21 m Torres Dlpfjllrtnetrol:1 222 m
x ura: 4,56m x ura: 4,56 m
REYEMEIELD Diametro: 1,54m REENEIEED Diametro: 2,18 m
Casco-Tubo 244,33m’ Casco-Tubo 489,36 m’
Para 5% de Casco-Tubo 173,88 m* Para 10% de Casco-Tubo 467,97 m*
CO, BRI Casco-Tubo 91,32 m* CO, UL Casco-Tubo 193,74 m’
Kettle Reboiler 59,74m* Kettle Reboiler 183,21 m’
Centrifuga 85,35 KW Centrifuga 170,77 KW
Bombas Centrifuga 2,41 KW Bombas Centrifuga 3,41 KW
Centrifuga 8,03 KW Centrifuga 9,04 KW
. Altura: 6,99m . Altura: 8,80m
Vaso Vertical Diametro: 1,75m Vaso Vertical Diametro: 2,20m
1,5MMnm3/dia
Equipamento Tipo Parametro Equipamento Tipo Parametro
Absorcio AI}ura: 10,52m Absorcio A[tura: 10,52m
Torres DAI\TtmEteré%S m Torres D'L:a;{netro‘;r 2,608m
x ura: 4,56 m x ura: 4,56 m
Ry R Diametro: 2,67m R Diametro:; 1,7m
Casco-Tubo 734,58 m° Casco-Tubo 979,85 m’
Para 15% Casco-Tubo 793,68 m” Para 20% de Casco-Tubo 862,69 m”
de CO, JIOERECIESN ™ = co-Tubo 324,28 7 CO; Trocadores Casco-Tubo 536,90 7
Kettle Reboiler 274,79 m* Kettle Reboiler 366,35 m*
Centrifuga 256,17 KW Centrifuga 341,62 KW
Bombas Centrifuga 5,42 KW Bombas Centrifuga 7,63 KW
Centrifuga 12,05 KW Centrifuga 20,09 KW
. Altura: 10,07m . Altura: 11,09 m
Vaso Vertical Diametro: 2,52m Vaso Vertical Diametro:2,77m
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Tabela 27: Resultado do Dimensionamento dos Equipamentos para 2 MMnm?®/dia de GN - MDEA.

2MMnm3/dia
Equipamento Tipo Pardmetro Equipamento Tipo Parametro
Absorcio Altura: 10,52m Absorcio Altura: 10,52m
Torres ¢ Diametro: 1,53m Torres ¢ Diametro: 1,58 m
~ Altura: 4,56m ~ Altura: 4,56 m
Ry R Diametro: 1,78 m REENEIEED Diametro: 2,76 m
Casco-Tubo 162,89 m* Casco-Tubo 498,86 m’
Para 5% de Casco-Tubo 139,10 m* Para 10% de Casco-Tubo 256,75 m’
Cco, BRI Casco-Tubo 79,62m* Co, UL Casco-Tubo 103,93 m’
Kettle Reboiler 105,20 m* Kettle Reboiler 32,38 m’
Centrifuga 56,90 KW Centrifuga 124,77 KW
Bombas Centrifuga 1,21 KW Bombas Centrifuga 22,09 KW
Centrifuga 3,52 KW Centrifuga 10,04 KW
. Altura: 7,69 m . Altura: 9,69m
Vaso Vertical Diametro: 1,92 m Vaso Vertical Diametro: 2,42m
2MMnm3/dia
Equipamento Tipo Parametro Equipamento Tipo Parametro
Absorcio Altura: 10,52m Absorcio Altura: 10,52m
Torres ¢ Diametro: 1,89 m Torres ¢ Diametro: 1,97 m
~ Altura: 4,56 m ~ Altura: 4,56 m
Ry R Diametro: 3,08 m R Diametro: 3,56 m
Casco-Tubo 489,72m° Casco-Tubo 1462,25 m*
Para 15% Casco-Tubo 1551,63m” Para 20% de Casco-Tubo 1698,92 m*
de CO, I @iEs Casco-Tubo 70,54 m* co, dracadores Casco-Tubo 105,30 m*
Kettle Reboiler 215,07 m* Kettle Reboiler 329,45 m*
Centrifuga 340,55 KW Centrifuga 455,69 KW
Bombas Centrifuga 38,16 KW Bombas Centrifuga 54,23 KW
Centrifuga 17,07 KW Centrifuga 19,08 KW
. Altura: 11,09 m . Altura; 12,21m
Vaso Vertical Diametro: 2,77 m Vaso Vertical Diametro: 3,05m
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Com os equipamentos dimensionados, usou-se a planilha CAPCOST para célculo dos

valores de CAPEX e OPEX para cada caso, mostrados na Tabela 28.

Tabela 28: Resultados do CAPEX e OPEX para a Captura de CO, por MDEA.

MDEA
59 de CO, 10% de CO, 15% de CO, 20% de CO,
Q CAPEX OPEX CAPEX OPEX CAPEX OPEX CAPEX OPEX
(MMnm¥/dia) | (US$) (US$) (US$) (US$) (US$) (us$) | (Uss) (US$)
01 806.000 | 2.700.288 | 894.000 | 2.777.628 | 995.000 | 2.845.008 | 1.090.000 | 2.911.308
05 1.270.000 | 3.005.208 | 1.650.000 | 3.344.208 | 2.290.000 | 3.742.308 | 2.720.000 | 4.078.008
1 1.870.000 | 3.383.808 | 2.820.000 | 4.096.008 | 3.600.000 | 4.789.908 | 5.010.000 | 5.584.908
15 2.450.000 | 3.758.808 | 4.030.000 | 4.867.308 | 5.570.000 | 5.956.308 | 7.730.000 | 6.923.208
2 3.170.000 | 4.159.008 | 5.380.000 | 5.651.508 | 7.720.000 | 6.909.108 | 9.840.000 | 8.385.408

Analogamente ao discutido nos valores obtidos para a MEA, os valores de CAPEX e
OPEX para a amina MDEA s&o mostrados na Tabela 36. Pode-se observar que ao aumentar
em vinte vezes a capacidade do processo (de 0,1 até 2MMnm?®/dia) o CAPEX e 0 OPEX néo
aumentaram na mesma proporgao.

Alem disso, comparando-se o processo da MEA com o da MDEA, observa-se que o
processo com MEA possui maiores valores de CAPEX e OPEX. Este fato ocorre, pois, apesar
da MDEA exigir maior poténcia na bomba de recirculagcdo, como a carga térmica para o
processo com MEA foi quatro vezes maior, a dimensdo dos refervedores séo
proporcionalmente maiores, como mostra as tabelas com os dados do dimensionamento para
as duas aminas.

Os dados da Tabela 28 sdo exibidos em forma de grafico na Figura 46, exibindo 0s
custos CAPEX e OPEX em fungdo da vazéo de gés natural para os diferentes teores de CO;

analisados.
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Figura 46: Custos (a) CAPEX e (b) OPEX versus a Vazdo de Gas Natural, para a Captura do CO, por MDEA.

A Figura 46 mostra a tendéncia do aumento do CAPEX e OPEX com o aumento da

carga de gas natural e do seu percentual de CO;
Os dados da Figura 34 expressos em escala logaritmica — log (CAPEX) e log (OPEX)

versus log (Q) sdo mostrados na Figura 47.
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Figura 47: Logaritmo do (a) CAPEX e (b) OPEX em Funcao da vazdo de Gas Natural, para a Captura do CO,

por MDEA
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A evidente correlacdo exibida na Figura 47 foi capturada em uma fungéo polinomial

de segunda ordem de modo a obter equacBes generalizadas do tipo y = ax* +bx+c e do tipo

y =ax". A Tabela 29 e Tabela 30 mostram os valores das equagdes.

Tabela 29: Equacgdes que Correlacionam o CAPEX e a Vazdo de Gas Q para a MDEA.

Teor de CO; Correlagdo R’
a) Log(CAPEX)=8E*(LogQ)’ +1 060(LogQ)+ 70861 0,999
5% de CO, 0.661 0.971
b) Log(CAPEX) = 445,7(LogQ)” ’
c) Log(CAPEX)=2E"(LogQ) +1,867(LogQ)+69010 0,999
10% de CO, 0,587 0,955
d) Log(CAPEX) = 923,6(LogQ)" ’
e) Log(CAPEX)=6E7(LogQ)’ +2,325(LogQ)+82707 0,998
15% de CO, 0,661 0,971
f) Log(CAPEX) =4457(LogQ)" ’
4)) Log(CAPEX)=1E'7(LogQ)2+4,429(LogQ)+56987 0,999
20% de CO, 0,734 0,971
h) Log (CAPEX) = 212,5(LogQ) ' ’

Nas equacOes exponenciais b, d, f e h, exibidas na Tabela 29, observa-se uma

semelhanga com a Equacdo 13. O expoente da varidvel LogQ, expoente de custo (n),

calculado para os casos avaliados, variou entre 0,587 e 0,734, mostrando-se um valor
satisfatorio em relagdo a regra dos seis décimos, descrita em Turton et al. (2009).

Analogamente, a Tabela 30 mostra as equagbes para 0 OPEX.

Tabela 30: Equagdes que Correlacionam o OPEX e a Vazdo de Gas Q para a MDEA.

Teor de CO, Correlacéo R?
5% de CO, i) Log(OPEX)=1E*(LogQ)’ +0,740(LogQ)+3E°® 0,999
10%deCO, |  j) Log(OPEX)=5E®(LogQ)’ +1,415(LogQ)+3E® 1
15%deCO, | k) Log(OPEX)=-7E*(LogQ)’ +2,293(LogQ)+3E® 0,999
20%deCO, | 1) Log(OPEX )=-5E*(LogQ)’ +2,975(LogQ)+3E" 0,999
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As equacdes polinomiais a, ¢, e, g, i, j, k e | sdo equagbes generalizadas que
correlacionam o CAPEX e 0 OPEX com a vazdo de gas. As equagdes polinomiais obtidas a
partir dos dados se assemelham a Equacéo 14.

A Figura 48 exibe o comportamento do CAPEX e OPEX em relagdo ao teor de CO,

no gés natural.
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Analisando a Figura 48 (a, b e c), observa-se que o0 CAPEX se mantém sempre menor
que o OPEX. E possivel observar também que, com o aumento da vazio de gas natural, a
diferenca entre 0 CAPEX e o OPEX tende a diminuir. Entretanto, como se pode observar na
Figura 48 (d e e), esta tendéncia continua, até que a partir da Figura 48 — d,0 CAPEX para
altos percentuais de CO- tende a ser maior que o OPEX. Esta tendéncia pode ser confirmada
na Figura 48 —e.

Assim, o custo para manter a planta em funcionamento € maior que o custo dos
equipamentos para as vazoes de 0.1, 0.5 e IMMnm?®/dia. Mas esta tendéncia tende a se

inverter a partir da vazéo de 1,5MMnm?®/dia.

4.3. Paraa Captura pela mistura MEA/MDEA
4.3.1. Resultados da Analise 1 - Recuperacdo do CO, na Regeneragéo

Nesta etapa avaliou-se a influéncia da carga térmica do refervedor no percentual
recuperado de CO-pela regeneradora. A Figura 49 mostra o resultado obtido com a variagéo

da carga térmica por quilo de CO, e com nimero de estagios, na recuperacdo do CO,.
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Figura 49: Eficiéncia na Remocdo de CO, em Fungdo da Carga Térmica na Regeneradora para 5, 10 e 15
Estagios — Mistura MEA/MDEA

A Figura 49 mostra que o aumento na carga térmica do refervedor e no nimero de

estagios provoca aumento na eficiéncia de remocdo do CO,. Como foi utilizada a mistura



Capitulo 4 | 81
Absorcdo Quimica: Resultados e Discussdes

entre a MEA e a MDEA, a eficiéncia na remocéo do CO; atingiu valores altos, mas ndo téo
altos quanto utilizando apenas MDEA.

Para a carga térmica de 2,5MJ/kg e para 10 e 15 estagios, pode-se observar que a
eficiéncia é acima de 80%.Dessa forma, escolheu-se a carga térmica referente a 2,5MJ/Kg de

CO,, optando-se pela utilizagdo de 10 estagios de equilibrio na regeneragéo.

4.3.2. Resultados da Andlise 2 - Andlise da Influéncia do Loading na Carga Térrmica da

Regeneradora

A segunda etapa, visa a escolha do loading de CO,. Para isso, foi feito um estudo da
variacdo no loading e, consequentemente, na razdo de vazGes molares liquido/gés, e sua

influéncia na carga térmica do refervedor, com resultados mostrados na Figura 50.
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Figura 50: Loading de CO, e Carga Térmica na regeneradora em Fungdo da razdo L/G - Mistura MEA/MDEA

Na Figura 50 observa-se que, para a carga térmica escolhida (2,5MJ/kg de CO,), o
loading em relagcdo a quantidade de CO; da corrente de GN é de 0,9. Assim como para a
MDEA e para a MEA, o grafico mostra que quanto maior o loading, menor é a carga térmica

requerida pelo refervedor.
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4.3.3. Resultados da Andlise 3 - Variacédo do Percentual de CO; e da Vazao de Gas Natural
nos Equipamentos, CAPEX e OPEX

Nesta etapa, os casos exibidos na Matriz de Anélise mostrada na Figura 29 foram
simulados. Os resultados de simulagdo possibilitaram o dimensionamento dos principais
equipamentos, que foram empregados para estimativa de custos (CAPEX e OPEX) com uso
da planilha CAPCOST (Turton et al., 2009), detalhados nas Tabelas Tabela 31, Tabela 32,
Tabela 33, Tabela 34 e Tabela 35.
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Tabela 31: Resultado do Dimensionamento dos Equipamentos para 0,1MMnm?*dia de GN— MEA/MDEA.

0,iMMnm3/dia
Equipamento Tipo Parametro Equipamento Tipo Parametro
Absorcio AIAtura: 21,05 m Absorcio Altura: 21,05m
Torres D::{netros;oégl m Torres Dj:\lrtnetros:) (:3;16 m
x ura: 9,82 m x ura: 9,82 m
REYEMEIELD Diametro: 0,46 m REENEIEED Diametro: 0,65 m
Para 5% de Casco-Tubo 10,14 m* Para 10% de Casco-Tubo 26,50 m?
CO, Trocadores Condensador 2,58 m* CO, Trocadores Condensador 40,24 m*
Kettle Reboiler 11,16 m° Kettle Reboiler 22,35 m*
Centrifuga 0,10 KW Centrifuga 0,24 KW
Bombas Centrifuga 3,47 KW Bombas Centrifuga 6,93 KW
Centrifuga 0,14 KW Centrifuga 0,35 KW
0,1iMMnm3/dia
Equipamento Tipo Parametro Equipamento Tipo Parametro
AbSOrGAo A[tura: 21,05 m AbSOrGAO AAItura: 21,05m
Torres Diametro: 0,46 m Torres Diametro: 0,46 m
Regeneracéo ﬁltura: 22 Regeneracéo ,_O:Itura: 25 I
Diametro: 0,80 m Diametro: 0,92 m
Para 15% Casco-Tubo 43,82 m’ Para 20% de Casco-Tubo 68,99 m’
de CO, Trocadores Condensador 102,48 m* CO; Trocadores Condensador 220,32 m’
Kettle Reboiler 33,53 m’ Kettle Reboiler 44,95 m?
Centrifuga 0,37 KW Centrifuga 0,49 KW
Bombas Centrifuga 10,40 KM Bombas Centrifuga 13,87 KW
Centrifuga 0,49 KM Centrifuga 0,64 KW
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Tabela 32: Resultado do Dimensionamento dos Equipamentos para 0,5MMnm®/dia de GN - MEA/MDEA.

0,5MMnma3/dia

Equipamento Tipo Pardmetro Equipamento Tipo Pardmetro
Absorcio Altura: 21,05m Absorcio AIAtura: 21,05 m
Torres Dj:\lrtnetros (:3276 m Torres D::{netros; 2,291m
x ura: 9,82 m x ura: 9,82 m
REENEIEED Diametro: 1,03 m REGIEEEO Diametro: 1,46 m
Para 5% de Casco-Tubo 46,36 m* Para 10% de Casco-Tubo 97,85 m’
CO, Trocadores Condensador 91,82 m* CO, Trocadores Condensador 524,36 m*
Kettle Reboiler 56,45 m* Kettle Reboiler 112,48 m?
Centrifuga 0,50 KW Centrifuga 1,30 KW
Bombas Centrifuga 17,33 KW Bombas Centrifuga 34,67 KW
Centrifuga 0,90 KW Centrifuga 1,60 KW
0,5MMnm3/dia
Equipamento Tipo Parametro Equipamento Tipo Parametro
AbSOIGAO Altura: 21,05m AbSOI¢AO Altura: 21,05 m
Torres Diametro: 1,07 m Torres Diametro: 1,07 m
Regeneracéo ﬁltura: 2 Regeneracéo ,_O:Itura: 2E2
Diametro: 1,79 m Diametro: 2,07 m
Para 15% Casco-Tubo 284,02 m’ Para 20% de Casco-Tubo 586,71 m’
de CO, Trocadores Condensador 308,65 m” CO; Trocadores Condensador 556,78 m”
Kettle Reboiler 141.90 m? Kettle Reboiler 224,69 m’
Centrifuga 1,80 KW Centrifuga 2,41 KW
Bombas Centrifuga 52,00 KW Bombas Centrifuga 69,34 KW
Centrifuga 2,61 KW Centrifuga 3,31 KW




Tabela 33: Resultado do Dimensionamento dos Equipamentos para IMMnm?/dia de GN - MEA/MDEA.

Capitulo 4 | 85

Absorcao Quimica: Resultados e Discussoes

IMMnma3/dia
Equipamento Tipo Parametro Equipamento Tipo Pardmetro
Absorcio Altura: 21,05m Absorcio Altura: 21,05 m
Torres Dj:\lrtnetros gg? m Torres D:\Irtnetros:) 2222 m
x ura: 9,82 m x ura: 9,82 m
REgENEIEED Diametro: 1,45 m REYETEED Diametro: 2,06 m
Para 5% de Casco-Tubo 68,21 m? Para 10% de Casco-Tubo 408,35 m’
CO, Trocadores Condensador 225,33 m* CO, Trocadores Condensador 548,70 m*
Kettle Reboiler 112,92 m* Kettle Reboiler 222,26m¢
Centrifuga 1,10 KW Centrifuga 2,31 KW
Bombas Centrifuga 34,68 KW Bombas Centrifuga 69,33 KW
Centrifuga 1,70 KW Centrifuga 3,31 KW
1IMMnma3/dia
Equipamento Tipo Parametro Equipamento Tipo Parametro
AbSOIGAO Altura: 21,05m AbSOrcAo Altura: 21,05 m
Torres Diametro: 1,37 m Torres Diametro: 1,52 m
Regeneracéo ,_O:Itura: SE i Regeneracgéo Ajtura: 2e Ll
Diametro: 2,54 m Diametro: 2,94 m
Para 15% Casco-Tubo 346,84 m’ Para 20% de Casco-Tubo 730,81 m’
de CO, Trocadores Condensador 762,52 m’ CO; Trocadores Condensador 1215,68 m’
Kettle Reboiler 337,22 m’ Kettle Reboiler 452,02 m?
Centrifuga 3,91 KW Centrifuga 4,91 KW
Bombas Centrifuga 104,00 KW Bombas Centrifuga 138,67 KW
Centrifuga 5,01 KW Centrifuga 6,52 KW
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Tabela 34: Resultado do Dimensionamento dos Equipamentos para 1,5MMnm®/dia de GN - MEA/MDEA.

1,5MMnma3/dia

Equipamento Tipo Pardmetro Equipamento Tipo Pardmetro
Absorcio Altura: 21,05 m Absorcio Altura: 21,05 m
Torres D::{netros; é,222 m Torres Dj:\lrtnetros:) }352 m
x ura: 9,82 m x ura: 9,82 m
REGIEEEO Diametro: 1,78 m REEMEIEO Diametro: 2,53 m
Para 5% de Casco-Tubo 256,96 m° Para 10% de Casco-Tubo 276,36 m°
CO, Trocadores Condensador 592,60 m* CO, Trocadores Condensador 852,10 m*
Kettle Reboiler 169,38 m* Kettle Reboiler 335,21 m°
Centrifuga 1,40 KW Centrifuga 5,41 KW
Bombas Centrifuga 52,00 KW Bombas Centrifuga 156,00 KW
Centrifuga 2,41 KW Centrifuga 4,91 KW
1,5MMnm3/dia
Equipamento Tipo Parametro Equipamento Tipo Parametro
Absorcio Altura: 21,05 m AbSOrGAo Altura: 21,05 m
Torres Diametro: 1,68 m Torres Diametro: 1,83 m
Regeneracéo ,_O:Itura: 25 Regeneracéo ,_O:Itura: el
Diametro: 3,11 m Diametro: 3,60 m
Para 15% Casco-Tubo 894,59 m? Para 20% de Casco-Tubo 2119,81 7’
de CO, Trocadores Condensador 639,05 m” CO; Trocadores Condensador 1664,89 m’
Kettle Reboiler 505,75 m’ Kettle Reboiler 669,74 m’
Centrifuga 5,41 KW Centrifuga 7,22 KW
Bombas Centrifuga 156,00 KW Bombas Centrifuga 208,01 KW
Centrifuga 18,05 KW Centrifuga 9,83 KW
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Tabela 35: Resultado do Dimensionamento dos Equipamentos para 2MMnm?/dia de GN - MEA/MDEA.

2MMnma3/dia
Equipamento Tipo Pardmetro Equipamento Tipo Parametro
Absorcio Altura: 21,05 m Absorcio AI}ura: 21,05 m
Torres D::{netros; é,252 m Torres D::{netross é,ZGSm
x ura: 9,82 m x ura: 9,82 m
REYETEED Diametro: 2,05 m REEMEIEO Diametro: 2,92 m
Para 5% de Casco-Tubo 182,67m’ Para 10% de Casco-Tubo 832,27 m°
CO, Trocadores Condensador 525,67m" CO, Trocadores Condensador 1506,43 m*
Kettle Reboiler 224,34 m° Kettle Reboiler 446,97 m’
Centrifuga 2,01 KW Centrifuga 4,61 KW
Bombas Centrifuga 69,34 KW Bombas Centrifuga 138,67 KW
Centrifuga 3,31 KW Centrifuga 6,42 KW
2MMnma3/dia
Equipamento Tipo Parametro Equipamento Tipo Parametro
AbSOr¢Ao A[tura: 21,05 m AbSOrGAo ﬁltura: 21,05 m
Torres Diametro: 1,98 m Torres Diametro: 2,134 m
Regeneracgéo ﬁltura: 2 Regeneracéo ,_O:Itura: SE
Diametro: 3,59 m Diametro: 4,16 m
Para 15% Casco-Tubo 780,58 m’ Para 20% de Casco-Tubo 834,72 m’
de CO, Trocadores Condensador 1773,31 m’ CO; Trocadores Condensador 227714 m°
Kettle Reboiler 678,09 m’ Kettle Reboiler 903,92 m’
Centrifuga 7,62 KW Centrifuga 11,03 KW
Bombas Centrifuga 208,01 KW Bombas Centrifuga 277,34 KW
Centrifuga 9,83 KW Centrifuga 13,03 KW
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Com a dimensdo dos equipamentos, foi possivel calcular os valores do CAPEX e

OPEX para cada caso, como mostra a Tabela 36.

Tabela 36: Resultado do CAPEX e OPEX para a Captura de CO, pela Mistura MEA/MDEA.

MEA-MDEA
5% de CO, 10% de CO, 15% de CO, 20% de CO,
Q CAPEX OPEX CAPEX OPEX CAPEX OPEX CAPEX OPEX
(MMnm¥/dia) | (US$) (US$) (US$) (US$) (US$) (US$) (US$) (US$)
0.1 717.000 |2.807.746 | 884.000 | 3.022.484 | 1.020.000 | 3.219.757 | 1.200.000 | 3.436.394
05 1.380.000 | 3.642.344 | 2.310.000 | 4.695.693 | 2.630.000 | 5.652.621 | 3.610.000 | 6.715.780
1 2.160.000 | 4.673.926 | 3.680.000 | 6.728.940 | 5.020.000 | 8.754.049 | 6.820.000 | 10.853.917
15 3.120.000 | 5.752.507 | 5.290.000 | 8.804.466 | 7.330.000 | 11.848.507 | 10.300.000 | 15.077.706
2 4.050.000 | 6.821.711 | 7.230.000 | 10.928.710 | 9.930.000 | 14.997.612 | 13.400.000 | 18.925.618

A Tabela 36 mostra os valores de CAPEX e OPEX para a mistura MEA/MDEA.
Observa-se que, assim como para a MEA e MDEA, o aumento em vinte vezes na capacidade
do processo nédo elevou na mesma proporcao os custos CAPEX e OPEX.

Comparando-se com 0S processos anteriores, observa-se que as analises feitas com a
mistura MEA/MDEA evidenciaram menores CAPEX e OPEX que o0 processo utilizando a
MEA e maiores quando comparados aos processos utilizando a amina MDEA, com excegéo
dos processos de captura com vazdo de géas de 0,1 MMnm?®/dia e percentual de CO, de 5 e
10%.

A diferenga entre 0 CAPEX para a MDEA e aquele para a mistura MEA/MDEA néo
foi tdo expressiva. Porém, a diferenca entre 0 OPEX foi relativamente maior. Este fato ocorre,
pois, na simulagdo para a mistura utiliza condensador com um CAPEX expressivo,
influenciando nos resultados para a mistura.

Os dados da Tabela 36 s&o exibidos em forma de grafico na Figura 51. A Figura 46, que
mostra o grafico do CAPEX e OPEX em funcdo da vazdo de gas natural para os percentuais

de CO, analisados
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Figura 51: Custos (a) CAPEX e (b) OPEX versus a Vazao de Gas Natural, para a Captura do CO, pela Mistura
MEA/MDEA.

A Figura 51 mostra a tendéncia do aumento do CAPEX e OPEX e do percentual de

CO, com o aumento da carga de géas natural.

Com o grafico da Figura 51, pode-se obter o grafico do logaritmo do CAPEX e do

OPEX versus o logaritmo de Q para a mistura MEA/MDEA, como mostra arigura 52. Com 0

grafico do logaritmo foi possivel obter equacbes que relacionam o CAPEX e OPEX com a

vazdo de gas Q.a partir de regressdes das curvas.
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Figura 52: Logaritmo do (a) CAPEX e (b) OPEX em Funcéo da vazdo de Gas Natural, para a Captura do CO,
pela Mistura MEA/MDEA.
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Analogamente, os dados foram ajustados a funcdo polinomial de segunda ordem de

produzindo equagdes generalizadas do tipo y =ax®+bx+c e do tipo y=ax". A Tabela 37

mostra as equagdes obtidas.

Tabela 37: Equacdes que Correlacionam o CAPEX e a Vazdo de Gas Q para a Mistura MEA/MDEA.

Teor de CO, Correlagdo R?
a) Log(CAPEX)=1E" (LogQ)2 +1,503(LogQ)+57312 0,999
5% de CO, e i
b) Log(CAPEX )=976,8(LogQ)" !
c) Log(CAPEX)=2E"(LogQ)" +2,804(LogQ)+ 68805 0,998
10% de CO, o653 0 988
d) Log(CAPEX)=320,8(LogQ)" '
e) Log(CAPEX)=3E"(LogQ)’ +4,060(LogQ)+58763 0,999
15% de CO, e 0983
f) Log(CAPEX )=160,5(LogQ)" ’
g) Log(CAPEX)=1E"(LogQ)’ +6,268(LogQ)+51982 0,999
20% de CO, 0804 0992
e) Log(CAPEX)=107,1(LogQ)" '

Nas equacdes exponenciais b, d, f e h, exibidas na Tabela 37, assim como para as

aminas MEA e MDEA, observa-se uma semelhanca com a Equagdo 11. O expoente da

varidvel LogQ , expoente de custo (n), calculado para os casos avaliados, variou entre 0,564 e

0,804, mostrando-se um valor satisfatério em relacdo a regra dos seis décimos. A Tabela 38

mostra as equacdes para 0 OPEX.

Tabela 38: Equaces que Correlacionam o OPEX e a Vazdo de Gas Q para a Mistura MEA/MDEA.

Teor de CO, Correlacéo R?
5% de CO, i) Log(OPEX )=3E*®(LogQ)’+2,048(LogQ)+3E® 1
10%deCO; | j) Log(OPEX)=4E*®(LogQ)’ +4,066(LogQ)+3E® 1
15%deCO, | k) Log(OPEX)=6E®(LogQ)’ +6,075(LogQ)+3E* 1
20%deCO, | 1) Log(OPEX)=-1E"(LogQ)" +8,495(LogQ)+3E® 0,999
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As equacOes exibidas na Tabela 37 e na Tabela 38 s&o generalizadas que
correlacionam os custos CAPEX e o OPEX com a vazdo de gas. As equacdes polinomiais
obtidas a partir dos dados se assemelham a Equacéo 14.

A Figura 53 mostra o comportamento do CAPEX e OPEX em relacdo & quantidade de
CO, no gas natural. Nota-se que o0 CAPEX se mantém sempre menor que o OPEX. E possivel
observar também que, com 0 aumento da vazao de gés natural, a diferenca entre 0 CAPEX e 0
OPEX tende a diminuir. Assim, o custo para manter a planta em funcionamento uma planta de
captura de CO, com mistura das aminas MEA e MDEA, é maior que o custo dos

equipamentos.
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Neste Capitulo sdo apresentados e discutidos os resultados de captura de CO, por
Absorcéo Fisica com as tecnologias (i) Permeagdo em modulos de membranas, (ii) Absorgéo
em Carbonato de Propileno e (iii) Processos que conjugam absor¢do em carbonato de

propileno e permeacdo em mddulos de membranas.

5. Absorcao Fisica e Permeacédo por Membranas: Resultados e Discussdes

5.1. Capturade CO, em Mddulos de Membranas

Para a captura do CO, por membranas, foram simulados dois casos, de acordo com o
esquema simplificado mostrado na Figura 30 — a e b (Capitulo 3). A Tabela 39 mostra 0s
resultados destes casos serdo exibidos e discutidos.

A Tabela 39 mostra o resultado das principais correntes do processo para 0s dois casos

analisados.
Tabela 39: Resultado das Principais Correntes para 0 CASO 1 e CASO 2.
CASO 1 CASO 2
Corrente
Parametro CcOo, GN Tratado CcOo, GN Tratado
Temperatura (°C) 29,8 29,8 29,9 29,9
Presséo (bar) 1 50 1 50
Vazéo Molar (kmol/h) 426,38 1432,59 384,12 1474,86
CO, 84,30 0,86 92,43 1,14
C1 14,14 93,11 6,49 92,84
Composicio C2 0,88 3,63 0,54 3,64
(Yomolar) c3 0,68 1,74 0,54 1,75
N, - 0,65 - 0,63
H,O - - - -

A partir dos dados da Tabela 39, pode-se observar que o percentual de CO; na corrente
de mesmo nome € maior para 0 CASO 2 que para 0 CASO 1. Isto decorre do fato de, para o
CASO 2, a corrente de CO, ser oriunda de membrana de menor area. Sabe-se que, quanto

menor a area da membrana, maior sera a pureza do CO; na corrente permeada. A corrente de
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GN Pobre, para os dois casos, possuiu percentual de CO, que atende as especificacdes
apresentados no Capitulo 3.

A Tabela 40 mostra o resultado do dimensionamento de todos os equipamentos do
processo de captura de CO, por membranas para os dois casos analisados.

Tabela 40: Dimensionamento dos Equipamentos para 0 CASO 1 e CASO 2.

CASO 1
Equipamento Tipo Parametro
Centrifugo 405,33KW
Compressores Centrifugo 400,50KW
Centrifugo 357,22KW
Casco-Tubo 116,68 m*
Trocadores Casco-Tubo 72,58 m’
Casco-Tubo 91,22 m*
Centrifuga 0,30 KW
Bombas Centrifuga 0,30 KW
Centrifuga 0,30 KW
CASO 2
Equipamento Tipo Parametro
Centrifugo 631,98 KW
Compressores Centrifugo 569,87 KW
Centrifugo 519,03 KW
Casco-Tubo 218,99 m?
Trocadores Casco-Tubo 188,68 m”
Casco-Tubo 88,12 m*
Centrifuga 0,60 KW
Bombas Centrifuga 0,53 KW
Centrifuga 0,80 KW

Da Tabela 40, pode-se perceber que a dimensdo dos compressores, dos trocadores e

das bombas para 0 CASO 2 séo maiores do que para o0 CASO 1. Isso se deve ao fato da vazéo
de gas comprimido foi maior parao CASO 2.

A

Tabela 41 mostra 0 CAPEX e OPEX para os dois casos analisados.
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Tabela 41: CAPEX e OPEX parao CASO 1 e CASO 2.

CASO 1
CAPEX (US$) OPEX(US$)
68.400.000 15.961.908
CASO 2
CAPEX (USS$) OPEX(USS$)
69.600.000 16.177.908

Baseado nos dados da Tabela 41 pode-se observar que o0 CASO 2 teve maior CAPEX
e OPEX que 0 CASO 1, em funcéo do CASO 2 demandar equipamentos maiores na etapa de
compressdo. Entretanto, esta diferenga ndo foi significativa posto que neste processo de
captura o maior custo € dado pelas membranas.

Além do custo, existem outros fatores determinantes para a escolha entre 0s casos
analisado, que séo a perda de metano e a recuperagdo de CO; nos dois casos, exibida na
Tabela 42.

Tabela 42: Perda de Metano e Recuperagdo de CO, para 0 CASO 1 e CASO 2.

Parametro CASO 1 CASO 2
Perda de Metano (%) 3,94 1,79
Recuperacédo de CO; (%) 71,32 95,49

A Tabela 42 mostra a perda de metano e a recuperagdo de CO, no processo para 0s
dois casos analisados. Para 0 CASO 1 observa-se que a perda de metano foi maior que no
CASO 2. O mesmo ocorreu com a recuperacdo de CO», que foi maior no CASO 2. Este fato
pode ser confirmado pelos dados na Tabela 39, que mostra que o percentual de CO; na

corrente de CO, para 0 CASO 2 é maior que para o CASO 1.
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5.2. Captura de CO; pelo Carbonato de Propileno.

Nas analises para o carbonato de propileno, nos dois casos, foram avaliadas trés

vazdes de CP, observado-se sua influencia na captura do CO,,

5.2.1. CASO 1: Captura do CO, Exclusiva pelo Carbonato de Propileno

O CASO 1foi simulado para as trés vazdes de gas natural. A Tabela 43 exibe o0s

resumos das principais correntes resultantes do processo.

Tabela 43: Resultado das Principais Correntes para 0 CASO 1.

Corrente
3.200 Kmol/h 5.000 Kmol/h 8.000 Kmol/h
Parametro CO,+CH, | GN POBRE | CO,+CH, | GN POBRE | CO,+CH, | GN POBRE
Temperatura (°C) 31,4 31,6 32,05 30,46
Presséo (bar) 1 70 1 70 1 70
Vaz&o Molar (Kmol/h) 524,78 1334,24 667,35 1191,68 829,09 1029,94
CP 0,01 - 0,01 - 0,01 -
H,O s s s s s s
C1 27,82 93,55 35,11 97,34 46,42 98,00
Composicéo
c2 5,63 1,96 7,14 0,68 6,50 0,18
(Yomolar)
C3 4,81 0,20 3,97 0,12 3,25 0,09
CO, 61,70 3,60 53,73 1,11 43,77 0,86
N, 0,03 0,68 0,04 0,76 0,05 0,86
cP 0,03 0,01 0,040 0,008 0,052 0,007
H,O - - - . . .
Vazéo por
C1 145,99 1248,24 234,30 1159,93 384,88 1009,35
Componente
C2 29,56 26,21 47,66 8,11 53,91 1,86
(kmol/h)
C3 25,22 2,67 26,49 1,39 26,92 0,96
CO;, 323,80 47,99 358,58 13,22 362,89 8,90
N2 0,17 9,12 0,27 9,02 0,44 8,86
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De acordo com os resultados exibidos na Tabela 43, observa-se que quanto maior a

vazéo de carbonato de propileno, maior é a vazao de CO, na corrente CO,+CH,. Porém para a

vazdo de 3200 kmol/h de CP, a corrente GN POBRE atingiu percentual de CO, maior que

3%, estando fora das especificagdes da ANP.

A Tabela 44 mostra os resultados do dimensionamento dos equipamentos para as trés

vazbes analisadas no CASO 1. Observa-se que, quanto maior a vazdo de CP, maior é a

dimenséo dos equipamentos do processo.

Tabela 44: Dimensionamento dos Equipamentos para Captura de CO, com Absorgao Fisica em CP - CASO 1.

CASO 1
3.200 kmol/h
Equipamento Tipo Parametro
Trocadores Casco-Tubo 24,55 m*
Bomb Centrifuga 530,69KW
ombas Centrifuga 9,06KW
. Altura: 2,39m
Vaso Vertical Diametro: 9,56m
= Altura: 21,05 m
Torre BTG Diametro: 1,29m
5.000 kmol/h
Equipamento Tipo Parametro
Trocadores Casco-Tubo 62,71 m’
Bomb Centrifuga 829,09 KW
ombas Centrifuga 14,08 KW
. Altura: 2,68 m
Vaso Vertical Diametro: 10,7 m
x Altura: 21,05 m
Torre AEETED Diametro: 1,41m
8.000 kmol/h
Equipamento Tipo Parametro
Trocadores Casco-Tubo 130,88 m*
Bomb Centrifuga 1326,0 KW
ombas Centrifuga 22,13 KW
. Altura: 2,99 m
Vaso Vertical Diametro: 11,96 m
Torre Absorcao Altura: 21,05 m

Diametro: 1,56m

A Tabela 45 mostra o CAPEX e OPEX referente ao CASO 1 e as trés vazoes

analisadas.
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Tabela 45: CAPEX e OPEX para Captura de CO, com Absorc¢do Fisicaem CP - CASO 1.

Vazéo CAPEX (US$) OPEX (US$)
3.200 kmol/h 2.360.000 2.007.991
5.000 kmol/h 3.210.000 2.173.213
8.000 kmol/h 4.670.000 2.451.658

Observando o CAPEX e OPEX para as trés vazdes de CP analisadas, pode-se verificar
que para a vazdo de 3.200 Kmol/h de CP o CAPEX e o OPEX foram o menor, porém para
esta vazdo verificou-se que a corrente GN POBRE néo obteve percentual de CO, de acordo
com as normas da ANP.

A Tabela 46 mostra a perda de metano, em percentual, para as trés vazbes de CP

analisadas.

Tabela 46: Perda de Metano e Recuperagdo de CO, para Captura de CO, com Absorgéo Fisica em CP - CASO 1.

CASO1
Vazao Perda de Metano Recuperacéo de CO;
3.200 kmol/h 10,47% 87,09%
5.000 kmol/h 16,84% 96,44%
8.000 kmol/h 27,61% 97,61%

Comparando-se 0 processo com carbonato de propileno com os processos de Absorcdo
Quimica analisados no Capitulo 4, é possivel notar que o CP é uma excelente alternativa para
0s processos de captura de CO, largamente utilizados, como as aminas, e para 0S menos
estabelecidos no condicionamento de gés natural, como as membranas. A afirmacdo baseia-se
em que exibe alta recuperacéo de CO; e baixos custos (CAPEX e OPEX), aliado a uma maior
eficiéncia energética em relacdo aos demais processos avaliados.

Como desvantagem, destaca-se a alta perda de metano, como mostra a Tabela 46, que
pode ser impeditivo dada a aplicagéo da corrente rica em CO,. Levando em consideragéo o

cenério do Pré-Sal, que exibe quantidade excessiva de metano e CO,, e que grande parte do
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CO; capturado deverd ser reaproveitada para EOR (Recuperacdo Avancada de Petréleo), o

carbonato de propileno mostra-se a alternativa mais econdmica.

5.2.2. CASO 2: Captura do CO; pelo Processo Hibrido CP + Membrana.

O CASO 2 foi simulado para trés vazdes de alimentagdo de gas natural. A Tabela 47

mostra os resumos das principais correntes resultantes do processo.

Tabela 47: Resultado das Principais Correntes para Captura de CO, com Absorgao Fisica em CP — CASO 2
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Corrente
3.200 kmol/h 5.000 kmol/h 8.000 kmol/h
Parametro CO, | GNPOBRE | CO, | GNPOBRE | CO, | GN POBRE
Temperatura (°C) | 24,8 26,7 25,0 254 25,2 251
Presséo (bar) 1 60 1 60 1 60
Vazdo Molar (Kmol/n) | 348,98 | 151001 | 362,83 | 149615 | 33264 | 156,35
cp : : : : : :
H,0 - : : : . .
_[Ta 5,21 91,13 5,10 91,95 6,24 89,98
C(?)/Tr?]zf:;r"’)‘o c2 153 334 153 3,36 1,29 337
C3 1,86 142 123 1,56 0,95 162
CO, | 9140 3,50 92,14 2,51 91,51 241
N : 0,62 : 0,62 : 0,61

A Tabela 47 mostra que a corrente GN POBRE, oriunda da mistura das correntes de
gas tratado da coluna de absorcédo por CP e do retentado da membrana, sO esta dentro das
especificagdes da ANP, com teor de CO- igual ou menor que 3% em mol, para a captura a CP
com 5.000 kmol/h. Para a vazao de 3.200 kmol/h, como discutido anteriormente, ja na captura
pelo CP ndo conseguiu se encaixar dentro das especificagdes mesmo com o uso de médulo de
membrana em serie.

Para a vazdo de 8.000 kmol/h, no CASO 1 a corrente GN POBRE se enquadra a
especificacdo da ANP. Porém, no CASO 2, que separa 0 CO, do metano da corrente
CO,+CHy, observa-se que a corrente GN POBRE, resultante da mistura das correntes de gas
tratado da coluna de absorcgdo por CP e do retentado da membrana, possui 4,41% de CO.. Este
fato ocorreu, pois a area a membrana utilizada, com 1500m?, foi insuficiente para remover 0

CO, de modo a satisfazer as especificagdes adotadas.
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A Tabela 48 mostra o resultado do dimensionamento dos equipamentos para Captura de CO, com Absorc¢ado Fisica em CP - CASO 2

Tabela 48: Dimensionamento dos Equipamentos para CASO 2.
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3.200 Kmol/h 5.000 Kmol/h 8.000 Kmol/h
Equipamento Tipo Pardmetro Equipamento Tipo Pardmetro Equipamento Tipo Pardmetro
Centrifugo 509,56 KW Centrifugo 649,90 KW Centrifugo 810,59 KW
Centrifugo 567,18 KW Centrifugo 722,53 KW Centrifugo 900,97 KW
C C C
OMPressores Centrifugo 478,06 KW OMPIesSores Centrifugo 610,99 KW OMPressores Centrifugo 765,48 KW
Centrifugo 135,71 KW Centrifugo 175,91 KW Centrifugo 224,46 KW
Casco-Tubo 24,55 m? Casco-Tubo 62,71 m’ Casco-Tubo 130,88 m’
Casco-Tubo 132,26 m? Casco-Tubo 166,20 m? Casco-Tubo 228,86 m*
Trocadores Casco-Tubo 64,71 m* Trocadores Casco-Tubo 80,56 m’ Trocadores Casco-Tubo 109,57 m?
Casco-Tubo 79,48 m’ Casco-Tubo 95,82 m’ Casco-Tubo 129,57 m?
Casco-Tubo 73,49 m? Casco-Tubo 121,61 m? Casco-Tubo 144,94 m?
Centrifuga 530,69 KW Centrifuga 829,09 KW Centrifuga 1325,96 KW
Centrifuga 9,05 KW Centrifuga 14,08 KW Centrifuga 22,13 KW
trifi 70 KW trif 1 KW trifi 1,01 KW
Bombas Cen r|, uga 0,70 Bombas Cen r|, uga 0,9 Bombas Cen r|, uga ,0
Centrifuga 0,70 KW Centrifuga 0,91 KW Centrifuga 1,01 KW
Centrifuga 0,70 KW Centrifuga 0,91 KW Centrifuga 1,01 KW
Centrifuga 0,70 KW Centrifuga 0,70 KW Centrifuga 0,80 KW
. Altura: 2,39m . Altura: 2,68 m . Altura: 2,99 m
Ve Diametro: 9,56m peuic Diametro: 10,7 m Ve Diametro: 11,96 m
. Altura: 2,49 m . Altura; 2,80 m . Altura: 3,13 m
Vaso Vertical Diametro: 0,62m Vaso Vertical Diametro: 0,70m Vaso Vertical Diametro: 0,78m
. Altura: 5,05 m . Altura: 5,66 m . Altura: 6,33m
Vertical " Vertical N Vertical .
Diametro: 1,26m Diametro: 1,42m Diametro: 1,58m
. Altura: 1,26 m . Altura: 0,36 m . Altura: 1,61m
Vertical i ' Vertical o ' Vertical . '
ertica Diametro: 0,31m ertica Diametro: 1,42m ertica Diametro: 0,40m
- Altura: 21,05 m - Altura: 21,05 m - Altura: 21,05 m
Torre (T Diametro: 1,29m Torre (EETIEAD Diametro: 1,41m Torre (T Diametro: 1,56m
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Com os dados da Tabela 48, foram calculados os valores de CAPEX e OPEX, com a
planilna CAPCOST, exibidos na Tabela 49

Tabela 49: CAPEX e OPEX para Captura de CO, com Absorc¢éo Fisicaem CP - CASO 2.

Vazio CAPEX (US$) OPEX (US$)
3.200 kmol/h 20.200.000 10.029.354
5.000 kmol/h 22.500.000 10.443.431
8.000 kmol/h 27.100.000 11.299.222

Pode-se observar que os valores de CAPEX e OPEX para o0 CASO 2 sdo maiores que
os obtidos no CASO 1. Este fato ocorre devido ao uso de médulo de membranas neste caso.

A Tabela 50 mostra a perda de metano, em percentual, para as trés vazbes de CP
analisadas no CASO 2.

Tabela 50: Perda de Metano e Recuperagdo de CO, para o CASO 2.

CASO 2
Vazéo Perda de Metano Recuperacédo de CO,
3.200 Kmol/h 1,30% 85,79%
5.000 Kmol/h 1,32% 89,92%
8.000 Kmol/h 1,48% 81,87%

Nota-se, pela Tabela 50, que a perda de metano no processo hibrido do CASO 2 é
inferior as perdas do CASO 1. Para as vazdes analisadas no CASO 2, a perda de metano foi
semelhante. Em relacdo & recuperacdo de CO,, é possivel notar que no CASO 2 esta
recuperacdo foi menor, podendo ser atribuido a perda de CO, para o retentado da membrana.

Das trés vazdes analisadas neste caso, a vazdao de 5.000 kmol/h obteve melhor
desempenho, apesar de ndo ter menor CAPEX e OPEX. Isto ocorreu pelo fato do resultado da
vazdo de 3.200 kmol/h de CP ser insuficiente para que a corrente GN POBRE tivesse 3% ou
menos de CO,. Além disso, os resultados com a vazdo de 8.000 kmol/h de CP mostram-se
inviaveis, uma vez que seu CAPEX e OPEX sdo maiores, com tendéncia a aumentar uma vez
que para que a corrente de GN POBRE obtivesse menos de 3% em mol de CO,, a area da

membrana teria que ser maior.
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6. Etapa de Compressao

Neste capitulo, para avaliar a influéncia no dimensionamento dos equipamentos e,
assim, no CAPEX e OPEX, as simulacgdes para as vazdes de 0.5, 1, 2,4 e 10MMnm?®/dia, de

acordo com a Tabela 32. A

Tabela 51 mostra os resultados do dimensionamento dos equipamentos para as cinco

vazdes analisadas nesta etapa.

Tabela 51: Dimensionamento dos Equipamentos para a Etapa de Compresséo.
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0,5MMnm®/dia 1MMnm?®/dia
Equipamento Tipo Pardmetro Equipamento Tipo Parametro
Centrifugo 999,23KW Centrifugo 1998,46 KW
Compressores Centrifugo 949,41 KW Compressores Centrifugo 1898,82 KW
Centrifugo 910,25 KW Centrifugo 1820,49 KW
Centrifugo 705,96 KW Centrifugo 1411,93 KW
Casco-Tubo 1128,4m° Casco-Tubo 585,15
N Casco-Tubo 1149,8 m? N Casco-Tubo 401,94 m*
Casco-Tubo 1489,6 Casco-Tubo 319,82 m?
Casco-Tubo 2790,2 m* Casco-Tubo 535,98 m*
Centrifuga 7,5 KW Centrifuga 30,1 KW
Bombas Centrffuga 8,0 KW Bombas Centrffuga 18,1 KW
Centrifuga 8,0 KW Centrifuga 14,0 KW
Centrifuga 16,0 KW Centrifuga 12,0 KW
Vertical Altura: 6,31 m Vertical Altura: 8,91m
Didmetro:1,58m Diametro: 2,23m
. Altura: 4,49m . Altura: 6,35m
Y peuic Diametro: 1,12m Y Ve Diametro: 1,59m
Vertical Altura: 3,06m Vertical Altura: 4,32m
Didmetro:0,76m Diametro: 1,08m
2MMnm°/dia AMMnm*/dia
Equipamento Tipo Pardmetro Equipamento Tipo Pardmetro
Centrifugo 3996,92 KW Centrifugo 7993,83 KW
Compressores Centrifugo 3797,64 KW Compressores Centrifugo 7595,27 KW
Centrifugo 3640,98 KW Centrifugo 7399,45 KW
Centrifugo 2823,85 Centrifugo 5501,72 KW
Casco-Tubo 1170,30 m? Casco-Tubo 2340,60 n?
N Casco-Tubo 920,84 m? R — Casco-Tubo 2095,81 m?
Casco-Tubo 850,58 m’ Casco-Tubo 2029,25 n'
Casco-Tubo 1072,96 m* Casco-Tubo 2042,55 m?
Centrifuga 24,1 KW Centrifuga 48,1 KW
Bombas Centrffuga 26,1 KW Bombas Centrffuga 50,1 KW
Centrifuga 32,1 KW Centrifuga 64,2 KW
Centrifuga 60,2 KW Centrifuga 120,3 KW
Vaso Vertical Altura: 12,60m Vaso Vertical Altura: 17,81m
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Diametro: 3,15m Diametro: 4,45m
. Altura: 8,98m . Altura: 12,7m
peuic Diametro: 2,25m peuic Diametro: 3,18m
. Altura: 6,11m . Altura: 8,58m
Vertical Diametro: 1,53m Vertical Diametro: 2,15m
10MMnm®/dia
Equipamento Tipo Pardmetro Equipamento Tipo Pardmetro
Centrifugo 19984,58 KW Centrifuga 118,3 KW
Combressores Centrifugo 18988,18 KW Bombas Centrifuga 122,3 KW
P Centrifugo 18204,92 KW Centrifuga 160,4 KW
Centrifugo 14119,31 KW Centrifuga 300,8 KW
Altura: 28,16m
2 - '
Casco-Tubo 8921,09 m Vertical Didmetro: 7,04m
. Altura; 20,
Trocadores Casco-Tubo 6151,08 m? Vasos Vertical . dra _O Ll
Diametro: 5,02m
Casco-Tubo 425291 m? Vertical Altura: 13,67m
Casco-Tubo 5359,81 m? Diametro: 3,42m

Analisando os dados da Tabela 51, nota-se que quanto maior a vazdo de CO,, maior €

a dimensdo dos equipamentos.

Com o dimensionamento dos equipamentos, foi possivel estimar o CAPEX e OPEX,

como mostra a Tabela 52.

Tabela 52: Resultados do CAPEX e OPEX para a Etapa de Compresséo.

Q (MMnm*/dia) CAPEX (US$) OPEX (US$)
0,5 13.000.000 7.109.208
1 19.900.000 8.351.208
2 51.300.000 13.240.608
4 164.000.000 37.714.627
10 777.800.000 147.952.627

Observa-se que quando a vazdo é aumentada em vinte vezes, 0 CAPEX aumenta em

uma proporgdo maior. Assim, a etapa de compressdo ndo teve a tendéncia de Economia de

Escala, citada anteriormente. Levando em consideracdo que nesta etapa o equipamento de

maior impacto no custo é o compressor e que o valor do Expoente de Custo (n) para

compressores é de 0.85, como mostra a Tabela 58 do Apéndice A, e que o intervalo em que
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este valor é vélido é de 0,75 a 1490 KW. Como pode ser observado na Tabela 51, apenas para
a vazdo de 0,5MMnm®/dia a poténcia dos compressores esta dentro deste limite.
A Figura 54 mostra o grafico do CAPEX e OPEX em fun¢édo da vazdo de gas natural

para a etapa de compress&o.
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Figura 54: Vazéo da Corrente de CO, Versus os Custos CAPEX e 0 OPEX, para a Etapa de Compressao.

Na Figura 54, pode-se observar que o CAPEX é sempre maior que o0 OPEX e que esta
diferenca é mais expressiva quanto maior é a vazdo de CO,. Assim, é possivel observar que o
custo para manter os equipamentos é menor que o custo de obtenc&o.

A Figura 55 exibe o grafico do logaritmo do CAPEX e Vazéo de Gés (Q) para esta
etapa.
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Figura 55: Log de Q Versus Log dos Custos CAPEX e do OPEX, para a Etapa de Compressao.

Ajustando-se uma fungdo polinomial de segunda ordem para se obter equagOes

generalizadas do tipo y = ax® +bx+c e do tipo y =ax’, tém-se as correlagdes da Tabela 53.

Tabela 53: Correlagdes de CAPEX com a Vazdo de Gas Q para a Etapa de Compressao.

Teor de CO, Correlagio R?
a) Log(CAPEX)=6E®(LogQ)’ +15,16(LogQ)+ 28660 0,999
CAPEX ™ G
b) Log(CAPEX )=0,093(LogQ)" !
OPEX c) Log(OPEX)=1E°(LogQ)’ +4,015(LogQ)+3E® 0,999

Nas equagdes a e ¢ da Tabela 53, pode-se notar uma semelhanca com a Equagéo 14.
Na equacédo exponencial b, exibida na Tabela 37, observa-se uma semelhanca com a Equagéo
11. O expoente da varidvel LogQ , expoente de custo (n), calculado para os casos avaliados,
foi de 1.404.
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7. Conclusoes

A descoberta do Pre-Sal trouxe desafios tecnoldgicos em vérias areas da engenharia. Em
relacdo ao gas natural, esta descoberta apresenta a necessidade de tratar gases com alto teor de
CO; em plataformas offshore, que limitam o tamanho e a &rea ocupada pelos equipamentos do
processo. Para atender a este desafio, estudos tém sido feitos para adaptar processos
convencionais e, também, para criar novas alternativas de captura de CO, adaptadas a este
cenario. Em muitos casos, estas novas alternativas ocasionam grande aumento de custos,
levando a andlises de viabilidade técnico-econdmica.

No presente estudo foram avaliadas as seguintes técnicas de captura de CO,: absorcéo
pelas aminas MEA, MDEA e por mistura MEA/MDEA, captura por membranas; absorcéo
fisica com carbonato de propileno e aplicacéo de processo hibrido, conjugando a captura de
CO; com carbonato de propileno e médulos de membranas. As conclusdes obtidas neste

trabalho foram:

e No cenério proposto da captura do CO, por MEA, as simula¢Bes indicaram que para
4,0MJ/kg de CO,, a utilizacdo de 10 estagios de equilibrio e loading de0,24trouxeram
reducdo na recirculacéo de CO, no processo e menor gasto energético;

e Para a captura do CO; por MDEA, as simulacdes indicaram que para 1,0MJ/kg de
COy, a utilizacéo de 5 estagios de equilibrio e loading de 0,425 trouxeram reducéo na
recirculacdo de CO; no processo e maior eficiéncia energética;

e No cenério de captura do CO, por Absor¢do Quimica com mistura MEA/MDEA, as
simulagdes indicaram que para 2,5MJ/kg de CO,, a utilizacdo de 10 estigios de
equilibrio e loading de 0,9 trouxeram reducéo na recirculacdo de CO, no processo e
maior eficiéncia energética;

e Para as simulagdes de captura do CO, por Absor¢do Quimica com MEA, MDEA e
mistura MEA/MDEA, foi possivel observar que o aumento na vazdo do gas e no
percentual de CO, promoveu um aumento no tamanho dos equipamentos e nos custos
CAPEX e OPEX, ndo sendo, entretanto, proporcional ao aumento de escala.

e Assimulacdes de captura do CO, por Absor¢do Quimica com MEA, MDEA e mistura
MEA/MDEA, confirmaram a existéncia de Economia de Escala, descrita por

TURTON et al (2009), para o processo de captura por aminas;
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As equacdes polinomiais que correlacionam os custos CAPEX e OPEX com a vazéo
de gas natural foram obtidas com sucesso, para a MEA, MDEA e mistura
MEA/MDEA;

As equagdes exponenciais que correlacionam o CAPEX com a vazéo Q foram obtidas
e, com elas, os valores do Expoente de Custo (n). Estes valores mostraram-se
satisfatorios, seguindo a regra dos Seis Décimos;

No cenério de captura de CO, por membranas, os resultados mostraram que o CASO 2
(2 estagios de membranas sem reciclo) teve menor perda de metano e uma maior
recuperacdo de CO,comparado ao CASO 1 (2 estagios de membranas com reciclo);
Na andlise econdmica da captura de CO, por membranas, os resultados mostraram que
0 CAPEX e OPEX do CASO 2 foram maiores;

Os resultados da andlise da influéncia da vazdo de carbonato de propileno (CP)
mostraram que, comparando as vazdes analisadas, a vazdo de 5.000Kmol/h, foi a que
teve menor CAPEX e OPEX e que atendeu a Resolugdo ANP 16, de 17.6.2008 - DOU
18.6.2008;

Na captura de CO, por Absorcdo Fisica com CP, pdde-se observar que este processo
possui baixos custos em relacdo ao aos processos de captura por Absor¢do Quimica
com aminas e membranas. Porém, a alta perda de metano deste processo pode limitar
sua utilizacdo ou implicar na necessidade de utilizar um método de captura secundério
para a separagdo do CO, do metano;

Para a captura por processo hibrido, conjugando o carbonato de propileno com
membrana, os resultados da analise da influéncia da vazdo de CP mostraram que,
dentre as vaz@es analisadas, a vazdo de 5.000kmol/h foi a inica com menor CAPEX e
OPEX que atendeu a especificagdo da ANP;

Os resultados da captura pelo processo hibrido mostraram que esta técnica foi
eficiente na remogdo do CO.e na redugdo da perda de metano ocasionada pelo
carbonato de propileno;

Os custos CAPEX e OPEX, para o processo hibrido, foram mais elevados em relacdo
a captura de CO; apenas pelo CP;

Para a Etapa de Compressdo, observou-se que o aumento na vazdo do gas promoveu
um aumento no tamanho dos equipamentos e nos custos CAPEX e OPEX. Este
aumento foi em proporgdo maior que o aumento da vazdo, indicando que ndo houve

tendéncia de Economia de Escala;
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e Para a Etapa de Compressdo, as equacdes polinomiais que correlacionam o CAPEX e
OPEX com a vazdo de carga de géas natural Q foram obtidas com sucesso.

e O valor do Expoente de Custo (n) para a Etapa de Compressdo ficou aquém do
esperado, sendo atribuido ao fato da poténcia dos compressores estar acima do
intervalo valido descrito pela bibliografia;

e O processo de compressdo do CO, apresentou-se como um fator de custo expressivo a

ser considerado no custo de processos de captura de COx.

Foi possivel verificar que, para as aminas analisadas, 0 aumento em vinte vezes na vazao
ndo fez com que 0s custos aumentassem na mesma proporgdo. Assim, tratar grandes vazdes
de gas traz Economia de Escala. Notou-se, também, que quanto maior a quantidade de CO; na
corrente de gas, maiores sdo os custos. Considerando-se os resultados da absor¢do quimica
com aminas nas mesmas condi¢Oes de vazdo de gas natural e percentual de CO,, pdde-se
observar que o processo com carbonato de propileno foi o de menor custo. Entretanto, o fato
deste processo ndo produzir um CO, com alta pureza, pode ser um fator limitante & suas
aplicagOes.

Os resultados sugerem uma ordem de custos CAPEX como sendo: Carbonato de
Propileno < MDEA < Mistura MEA/MDEA <MEA <Hibrido de Carbonato de
Propileno+Membrana < Membranas.

Para os custos OPEX, os resultados sugerem a seguinte ordem: Carbonato de Propileno <
MDEA < Hibrido de Carbonato de Propileno+Membrana < Mistura MEA/MDEA < MEA<
Membranas.

Por fim, como sugestdo para trabalhos futuros propde-se:

e O estudo de outras misturas de aminas e processos hibridos;
e Empregar as correlagdes obtidas na otimizacéo de processos de captura de COy;
e Comparar os processos considerando indicadores de desempenho adicionais que

traduzam restricdes de ambiente offshore, como peso e &rea dos equipamentos.
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9. Apéndice A: Dimensionamento dos Equipamentos

As equagdes empregadas no dimensionamento dos principais equipamentos simulados séo

apresentadas nos topicos a seguir.

. Vasos

O calculo do didmetro de vasos leva em consideracdo a velocidade do vapor, segundo a

equacdo de Sauders & Brown, como mostra a Equacéo 3.

Equacéo 3

Onde,

v =Velocidade do gas, m/s
p, = Densidade do liquido, kg/m®
p, = Densidade do gas, kg/m’

k = ParAmetro para reduzir "v" (perda de carga)

As propriedades como densidade foram obtidas no simulador. A partir da velocidade,

o diametro do vaso foi calculado segundo a Equagéo 4.

4Q,

Equacéo 4
nvF,

D=

Onde,
D = Diémetro do vaso, (m)
Q, = Vazio de gas, (m*s)

F, = Fator geométrico (para separador vertical F,=1)
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O calculo da altura do vaso leva em consideragdo a razdo H/D, que estdo presentes na

literatura, pois variam de acordo com o tipo de servigo e o tipo de vaso. Neste trabalho a razéo
H/D adotada foi de 4,0.

O volume do vaso é calculado de acordo com a relagdo abaixo:

V = 2Q|_t Equagéo 5

Onde,
V, = Volume de liquido requerido, (m3)
q, = Capacidade de liquido, (m?d)

t = Tempo de retengdo, (min)

A Equacéo 5 considera que o volume o de liquido no vaso seja de 50% do seu volume.

O tempo de tempo de retencdo tipica para separacdo liquido-vapor de hidrocarbonetos €
de 1 a 3 minutos.

1. Torres

Para este estudo foram utilizados torres do tipo absorgdo e regeneragéo.

a) Absorcdo
Para o calculo do didmetro, € necessario calcular o parametro de dimensionamento X.
Este célculo é feito de acordo com a Equagéo 6.

X=| M| A

Equacao 6
m, )\ AL e

Onde,
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m, = Vazdo de Liquido, (Kg/h)

ms = Vazéo de Gés, (Kg/h)

p, = Densidade do gas, (kg/m°)
p, = Densidade do Liquido(kg/m®)

Com o valor deste parametro em maos, também é necessario definir a perda de carga
na torre. Este valor é tabelado, e leva em consideragdo varios fatores. A Tabela 54 mostra o

valor da perda de carga para varios tipos de servigo.

Tabela 54: Perda de Carga em Colunas de Absorcao para Varios Tipos de Servigcos.Fonte: CAMPBELL, 2004.

Servico AP, in H,O/ft Recheio
Absorcao/Regeneracédo
Liquido com tendéncia a formacao de espuma 0,25-0,5

Destilacéo de hidrocarbonetos leves

Destilacdo a Pressdo Atmosférica ou Alta Pressao —Fluidos que ndo tem

tendéncia a formacao de espuma 05-1
Minimo AP 0,05
Mé&ximo AP 1

Com o valor de X e perda de carga e com o auxilio da Figura 54, calcula-se o fator Y.
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Figura 56: Correlacdo Generalizada de Queda de Presséo na Coluna. Fonte: CAMPBELL, 2004.

Com o valor de Y, € possivel calcular G e, consequentemente, o diametro da torre.

G2Fv*
Y= —M— Equagéo 7
pg (pL - pg )
Onde,

G = Velocidade do Gés, (Kg/h.m?)
F = Fator de Recheio
v = Viscosidade do Liquido (centistokes)

p, = Densidade do gas, (kg/m®)

p, = Densidade do Liquido(kg/m®)

O fator de recheio € obtido a partir da Tabela 55.
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Tabela 55: Fator de Recheio para Vérios Tipos de Recheios. Fonte: CAMPBELL, 2004.
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Nominal Packing Size
Packing Type Material 5/8 in 1 in 1.5in 2in 3in 4 in
IMTP Metal 51 41 24 18 12
Hy-Pak Metal 45 29 26 16
Pall Rings Metal 70 56 40 27 18
Pall Rings Plastico 75 55 40 26 17
Super Intalox Saddle Plastico 40 28 18
Super Intalox Saddle Ceramica 60 30
Intalox Saddles Ceramica 92 52 40 22
Raschig Ring 1/16” Metal 300 144 93 62 43

O diametro da torre foi calculado de acordo com a Equacéo 8.

G Equacdo 8
Onde,
D = didmetro da torre absorvadora, (m)

Q, = vazéio de gés, (m3/s)

O método HETP (Height Equivalent to a Theoretical Plate) é o mais empregado para
determinar a altura do recheio da contactora. A faixa tipica do HETP para coluna absorvedora

amina é de 1,83 metros. A Equacdo 9 mostra como o calculo da altura da torre é feita.
H, =(NUmero de Estagios)(HTEP) Equacéo 9

Onde,
H, = Altura do Recheio (m)

b) Regeneradora

Para torres regeneradoras, sdo utilizadas correlagdes de torres com pratos. Para o

calculo do diametro, é necessério estimar a velocidade do vapor através da Equagéo 10.



W =3600Ks [ (p.~p, )y |

Onde,

W = Velocidade do Gas (Kg/h.m?)
p, = Densidade do Liquido (Kg/m®)
p, = Densidade do Gas (Kg/m®)

K4 = Constante de Dimensionamento (m/s)
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Equacéo 10

O valor Ksé um valor que depende do espacamento entre os pratos. A Tabela 56

mostra o valor deste pardmetro para Varios tipos de espagamentos.

Tabela 56: Valores Tipicos para Espagamento entre Pratos. Fonte: CAMPBELL, 2004

Espacamento entra os Pratos (cm)
s 46 61 76
Absorvedora - Oil 0,0594 0,0678 0,0719
Absorvedora - Glycol 0,0425 0,0467
Absorvedora - Amines 0,0297 0,0333
Fracionadora 0,0372 0,0458 0,0508

Neste trabalho, utilizou-se espagcamento de 61 cm entre os pratos.

Com o valor da velocidade do gés, o didmetro da torre € calculado pela Equacéo 6.

Ill.  Trocadores de Calor

Para trocadores de calor casco e tubos, a partir do simulador é possivel obter a area de

cada trocador. Para isso é necessario saber os valores de U (Coeficiente Global de

Transferéncia de Calor, em W/m?K), que s&o informados na literatura. A Tabela 57 apresenta

valores tipicos de U de acordo com o servigo.
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Tabela 57: Valores tipicos para o coeficiente Global de Troca térmica. Fonte;: CAMPBELL, 2004

U (W/m*.K) Valor
Resfriadores a Agua
Gas (até 3,5 MPa) 200- 285
Gés (3,5-7 MPa) 285-455
Gas (acima de 7 MPa) 455-570
Gerais
Gas-Gas (até 3,5 MPa) 285-395
Géas-Gas (até 7 MPa) 310-425
Gaés-Chiller a propano 340-510
Fornos 250-300
Refervedor
Vapor 795-910

Com o valor de U fixado, o simulador calcula a area de troca térmica de acordo com a Equacgdo 11.

Q=U x Areax LMTD

Onde,
Q= Carga Térmica (W)

U = Coeficiente Global de Transferéncia de Calor (W/mZ.K)

A= Area de Troca Térmica (mz)

LMTD = Diferenca Média Logaritmica de Temperaturas (°C)

IV.  Compressores e Bombas

Equacdo 11

A poténcia requerida por cada méquina € calculada através da simulagdo. O tipo de

compressor é definido pela vazdo aspirada e pela pressdo na descarga. A escolha do tipo pode

ser feita de acordo com a vaz&o na entrada e a pressdo na descarga, como mostra a Figura 57.
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Figura 57: Grafico para determinagdo do tipo de compressor. FONTE: Branan, 2005
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10. Apéndice B: Analise Econdmica

A estimativa de custo de uma planta pode ser feita a partir de uma planta similar ja
existente ou feita a partir de uma planta nova.

No caso de uma planta existente, o custo da planta conhecida deve ser atualizado em
relacdo a capacidade da planta nova e em relacdo a sua data de construcdo. Equagdo 12 e a

Equacdo 13 mostram a relagdo entre as varidveis da planta existente e nova.

¢ = i “ Equacdo 12
C Alase q Q

base

A equacdo acima pode ser rearranjada da seguinte forma:

C, =KA] Equagdo 13
IaIuaI ~

CM =CM,,, Equacdo 14
Ibase

Onde,

C = Custo

A = Variavel que indica a capacidade

n = Expoente de Custo

| = indice Economico (Tabelado)

O expoente de custo (n) é um valor que depende do tipo de equipamento. A Tabela 58
mostra os valores de n para varios equipamentos de processo.
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Tabela 58: Valores Tipicos do Expoente de Custo para Varios Equipamentos. Fonte: Adaptado de TURTON et
al (2009) e PERRY (1997).

Tipo do Equipamento Faixa de Tamanho Expoente de Custo (n)
Compressor com Driver 0,75-1490 KW 0,84
Trocador de Calor Casco e Tubo de Aco ,
1,9-1860 m 0,59
Carbono
Tanque Vertical de A¢o Carbono 0,4-76 m® 0,3
: T Ib/ano \**
Torres (se destilacdo inclui internos) 300-30000 [ b/06 OJ 1,0

O valor de n pode variar de 0,3 a 1, dependendo do tipo do equipamento, mas em média,
frequentemente, gira em torno de 0,6. Por isso esta relacdo é chamada de Regra dos Seis
Décimos.

Para uma planta nova, deve-se levar em consideracao outras varigveis, que serdo mostradas

nos tdpicos a seguir.

l. CAPEX

Segundo MACHADO (2012), o CAPEX (capital expenditure) corresponde ao custo
associado para construgdo de uma nova planta ou a modificagbes em uma planta existente. A
estimativa do custo capital de uma planta pode ser feita com base no fluxograma de processo
(Process Flow Diagram,PFD).

O custo capital, ou “Grass Roots™ estimado € calculado a partir do custo estimado de
todos os equipamentos e de varias outras despesas. A Tabela 59 detalha os fatores que
influenciam no CAPEX.
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Tabela 59: Fatores que afetam o custo capital. Fonte: MACHADO (2012).

Fator associado com a instalagédo do
equipamento

Descricao

Custos diretos do projeto

Preco f.0.b. do equipamento
(f.0.b.=free on board)

Custo do equipamento comprado no fabricante.

Materiais necessarios para instalagéo

Incluem todas as tubulacdes, isolamento térmico, suporte
estrutural, instrumentacdo, e pintura associada ao
equipamento.

M@&o de obra para instalar o
equipamento

Mé&o de obra associada com a instalagdo do equipamento e
materiais citados nos itens (a) e (b).

Custos indiretos do projeto

Frete, seguro e impostos

Inclui todos os custos com transporte dos equipamentos e
materiais para o local da planta e custos com seguro e
impostos.

Overhead de construcéo

Inclui todos os beneficios adicionais, tais como: férias,
licenca médica, aposentadoria, seguro desemprego, salarios
e despesas gerais com pessoal de supervisdo.

Custo com engenharia

Inclui salarios e despesas gerais para engenharia e gestao de
projetos.

Contingéncia e taxas

Contingéncia

Fator para cobrir circunstancias imprevistas, tais como:
perda de tempo devido a greves, pequenas mudangas no
design e aumento de precos ndo previstos.

Taxa da contratante

Esta taxa varia dependendo do tipo de planta e de uma
variedade de outros fatores.

Instalacbes auxiliares

Desenvolvimento local

Inclui a compra de terras, escavagdo do local, instalagdo de
agua, eletricidade e sistema de esgoto.

Prédios auxiliares

Inclui os escritorios de administracdo, salas de controle,
armazéns e edificios de servicos.

Utilidades e Off-sites

Envolve a estocagem de matéria-prima e de produto final,
instalacdes para carga e descarga de produtos, todos os
equipamentos necessarios para fornecer as facilidades

requeridas para o processo (por exemplo, agua de
refrigeracdo, geracdo de vapor, sistema de distribuicdo de
combustiveis, entre outros).

A melhor forma de obter o custo de cada equipamento é através de levantamento com

fornecedores, mas Guthrie no final de 1960 criou uma técnica para estimar o custo capital de

plantas.
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Esta técnica calcula o custo em uma condigdo base de referéncia e emprega fatores para
corrigir (adaptando o material de construgdo, a pressao, etc.) e encontrar o custo nas condi¢des do
problema em questdo, ou seja, o custo instalado ou do médulo (CM) (BARBOSA, 2011).

A Equacdo 15 mostra a relacdo utilizada para calcular o custo do mddulo dos
equipamentos: compressores, drives, turbinas e torres recheadas. O custo do mddulo

considera a soma dos custos diretos e indiretos, indicados na Tabela 59

Cen =C,Fay Equagéo 15
Onde,
Cgy = Custo do Médulo do Equipamento (Custos Diretos e Indiretos)

C, = Custo do Equipamento nas CondigOes Base
Fsw = Fator de Custo do Modulo

O custo do equipamento nas condicdes base (Cy) é:

log;y =K, +K,log, (A)+K,[log,, (A)J2 Equacdo 16

Onde A corresponde ao parametro de capacidade ou tamanho do equipamento. Os
valores para K, K, e K sdo valores tabelados segundo Turton et al. (2009).

O custo do moédulo (CM), para vasos, trocadores de calor e bombas, € obtido
corrigindo Cg levando-se em conta a pressdo de operagdo e o material de construgdo. Este
valor é dado pela Equacéo 17.

Cen =C, (B1 +B,F, Fp) Equacéo 17
Onde,

Cgy = Custo do modulo do equipamento (custos diretos e indiretos)
C, = Custo do equipamento nas condi¢es base
B, e B, =Constantes tabeladas

F, = Fator que considera diferentes materiais de construgéo
F, = Fator de pressao

Como o custo de um equipamento aumenta com o aumento da presséo, a Equacdo 17
mostra o fator de presséo dos vasos e a Equacédo 19 se aplica aos 0s demais equipamentos.
1)D
(p+1) +0,00315
~ 2[850-0,6(p+1)]

= Equacdo 18
p,vaso 0, 0063 q Q
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Para espessura > 0.0063m e P>-0.5 barg

log,, F, =C, +C, log,, P+C,(log,, P)2 Equagdo 19

Onde,

o
I

Presséo (barg)
Didmetro (m)

O
I

,, C; = Parametros tabelados

O custo dos médulos total de uma planta pode ser calculado através da Equagéo 20.

Equacéo 20

Onde n representa 0 ndmero total de equipamentos. O valor de C,,, é multiplicado

pelo fator 1,18 que leva em consideracdo 15% de custos de contingéncias e 3% de custos com
taxas.

O CAPEX das plantas é calculado pela Equacéo 21.

CAPEX =C;,, +0,5> Cg,,;
i=1

Equacéo 21

A equacdo acima mostra que 0 CAPEX de uma planta inteiramente nova é acrescido
de 50% do valor dos modulos nas condi¢des base.

1. OPEX

O OPEX (Operational Expenditure) é a soma dos custos diretos de produgéo, custos
fixos de producéo e gastos gerais, correspondendo ao custo associado & operacdo diéria de

uma planta de processo. A Tabela 60 mostra a descricdo dos itens que compdem as trés
classes de custos.
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Tabela 60: Fatores que afetam o custo operacional. Fonte: TURTON et al (2009).

Fator

Faixa tipica de multiplicagéo dos fatores

1. Custos diretos de producao

Matérias-primas (Cgp) Crm
Tratamento de efluentes (Cyr) Cwr
Utilidades (Cyr) Cur

M3o de obra (Cqp) CoL

Trabalho de supervisdo e de escritorio

(0,1 -0,25) xCo,

Manutenc&o e reparo

(0,02 - 0,1) xCAPEX

Suprimentos operacionais

(0,002 —0,02) xCAPEX

Taxas de laboratoério

(0,1 = O,Z)XCOL

Patentes e royalties

(0 — 0,06) XOPEX

2. Custos fixos de producao

Depreciacao

0,1xCAPEX

Impostos locais e seguro

(0,014 — 0,05) xCAPEX

Despesas gerais da planta

(05-0,7) x (CoL + (0,1 — 0,25) xCoL+ (0,02 —
0,1) xCAPEX

3. Gastos gerais

Custos de administracéo

0,15%Cor+ (0,1 — 0,25) XCor +(0,02 — 0,1)

xCAPEX)
Custos de distribuicéo e venda (0,02 - 0,2) xOPEX
Pesquisa e desenvolvimento 0,05xOPEX

O calculo OPEX é feito pela Equacao 22.

OPEX = F, xCAPEX +F, xCy_ +F, x(Cgyy +Cyr +Cyr )

Onde F, F, e F, sdo fatores de custo.

Equacéo 22

Os fatores utilizados para cada caso sdo apresentados na Tabela 61.
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Tabela 61: Fatores de Custo para Calculo do OPEX.

Fator de Custo Valor
Fy 0,18
F» 2,76
Fs3 1,23

O custo com mdo de obra (CoL), que determina o nimero de operadores necessario,

pode ser calculado pela Equagéo 23.
Nop =4,5%(6,29+31,7P? +0,23N,, )" Equacio 23

Onde P é o nimero de etapas de processamento que envolve a manipulagdo de solidos
particulados (como nenhum dos casos abordados nesta dissertacdo envolve a manipulagéo de
solidos, P=0) eN¢q € 0 nimero total de equipamentos da planta (considerando apenas 0s

seguintes equipamentos: compressores, trocadores de calor e torres).

e Custo de matéria-prima

(i) O prego de compra do gas natural ndo foi considerado, pois levou-se em consideragéo
que a unidade de captura do CO, do gés é de propriedade da mesma empresa que
opera o reservatério. J& o custo das aminas foi estimado a partir dos valores mostrados
na Tabela 3;

(if) O custo para o carbonato de propileno foi de 1,5 $ por tonelada;

(iif)O célculo do custo da membrana foi feito levando em consideracdo o custo de skids
comerciais, que sdo em torno de 750 $/m?(MERKELet al,2009) e o custo de

substituicdo da membrana de 50 $/m?

e Custo de Utilidades

Neste trabalho, o custo com tratamento de efluentes ndo foi levado em consideragéo.
Para o céalculo do custo da &gua de resfriamento, levou-se em consideragdo a hipotese da
instalacdo de captura do CO; ser offshore e, onde a agua utilizada para este servico é a gua
do mar. Assim, o custo é apenas o da bomba que transporta a 4gua do mar para a plataforma.

Na simulacéo de processos de absor¢do quimica com aminas, foi utilizado vapor de alta

e vapor de baixa, estimados em-16,2 $/GJ e 12,5 $/GJ, respectivamente.
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