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Resumo

SANTOS, Douglas Soares dos. Andlise comparativa de tecnologias de
separacdo de CO; resultante do processamento de gas natural. Rio de Janeiro,
2014. Dissertacdo (Mestrado em Tecnologia de Processos Quimicos e Bioquimicos)

— Escola de Quimica, Universidade Federal do Rio de Janeiro, Rio de Janeiro, 2014.

As matrizes energéticas da economia brasileira e mundial evidenciam a
dependéncia de combustiveis de origem féssil. Paralelamente, ha recentes
descobertas de reservas de petréleo e gas que, pelos desafios de exploragéo
associados, tendem a promover um aquecimento no setor de Exploracdo &
Producdo (E&P) de 6leo e gas. No Brasil, destacam-se os campos do Pré-Sal cujo
gas natural (GN) associado ao 6leo é rico em CO, em niveis muito acima da média
das reservas mundiais. Neste contexto, os campos do Pré-Sal requerem o
processamento do GN associado, estando excluida alternativa ambientalmente
inadequada como a mera queima deste gas em flares, recurso este empregado em
outros cenarios de E&P. Dada esta condicdo, e que o gas natural comercializado no
Pais deve apresentar teor maximo de CO; abaixo de 3% v/v, torna-se indispensavel
0 desenvolvimento de novos processos e tecnologias para separacao e despacho de
forma ambientalmente correta deste gas. Portanto, o trabalho contempla algumas
tecnologias existentes para a captura e separacao de CO, de GN, sendo realizada
uma comparacdo critica, em bases técnicas, econdmicas e ambientais, de
tecnologias selecionadas de separacdo de CO2 de gas natural. Dentre as
configuragcdes aqui consideradas destacam-se tecnologias de separagcao de CO; por
Permeacdo em Membranas, tecnologias de Absorcdo Quimica por solventes
aquosos com Etanolaminas tais como Monoetanolamina (MEA), Dietanolamina
(DEA), Metil-dietanolamina (MDEA), bem como outras misturas destas aminas como
MEA/MDEA e DEA/MDEA. Também foram consideradas tecnologias de Absorgéo
Fisica por solventes Oxigenados como Carbonato de Propileno e variantes hibridas
das anteriores. Estas alternativas de remocéao de CO, de GN foram configuradas em
fluxogramas de processo em ambiente de simulacdo ASPEN HYSYS. As
tecnologias foram avaliadas quanto ao desempenho, em termos de consumo
energético mecanico e térmico e emissbes de CH, CyHs e CO,, operando
individualmente ou de forma hibrida. Apresentam-se, também, comparacdes de

desempenhos econémico e ambiental.
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Abstract

SANTOS, Douglas Soares dos. Comparative analysis of separation technologies
of CO;, from the natural gas processing. Rio de Janeiro, 2014. Dissertacéo
(Mestrado em Tecnologia de Processos Quimicos e Bioquimicos) — Escola de

Quimica, Universidade Federal do Rio de Janeiro, Rio de Janeiro, 2014.

Brazilian and World energy matrices exhibit strong dependence on fossil fuels. At the
same time, the recent Brazilian discoveries of giant offshore fields of oil and gas tend
to promote intense activity in the sector of exploration & production of oil and gas in
this country. In Brazil, the Pre-Salt fields have huge prominence and a particularly
relevant fact is that the Pre-Salt oil and its associated natural gas (NG) are rich in
CO, at levels much higher than the average World reserves. In this context, the
extraction of Pre-Salt oil would require the processing of huge flow rates of the
associated NG, where environmentally inadequate alternatives, like the mere burning
of it in flares, are expressly ruled out from the outset. From this fact and given that
the Brazilian requirements for NG commercialization demand CO, below 3%v/v, it is
mandatory that new separation processes and technologies become ready for
massive capture of CO, and, at the same time, able to dispatch such gas via
environmentally correct ways. Therefore, the work investigates some existing
separation technologies for CO, capture from NG in terms of a critical comparison
among them on technical, economic and environmental grounds. The technologies
for CO, capture from NG that were approached include Membrane Permeation,
Chemical Absorption with aqueous Ethanolamines such as Monoethanolamine
(MEA), Diethanolamine (DEA), Methyl Diethanolamine (MDEA), as well certain
blends of ethanolamines like MEA/MDEA and DEA/MDEA. Other capture
technologies were also considered such as Physical Absorption with Oxygenated
solvents like Propylene Carbonate, and Hybrid variants. Processing flowsheets for
the aforementioned separation technologies for CO, removal from NG were
implemented within ASPEN-HYSYS simulation environment. The performances of
the technological alternatives, operating individually or in hybrid configurations, were
evaluated in terms of mechanical and thermal energy consumptions, and
atmospheric emissions of CH4;, C,Hg and CO,. Economic and environmental

performances are also compared.
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CAPITULO 1 - INTRODUCAO

As matrizes energéticas da economia brasileira e mundial evidenciam a
dependéncia de combustiveis de origem féssil. Paralelamente, h& recentes
descobertas de reservas de petréleo e gas que, pelos desafios de exploragéo
associados, tendem a promover um aquecimento no setor de Exploracdo &
Producédo (E&P) de 6leo e gas. No cenario atual do Brasil, destacam-se os campos
do Pré-Sal cujo gas natural (GN) associado ao 6leo é rico em diéxido de carbono em
niveis muito acima da média das reservas mundiais. Neste contexto, os campos do
Pré-Sal requerem o processamento do GN associado, estando excluida alternativa
ambientalmente inadequada como a mera queima deste gas em flares, recurso este

empregado em outros cenarios de E&P.

A especificacdo do gas natural pela resolugdo ANP N°16 de 17/06/2008 exige
gue 0 mesmo contenha no maximo 3% molar de CO; e 10 a 15ppm de H,S para que
esteja em condicdes de exportacdo (ANP, 2010). Assim, torna-se necessario, no

processamento de gas natural, a sua separacao.

A tecnologia mais madura para captura de CO, de correntes de processo € a
absorcdo por misturas aquosas de etanolaminas, sendo, portanto, uma tecnologia
de benchmark em avaliacbes de desempenho comparativo. Destaca-se, entre as

etanolaminas o uso de MEA.

No contexto de processamento primario offshore, a permeacdo por membranas
tem se apresentado como uma alternativa de grande potencial por apresentar menor
footprint quando comparada com a tecnologia de absor¢cdo quimica (DORTMUND e
DOSHI, 1999). Destaca-se também com potencial de aplicacdo offshore a absorgéo
fisica por ndo demandar energia térmica na regeneracao do solvente, que se da com

expansao seguida de separacdo em vaso de flash.

As alternativas apresentam-se com vantagens e desvantagens, podendo ser
configuradas isoladamente ou processos hibridos, combinando alternativas
buscando melhor desempenho global. Neste contexto, este trabalho contempla
tecnologias para a remoc¢éo do diéxido de carbono de correntes de gas natural, com
uma analise técnico-econbmica, avaliando o impacto de configuracdes de processo.

A abordagem é baseada em software de simulagdo de processos para calculo dos
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respectivos balancos de massa e energia, permitindo determinar indices de

desempenho técnicos e econémicos.

1.1. Relevancia
O gés natural é uma fonte energética considerada de baixo risco, tanto técnico

guanto financeiro e sua utilizacdo emite menores quantidades de carbono em
relacdo aos outros combustiveis fosseis. Em 2010, o gas natural supriu em 23.81%
a demanda energética mundial. Mais de 85% das reservas brasileiras provadas de
gas natural encontraram-se sob o mar, proporcionando inimeros desafios na

exploracao e transferéncia do gas. (BP Statical Review of World Energy, 2011).

O estado do Rio de Janeiro possui em torno de 60% das reservas provadas de
gas natural (producdo offshore), seguido pelo estado de Amazonas, com
aproximadamente 11%. A producdo, como esperada, também estd concentrada nos
estados do Rio de Janeiro e Amazonas, sendo a parcela mais significativa oriunda
de gas associado. Pelos dados estatisticos para o referido ano, observou-se
também que a parcela de gas reinjetado (4,0 bilh6es de m3) foi de aproximadamente
17% da producao brasileira total de gas natural (24,1 bilhdes de m3), enquanto cerca
de 7% foi perdida ou queimada (1,8 bilhdes de m3). Esta situacdo evidencia a
necessidade de desenvolvimento de tecnologias de aproveitamento,
armazenamento e transferéncia de gas natural em ambientes offshore ou remotos,
de modo a nédo se limitar a producdo de o6leo pela presenca do gas associado, ja
que, por questdes ambientais, a queima de gas é limitada pela ANP por meio do
Decreto n° 2.705/1998.

O baixo nivel de maturidade tecnolégica no aproveitamento de gas natural €
evidenciado pela importacdo de cerca de 12,6 bilhdes de m3 de gas para fechar o
balanco de gas natural no Brasil (BP Statical Review of World Energy, 2011).

No que tange a matriz energética nacional, espera-se que nos proOXimos anos o
gas natural represente 12% da energia priméria do pais. Sua utilizacdo mais
frequente € no despacho de usinas termelétricas, como combustiveis em fornos e
caldeiras. Além disto, encontra-se presente em aplicacdes industriais diversas, como

em industrias quimicas, de papel e celulose, alimenticias, automotivas, siderargicas,
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téxteis, de cimento e ceramica, atividades de mineracdo, além da sua utilizagéo no
ambiente domiciliar e como matéria prima direta (e.g., industria de fertilizantes e
producdo de metanol). Estes 12% representam um grande desafio de separacao do
CO; para utilizagdo na Recuperacio Avancada do Oleo (Enhanced Oil Recovery -
EOR).

Devido a elevada relacdo gas-6leo (RGO) nos campos do pré-sal (FORMIGLI,
2007), a producédo brasileira de gas natural devera aumentar nos préximos anos,
com expansdo estimado do volume de gas natural, na ordem de 13 milhdes m3/dia
(Petrobras, 2013). Segundo FORMIGLI (2007), o gas natural do pré-sal possui teor
de CO; entre 8 e 12%. Estudo de GAFFNEY et. al., (2010) menciona teores de até
78% (campo de Jupiter). Portanto, a producao de petréleo e gas nestes campos tem
na remocdo de CO, uma etapa de grande impacto econdmico. Adicionalmente,
considerando-se que a emissdo do CO; capturado ndo € uma alternativa sustentavel
(gas de efeito estufa), a sua destinacdo tem na tecnologia EOR (Enhanced Oil
Recovery) a sua opcao mais madura, sendo adotada neste cenario de alto teor de
gas acido.

E relevante que a tecnologia EOR conjuga a necessidade de destina¢do do
CO; (emissao ndo é uma alternativa cogitada) ao aumento da producéo de 6leo (~2-

3 barris por tonelada de CO; injetado).

1.2. Objetivos

O objetivo geral do trabalho é de realizar uma analise comparativa de
tecnologias de separacédo de CO, do géas natural, em bases técnica e econémica.

1.2.1. Objetivo Especifico

Como obijetivos especificos, tém-se:

e Sintese de processos de separacdo de CO,: definicdo de fluxogramas

de processos de remocédo CO, do gas natural, a saber:
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o Absorcdo Quimica: contemplando 3 (trés) alternativas de
solventes: Monoetanolamina (MEA), Dietanolamina (DEA) e
Metildietanolamina (MDEA);

o Absorcao Fisica com Carbonato de Propileno (CP);

o Permeacéo por Membranas (PM);

o Hibrido 1: Absorcao quimica com MEA seguida de PM;

o Hibrido 2: Absorcéao fisica com CP seguida de PM.

Simulacdo de processos de separacdo de CO,: calcular balancos de

massa e energia das alternativas de processo selecionadas, empregando
o simulador ASPEN HYSYS (ASPENTECH Inc.). As simulacdes
envolvendo operacdes de permeacdo por membranas utilizam madulo
desenvolvido pelo Laboratério H2CIN da Escola de Quimica da UFRJ. Os
resultados de simulacdo suportam a avaliacdo técnica das alternativas

selecionadas.

Dimensionamento _de equipamentos de processo: empregar 0S

resultados de simulacdo para dimensionamento dos principais
equipamentos em cada alternativa de processo de separagcdo de CO,
selecionados, base para estimar o0s respectivos desempenhos

econdmicos.

Avaliacdo econdmica de separacdo de CO,: utilizar os resultados de

simulacdo e de dimensionamento para estimar CAPEX e OPEX das

alternativas de processo, com uso do software CAPCOST®.

e Andlise de desempenho ambiental: utilizar os balancos de massa e

energia para analise de potencial de impacto ambiental das alternativas
selecionadas, empregando o software WAR (Waste Reduction

Algortihm, desenvolvido pela EPA, Environmental Protection Agency).
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1.3. Estrutura da Dissertacéo

O texto esta organizado em capitulos. O Capitulo 1 introduz o tema e
apresenta relevancia e objetivos do estudo. No Capitulo 2, uma revisao bibliografica
€ reportada, contextualizando o tema, tecnologias de separacdo de CO,, e
ferramentas metodoldgicas. As premissas de projeto e os fluxogramas de processo
das tecnologias avaliadas sdo mostradas no Capitulo 3. O Capitulo 4 mostra os
resultados de Simulacdo e o Capitulo 5, as conclusdes e as sugestdes de trabalhos
futuros sdo apresentadas. A lista de referéncias bibliograficas consultadas figura do
Capitulo 6. A Anélise Econbmica e o desempenho econdémico das alternativas

consideradas é objeto do Apéndice A.
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CAPITULO 2 —- CONTEXTUALIZACAO

Este capitulo contempla um levantamento do estado da arte, contextualizando

0s objetivos da pesquisa no cenario de processamento de gas natural.

2.1. Pré-sal
No Brasil, a zona da camada Pré-sal consiste em uma faixa que se estende ao

longo de 800 quilébmetros entre os Estados do Espirito Santo e Santa Catarina,
abaixo do leito do mar, e contempla trés bacias sedimentares: Espirito Santo,
Campos e Santos. Estima-se que a camada do pré-sal contenha o equivalente a
cerca de 1,6 trilhdo de metros cubicos de géas e 6leo.

Véarios campos e pocos de petrdleo e gas natural ja foram descobertos na
camada pré-sal como pode ser observado na Figura 1, nas Bacias de Santos,

Campos e Espirito Santo.

-~
-~
-
R .
~a

' Campos de HC
1 Blocos Exploratorios
B Reservatorios Pra-Sal

Figura 1. Area do pré-sal e limites territoriais dos estados, contemplando suas respectivas bacias.
FONTE: IBP e Secretaria da Industria, Comércio e Assuntos do Mercosul. Disponivel em:
http://www.mineropar.pr.gov.br/modules/conteudo/conteudo.php?conteudo=174. Acesso em
20/09/2014.


http://www.mineropar.pr.gov.br/modules/conteudo/conteudo.php?conteudo=174

Pagina |7

A Figura 1 também apresenta a localizacdo dos pogos testados, campos de
petrdleo e gas (HC) e blocos exploratorios. Entre os principais campos exploratérios
gue dispdem de Oleo leve descobertos, apresentam-se 0s reservatorios Tupi, Guara,
Bem-te-vi, Carioca, Jupiter e lara. Os campos de Libra, de Franco e o de Lula,
possuem volumes superiores a 8 bilhdes de barris de Oleo recuperaveis, eliminando
possiveis concorrentes em referéncia ao tamanho, entre as descobertas mundiais
recentes. No campo de Libra, devem ser produzidos entre 8 e 12 bilhGes de barris
de petrdleo nos proximos 35 anos. Trata-se de Oleo de excelente qualidade, com 27°

API e baixo teor de enxofre. (Ministério de Minas e Energia, 2013)

Os reservatérios de 6leo e gas do Pré-sal na bacia de Santos séo altamente
carbonatados, sobrepostos por uma camada de sal extensa que em algumas areas
alcancam 2 km de espessura. Estes campos estéo localizados a cerca de 290 km da
costa do Rio de Janeiro, no Sudeste do Brasil e sdo entre 5 e 7 quildmetros abaixo
do nivel do mar com uma profundidade de agua que pode ser superior a 2 km.
(FORMIGLI et al., 2009)

Para o cenario de perfuracdo de pocos, inumeros desafios tecnolégicos podem
ser encontrados, como (BEZERRA, 2005):

e Desvio do poc¢o na zona do sal;

e Fraturamento hidraulico em pocos horizontais;

e Emprego de materiais resistentes a COz;

e Viabilidade técnica de mecanismos de recuperag¢ado secundaria,;

e Construcao de pocgos de grande extenséo.

e Qualificacdo de risers para laminas de agua de 2.200 m,
considerando a presenca de CO:e altas pressoes;

e Emprego de risers towers e risers de aco em catenaria tipo lazy
wave;

e Qualificacdo de linhas com isolamento térmico para laminas de
agua de 2.200 m;

e Linhas de alta pressao para injecéo de gas.
Ressaltam-se, ainda, os desafios para garantir o escoamento da producao:

e Prevencédo da formacao de hidratos;
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e Controle da deposicéo de parafinas;
e Controle de incrustacdes (scaling);

e Obtencéo de adequadas temperaturas ao longo das linhas.

Segundo a Agéncia Nacional do Petroleo, Gas Natural e Biocombustiveis
(ANP), foram produzidos 412 mil barris diarios de petréleo nos 34 pocos que
extraem o mineral da camada pré-sal, uma alta de 4,2% em relacdo a margco de
2013. A partir do pré-sal, tornou-se possivel produzir 14,6 milh6es de metros cubicos
de gas natural. No total, incluindo-se também o petréleo extraido da camada pos-sal,
foram produzidos 2,15 milhdes de barris por dia no Brasil, um aumento de 1,3% na
comparacao com marco de 2013. A alta pode ser explicada pelo retorno a producéo
da Plataforma P-20, no campo de Marlim, e o inicio da producéo da P-58, no Parque
das Baleias. A producdo nacional total de gas (somando pré e pos-sal) chegou a
82,9 milhBes de metros cubicos, uma queda de 0,7% em relacdo a maio de 2014.
(JORNAL DO BRASIL, 2014).

2.2. Gas Natural

O gés natural € uma mistura de hidrocarbonetos leves de origem fossil.
Normalmente, € encontrada em rochas porosas no subsolo e préximo da camada de

6leo, podendo estar ou ndo associado ao petréleo.

A formacédo do gas natural é oriunda da decomposi¢cdo de matérias organicas
soterradas em grandes profundidades, em bacias sedimentares (na terra ou no mar),
por intermédio de eventos geoldgicos pré-histéricos associados ao processo de
acomodacéo da crosta terrestre, que leva cerca de 1 milhdo de anos para ocorrer.
Em sua composi¢cdo, € apresentada uma combinagdo de gases inorganicos: Nz e
CO2 em uma proporcéo de 15% (podendo sofrer variagdes de campo para campo),
hidrocarbonetos saturados, predominando o metano (participacdo entre 70 a 80%
v/v). Além disso, dispdem de compostos em menores quantidades, a saber: etano,
propano e butano, dentre outros (totalizando teor proximo a 16%). Em paralelo,
algumas reservas podem conter grandes quantidades de compostos sulfurados,

como o H2S. O gas natural é considerado rico quando a soma das porcentagens de
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todos os componentes mais pesados que o propano é maior que 7%. (SANT’ANNA,
2005)

A classificacdo do gas natural € baseada de acordo com a sua ocorréncia na
natureza, a saber: associado e nao associado. Quando no reservatorio,
classificando-o como associado, 0 gads encontra-se envolvido no 6leo, podendo
também apresentar-se como uma capa de gas. Desse modo, a producdo de gas
exibe uma relacdo equivalente a producdo de o6leo. Na auséncia de condi¢cdes
econdmicas ou técnicas disponiveis para a sua comercializacdo, o gas natural pode
ser reinjetado no reservatério ou mesmo queimado, almejando inibir o acimulo de
gases combustiveis préximo aos pocos de petréleo. Em contrapartida, o gas natural
nao associado é definido como aquele que, em seu reservatério, esta isento ou
associado a pequenas porcdes de 6leo. Na Figura 2, é ilustrado o sistema de
obtencdo de gas natural no reservatdrio. Estatisticamente, as maiores ocorréncias
de gas encontram-se na forma de ndo associado. Entretanto, mediante as inUmeras
exploracbes, constata-se que as reservas de gas natural no cenario brasileiro

encontram-se associadas ao petréleo (BAHIAGAS, 2005).

Poco de dleo Poco de dleo Poco de gas

Gas
y =

Oleo + Gés Oleo + Gés Gés ndo-associado
Gés associado Gés associado Oleo + Gas

Agua Agua g

Figura 2. Demonstragao do sistema para gas associado e ndo associado no cenario de
extracdo do gas natural. Fonte: Bahiagas. Disponivel em:
http://www.bahiagas.com.br/download/livro_gas_natural.pdf. Acesso em: 13/08/2014
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Atualmente, s&o produzidos cerca de 77x10° m*/dia de gas natural no Brasil,
apresentando um aumento de 9,1% quando comparado ao ano de 2012. (EPE,
2014)

Observa-se na Figura 5 0 aumento de reservas em petroleo e gas natural no
mundo, localizadas aproximadamente 90% em bacias maritimas e 10% em bacias

terrestres.
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Figura 3. Representacdo do aumento das Reservas de Petréleo e G4s Natural entre 1980 e

2009 (Bilhdes de boe). Fonte: BP Statistical Review 2011.

A industria de gas natural no Brasil sofreu mudancgas significativas na ultima
década. Durante esse periodo, o gas foi o componente da matriz de energia néo
renovavel que mais cresceu no pais, em funcdo do aumento da producéo local e de
importacdes da Bolivia, e atualmente responde por cerca de 12,8% da demanda, de
acordo com o Balanco Energético Nacional da Empresa de Pesquisa Energética —
EPE. (EPE, 2008).
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A capacidade brasileira de producdo de gas parece estar preparada para
sustentar um rpido crescimento na proxima década, o que pode potencialmente
alterar o balanco de oferta e demanda de gas no pais. Espera-se que o crescimento
seja movido principalmente por um aumento na producao offshore de gas natural na
Bacia de Santos. No longo prazo, quantidades substanciais de gas associado as
vastas reservas do pré-sal brasileiro deverdo comecar a ser produzidas. (EPE,
2008).

2.1.1. Especificacdes do Gas Natural

A composicdo do gas natural varia muito de acordo com o reservatorio. As
especificacdes de produto para venda de gas sdo geralmente em termos de
composicdo e desempenho. Esses critérios incluem o nimero Wobbe (medida do
conteudo energético de um gas, medido com base em seu poder calorifico por
unidade de volume em condi¢cdes padroes de temperatura e pressao, utilizada como
indicador da interoperabilidade de equipamentos, em geral queimadores, face a
mudanca do gas combustivel que os alimente) sob orientacdo da norma ABNT NBR
15123, poder calorifico, o total de inertes, agua, oxigénio e enxofre. Os dois
primeiros critérios estdo relacionados a caracteristicas de combustdo. Os ultimos

trés visam garantir protec&o contra entupimento e corrosdo gasoduto.

O gas natural € uma mistura de hidrocarbonetos, que contém principalmente
metano, etano, propano e, em menores quantidades, hidrocarbonetos superiores,
podendo ainda apresentar componentes inertes do ponto de vista da aplicacao, tais
como N, e CO,, bem como tracos de outros constituintes. Quando a concentragao
de H,S se apresentar muito acima dos niveis permitidos, outros compostos
sulforosos podem se fazer presentes. Estes componentes incluem CS, (sulfeto de
carbono), mercaptanos (RSH), e sulfetos (R-S-R’), dispondo de enxofre adicional. Se
apresentar grande quantidade de CO,, 0 gas podera conter pequenos teores de
sulfeto de carbonila (COS). Embora isso possa ocorrer naturalmente, COS pode ser
formado durante a regeneracdo por uso de peneira molecular na desidratacdo.
(VEROBA et al., 2003)

O ponto de orvalho de hidrocarbonetos € uma especificacdo de venda do

produto, pois é um indicador da presenca de hidrocarbonetos pesados. Quando
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presentes, estes componentes do gas natural condensariam durante o transporte em
dutos (a alta presséo), o que pode causar problemas de medicdo. (VEROBA et al.,
2003)

Quanto ao poder calorifico, utiliza-se o valor bruto na transferéncia de calor. O
poder calorifico para transferéncia de calor sdo determinadas por medicao direta, em
que a calorimetria é usada, ou pelo calculo do valor com base na andlise de gases.
O método € definido no contrato de venda. As formulas para o calculo dos valores
de aquecimento bruta de gas ideal, em uma base volumétrica sdo (Gas Association

Processing, 1996).

A Tabela 1 apresenta as especificacdes que o gas natural necessita atender

para obter permisséo para comercializa¢do no Brasil.

Tabela 1. Tabela de especificacdo para o Gas Natural. Fonte: ANP, 2008.

Caracteristica Unidade Limite (2) (3) Método
Centro-
Norte Nordeste Oeste, NBR ASTM ISO
Sudeste D
e Sul
. 34.000
POdEL Cg‘iioorr'f'co kJ/ m3 a 35.000 a 43.000 15213 3588 6976
P 38.400
9,47 a
3 1
kWh/m 10,67 9,72 a 11,94
) 40.500
Indice de Wobbe kJd/m3 a 46.500 a 53.500 15213 - 6976
45.000
Numero de - 65 - - 15403
metano, min.
Metano, min. % mol. 68,0 85,0 14903 1945 6974
Etano, max. % mol. 12,0 12,0 14903 1945 6974
Propano, méx. % mol. 3,0 6,0 14903 1945 6974
Butanos emais o o) 1,5 3.0 14903 1945 6974
pesados, max.
Oxigénio, max. % mol. 0,8 0,5 14903 1945 6974
'”e”esré';f'coﬁ’ %mol. 18,0 8,0 6,0 14903 1945 6974
CO,, max. % mol. 3,0 14903 1945 6974
Enxofre Total, mg/m® 70 . 5504  6326-3

max.
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6326-5
19739
Gas Sulfidrico 3 5504 6326-3
(H2S), max. mg/m 10 13 10 -- 5228
Tabela 1. Tabela de especificacdo para o Gas Natural. Fonte: ANP, 2008.
6327
10101-
Ponto de orvalho 2
de 4gua a latm, °C -39 -39 -45 -- 5454 ——
max. 10101-
3
11541
Ponto de orvalho
de o
hidrocarbonetos c 15 15 0 - - 6570
a 4,5 MPa, méx.
. 6978-1
Mercurio, max. ug/m? -- - - -
6978-2

2.3. Principais Operagdes no Condicionamento de Gas Natural

O géas condicionado pode ser destinado como: (i) gas combustivel para
geracdo de energia elétrica; (i) gas-lift, para auxiliar a elevacdo dos fluidos do
reservatorio; (iii) reinjecdo, ditada por limitacdes no sistema de transferéncia ou
como método para aumento da recuperacdo de petréleo; e (iv) exportacdo
(gasodutos) para UPGNs (Badega, 2102). Segundo Vaz et al. (2008), a
especificacdo do gas natural para transferéncia de plataforma offshore até uma
UPGN depende dos requisitos técnicos para transferéncia, com garantia de

escoamento eficiente.

Nesta secdo, descrevem-se as principais operagbes aplicadas no
condicionamento do gas natural, aquele realizado offshore para posterior envio as
Unidades de Processamento de Gas Natural (UPGNs). Nao se trata, portanto, de
uma revisdo da literatura abrangendo todas as possiveis alternativas atualmente
empregadas ou inovacgfes tecnolégicas em diferentes niveis de maturidade (e.g.,
separadores supersonicos).



Pagina | 14

O foco esta em operacdes com maturidade tecnoldgica e pertencentes ao
cenario offshore do pré-sal: (1) desidratacao, (2) separacdo de LGN, e (c) remocao
de CO.,.

2.3.1. Desidratacao

A desidratacéo visa ao controle da concentracdo de dgua no gas natural para
evitar a formacéo de hidratos e a presenca de agua livre que, em contato com 0s
gases 4cidos, ocasionam corrosdo de equipamentos, reducdo da area de
escoamento em dutos e aumento da perda de carga, com reducdo da vazao de gas
transportado (MACHADO, 2012). A especificacdo de ponto de orvalho de agua
(WCDP, Water Dew Point) € imposta para prevenir os problemas decorrentes da
presenca de agua no gasMachado (2012) resume 0s processos comumente
empregados para desidratacdo do gas natural: absorcdo com solventes liquidos a

base de glicois e adsorcao em leito sélido:

Absorcdo com solvente: é a mais utilizada, e € analoga ao processo de

remocdo de gases acidos por absorcdo quimica com aminas - utiliza coluna
para absorcdo e outra para recuperacao de solvente. O agente desidratante
deve apresentar alta solubilidade em agua, baixa volatilidade, baixa
viscosidade, alta estabilidade quimica e grande capacidade higroscopica
(VAZ et al., 2008, apud MACHADO, 2012). O trietilenoglicol (TEG) € o mais
recomendado para unidades de condicionamento de gas natural. Machado
(2012) observa que a presenca de quantidades significativas de
hidrocarbonetos aromaticos (muito sollveis em TEG) resulta em emissoes

atmosféricas de BTX pelo topo da regeneradora de TEG.

Adsorcéo em leito sdlido: as moléculas de agua aglomeram-se e condensam

na superficie do sélido adsorventes, seguido de condensagéo capilar, fazendo
gue mais adsorbato seja aderido ao adsorvente até que seja alcancado o
equilibrio de pressdes parciais na corrente a ser tratada e dentro dos poros. O
processo de adsor¢cdo pode atingir teores de agua inferiores a 1 ppmv na
corrente de gas seco. Os adsorventes mais utilizados no tratamento do gas
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natural sdo silica gel (SiO,), alumina ativada (Al,O3) e peneira molecular

(zedlitas).

Smith (2004) sugere que as membranas usadas para a desidratacdo de gas
natural sdo economicamente vidveis apenas quando a desidratagcdo é combinada
com a remocdo de gas é&cido. Com base em unidades comerciais instaladas e
diversos estudos (por exemplo, BINCI et al. 2005; BIKIN et al., 2003), é demonstrado
gue as membranas sdo economicamente atraente para a desidratacdo de gas para
vazdes inferiores a 10 MMscfd (0,3 MMSm?®d). Binci et al. (2005) afirmam que as
unidades de membrana sdo competitivas a desidratacdo com TEG em plataformas
offshore em vazdes abaixo 56 MMscfd (1,6 MMSm?®/d).

2.3.2. Recuperacdao de Liquidos de Gas Natural (LGN)
Os principais processos para recuperacdo de LGN sdo (VAZ et al., 2008):

e Joule Thomson,
eCriogénico, e

e Turbo Expansor.

Uma breve descricdo desses trés processos é apresentada a seguir (Barbosa,
M. C., 2010).

Processo Joule-Thomson: ndo permite alcancar a especificagdo para

comercializacdo do gés natural, constituindo-se em um processo de ajuste do ponto
de orvalho de hidrocarbonetos (HCDP, hydrocarbon dew point). M. C. Barbosa
(2010) aplica o processo no contexto de recuperacdo de LGN, ndo tendo como
objetivo a especificacdo da corrente de gés resultante. O processo baseia-se no
efeito Joule-Thomson, ou efeito Joule-Kelvin, onde, a entalpia constante, a expansao
de um gas resulta na reducdo de sua temperatura. O processo € composto por
quatro etapas - compressao inicial (opcional), resfriamento, expansao e separacao.

A expansédo é realizada em valvula isentélpica de controle de pressdo. A corrente
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gas resultante (com T e P inferiores) apresenta menor concentracdo de
hidrocarbonetos pesados enquanto a corrente liquida € denominada LGN. A fracao
de abertura da valvula € comandada por controle de temperatura da corrente
expandida e ndo por sua temperatura, ndo se constituindo portanto, em garantia de
alcance de metas de HCDP. O gas resultante € mais concentrado em CO,, e a
fracdo liquida rica em componentes pesados (LGN) € unidade para planta de

separacao e estabilizacao da fase.

Processo Turbo Expansor: trata-se de processo semelhante ao Joule

Thomson, substituindo-se a valvula de controle de pressdo por turbina, gerando
energia para o processo (e.g., compressao). As temperaturas alcancadas sdo mais
baixas do que aquelas obtidas no processo Joule-Thomson (devido ao trabalho
realizado na turbina), resultando em condensacdo mais intensa dos hidrocarbonetos
pesados. Para atingir temperaturas mais baixas (e, consequentemente, reduzir o
HCDP do gas produzido) o processo pode incorporar ciclo de refrigeracdo a propano
(CRP) e trocadores de integracdo energética. Segundo M. C. Barbosa (2010), a
adicdo de CRP a jusante a turbina torna esse processo um dos mais eficientes no
processamento de gas mas, devido a majoracdo do CAPEX resultante da adicdo de
turbo-expansor, sua utilizacdo é mais econbmica para elevadas vazdes de gas
alimentado. O géas resultante segue o mesmo destino apontado para 0 processo

Joule-Thomson.

Processo Criogénico: Utiliza CRP e, portanto, CAPEX majorado frente ao

processo Joule-Thomson, sendo capaz de produzir gas natural com a especificacao
de venda. O CRP utiliza compressores de propano para liguefacao das fragcbes mais
pesadas do gas. Nado apresenta etapas de compressdo e expansdo do gas de
processo pois baseia-se exclusivamente na reducdo de temperatura por troca
térmica com propano refrigerado no CRP, atingindo temperaturas criogénicas.
Consequentemente, o processo nao utiliza altas pressdes, o que reduz o CAPEX
frente ao do processo Turbo-Expansor. M. C. Barbosa (2010) destaca que, devido
as temperaturas criogénicas atingidas no processo, torna-se necessaria etapa a
montante de desidratacdo (evitar formacdo de gelo) e adicdo de MEG (evitar
formacdo de hidratos). O fluxograma do processo € composto basicamente por
trocador de calor para resfriamento, CRP, vaso para separacdo do MEG e um vaso

separador de fases (LGN e gas natural tratado).
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2.3.3. Remocéo de CO;

Os itens que orientam a selecdo de processo de remocdo de CO, de gas

natural sédo apresentados em Engineering Data Book (2004b), e resumidos a seguir.

* O tipo e a concentracao de impurezas e composi¢cao de hidrocarbonetos
do gas acido (e.g., COS, CS, e mercaptanos). Solventes fisicos tendem a
dissolver os hidrocarbonetos pesados. Portanto, a presenca destes
componentes pesados em quantidades significativas favorece a escolha de

absorcao por solventes quimicos;

* A pressao e a temperatura em que o gas acido esta submetido é um
fator determinante. As altas pressodes parciais (50 psi [3.4 bar] ou maiores) do
gas &cido presente na corrente favorecem o emprego de solventes fisicos,

enguanto baixas pressdes favorecem o emprego de aminas;

* A especificagdo do gas tratado (especificagbes de baixas concentracdes

para saida do gas favorecem o uso de aminas);
* O volume de gas para processamento;
* A especificagao para gas residual, gas acido e produtos liquidos;
* A seletividade requerida para a remocao de gas acido;

» O custo de capital, o custo de operacao, e custo dos royalties para o

processo;

* As restricdes ambientais, incluindo regulagdo da poluicado atmosférica e

descarte dos produtos considerados quimicamente perigosos.

Se o0 adocamento do gas estiver em condi¢cdes offshore, alguns fatores
adicionais devem ser considerados, como o tamanho (area ocupada) e o peso das

plantas. Considerando-se que o CO, é removido em ambiente offshore, a remocao
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do H,S é raramente feita, embora possua exigéncia para tal, por causa do manuseio

da corrente rica em gas acido ou presenca de enxofre.

A alta concentracdo de CO; no gés natural do pré-sal justifica a discussédo mais

detalhada desta operacao de condicionamento, no item 2.4.

2. 4. Tecnologias de Remocao de CO,

Os gases acidos sao removidos do gas natural por processos fisicos ou
quimicos (SPEIGHT, 2007). Segundo Speight (2007), a escolha dentre os inUmeros
processos € principalmente determinada pela pressdo parcial dos gases acidos a
serem removidos, remetendo a qualidade do gas a ser tratado. O nivel de
contaminantes residuais no gas tratado também influencia na escolha da técnica,
sendo muitas vezes utilizados processos hibridos, onde mais de uma técnica é

utilizada de modo a se conseguir o objetivo de processo.

7

A remocao de CO, € a operacdo mais critica no condicionamento do gas
natural do pré-sal, com alta fracdo de CO,/CH; (MEDEIROS et al., 2013). Além
disso, a remocao de gases acidos é também um passo critico na industria de
produtos quimicos basicos, tais como H,, gas de sintese, o 6xido de etileno, NH3, e
ureia. (KUNDU et al.,, 2005), o que é responsavel pelo grau de maturidade
tecnoldgica de processos como: (i) absorcédo (quimica, principalmente, e fisica); (i)
adsorcdo em solidos; (iii) separagado criogénica; (iv) permeacdo em membranas; e
(v) conversdo quimica. Entre elas, a absorcéo regenerativa € amplamente aplicada
em tratamentos de gas de alta capacidade. A subclasse nesta categoria € a
absorcdo com alcanolaminas aquosas, que tem sido usada por mais de 50 anos
para a remocao de H,S/CO, em industrias de petréleo e gas natural. (JAMAL et al.,
2006) As alcanolaminas sao liquidos de baixo custo facilmente produzidos na
industria de o6xido de etileno. Isso qualifica a absor¢cdo por solucdes de

alcanolaminas para aplicacdo em grande escala, como, por exemplo, em
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termelétricas queimando carvdo convencional (KVAMSDAL et al., 2008) na

tecnologia de pdés-combustao para a captura de CO,. (MEDEIROS et al., 2013)

O uso de solventes fisicos € adequado em correntes com teor elevado de
gases acidos. Apesar de apresentar vantagens econdmicas tem o inconveniente de
baixa seletividade, absorvendo hidrocarbonetos pesados. O desempenho de
solventes quimicos tem elevada sensibilidade a pressdo parcial do contaminante
acido (CO; e H,S), sendo indicados para processamento de correntes cujos teores
de contaminantes, na entrada e na saida do processo sdo baixos. Normalmente,
empregam-se solugcdes aquosas de etanolaminas, com uso associado ao
adocamento de gases com até 15% em base molar de CO,. (L. C. BARBOSA, 2010)

O pré-tratamento da carga € um componente critico de um processo de
membrana. O gas de entrada deve estar livre de particulas sélidas e gotas maiores
do que 3 microns. A temperatura de entrada do gas deve encontrar-se em torno de
10°C acima do ponto de orvalho da agua para evitar a condensacao na membrana.
(BIKIN et al., 2003)

As unidades funcionam com pressées entre 700 a 1.000 psig (50-70 bar), com
gas de alimentacéo contendo de 500 a 2.000 ppmv de agua. E produzido um fluxo
de gés de produto de 20 a 100 ppmv de agua a 700-990 psig (48-68 bar). A baixa
pressao (7 a 60 psig [0,5 a 4 barg]), o volume de gas é de cerca de 3 a 5% do
volume de gas de alimentacdo. Este gas deve ser recomprimido ou utilizado em um

sistema de baixa presséao, tal como gas combustivel. (BIKIN et al., 2003)

Os critérios de selegcdo para 0s processos a base de solventes sdo discutidos
por Tennyson e Schaaf (1997) e as Figuras de 4 a 7 sdo baseadas em suas
recomendacdes. As instrucdes das figuras sdo naturalmente aproximadas e devem
ser tratadas como tal. Estes numeros sdo apenas para processos a base de
solventes. Deste modo, eles excluem outros processos utilizados, como adsorgao e

membranas.
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Figura 4. Mapa de selecéo de processo para a remogado de CO, sem H,S na composicédo do gas. (Adaptado de
Tennyson e Schaaf, 1977.)
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A Figura 8 resume 0s processos mais importantes, classificando-os. Nesta, sao

destacados com fundo hachureado aqueles com aplicacdo offshore.

Processos de Remogdo de Gases Acidos (CO,)

Adsorg¢do Membranas Conversdo Criogénic
fisica | Direta
Amina selexol | Acetato de | Ryar-Holmet
| X 3
SOlU.(;aO Peneira Celulose Stretfort
Combinada
. Molecular |
de Aminas
Rectisol | T
MEA Poliamida 1o Cal
| Esponja |
Ifpexol de Ferro
P Polissulfona
DGA | |
Purnso Oxido
de Zinco
NFA |
Sepasolv
MPE
DIPA

MDEA

Figura 8. Processos de remocéo de CO, Adaptado de Kohl and Nielson (1997).

BADEGA (2012) analisa tecnologias de remocado, concluindo que: (a) baixos
teores de gases acidos a remover, processos que nao regeneram solventes séo
recomendados enguanto que, no outro extremo, o0 custo operacional do solvente
nao-regenerado e os custos de descarte de efluente inviabilizam tal alternativa; (b) a
adsorcao fisica € economicamente recomendavel para baixas concentracdes de
gases acidos na carga, e geralmente € aplicada para polimento do gas, onde HS,
mercaptanos e ou outros compostos sulfurados devem ser removidos, ndo sendo
usual seu uso exclusivamente para remocao de CO,; (c) os solventes fisicos ndo
sdo recomendados para baixas pressbes parciais de gases acidos no gas de
entrada, tornando-se atrativos em relacdo aos solventes quimicos para pressoes
parciais acima de 50 a 150 psi; (d) processos baseados em aminas permitem

alcancar especificacfes restritivas de gases acidos no gas tratado, e apresentam
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uma larga faixa de aplicacdo; (e) permeagdo em membranas perdem
competitividade para altas razbes de remocdo, necessarias ao atendimento de
especificacdes restritivas, tornando-se competitiva para baixas raz6es de remocao; e
(f) processos hibridos podem ser atrativos (e.g., membranas seguidas por aminas),
sendo recomendado para situacdes de altas concentracfes de gas &cido na carga e
baixas concentracdes requeridas no gas tratado.

A Figura 9 apresenta um mapa para selecdo entre as tecnologias de
permeacdo em membranas e absor¢cdo quimica por aminas de acordo com a vazao

de processo e a composicdo do gas a ser tratado.
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Figura 9. Mapa de sele¢éo para tecnologia de captura de CO, a partir do gas natural (vazao de
gas versus composicdo de CO,), indicando a tecnologia mais recomendada para o cenario
encontrado. Fonte: BAKER e LOKHANDWALA (2008), apud NAKAO (2010).

Em contrapartida, outro processo pode ser comumente empregado, tendo por
base o uso de leito sélido, no qual os gases acidos sdo adsorvidos ou convertidos
por meio de reagdes quimicas, sendo altamente seletivos e ideais para gases com
baixo teor de H,S e mercaptanos. Para a etapa de adocamento de gas, trés leitos

geralmente sdo usados. Enquanto um deles opera como leito adsorvente, outro é
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resfriado apds regeneracdo e o terceiro € regenerado. Existem alguns adsorventes
comerciais disponiveis, com caracteristicas distintas. (BARBOSA, 2010)

Os processos de maior aplicacdo no cenario do pré-sal sdo detalhados nas
secOes 2.4.1 e 2.4.2.

2.4.1. Absorcéo Quimica

As aminas sdo compostos formados a partir de amonia (NHz) por substituicao
de um ou mais dos atomos de hidrogénio com outro grupo de hidrocarboneto. A
substituicdo de um Unico atomo de hidrogénio produz uma amina primaria, a
substituicdo de dois atomos de hidrogénio produz uma amina secundaria, e a
substituicdo de todos os trés &tomos de hidrogénio produz uma amina terciaria. As
aminas primarias sdo as mais reativas, seguidos pelas aminas secundarias e
terciarias. Aminas estericamente impedidas sdo compostos em que 0 centro reativo
(o atomo de nitrogénio) é parcialmente protegido por grupos vizinhos de modo que
as moléculas de maiores dimensfes ndao possam aproximar-se facilmente e reagir
com o nitrogénio (SMITH, 1996).

As aminas sdo usadas em solu¢bes aquosas, em concentracdes que variam
entre 10 a 65% em peso de aminas. As alcanolaminas sdo comumente empregadas

em processos para processamento de gas natural.

O processo de remocédo de CO, (e H,S) por aminas é composto por duas
etapas. Na primeira, 0 gas é dissolvido na solucdo aquosa de aminas. O CO, (e
H,S) dissolvido, &cido fraco, reage com a amina, base fraca. Na reagcéo acido-base
forma-se um complexo soluvel, de forma reversivel: alta pressdao e baixa
temperatura deslocam o equilibrio para formacdo do complexo, enquanto baixa
pressdo e alta temperatura dissociam o complexo, liberando CO, (e H,S) e

regenerando o solvente.

Quando dissolvido em agua, CO, hidrolisa para formar acido carbénico, o qual,
por sua vez, lentamente dissocia em bicarbonato. O bicarbonato entéo realiza uma
reacdo acido-base com a amina para se obter a reacdo global mostrado pela
Equacgbes 1a,b,c,d (SIGMUND et al., 1981):

CO, + H,0 & H,CO; (Acido Carbénico) (1a)
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H,CO; & H* + HCO3 (Bicarbonato) (1b)
H* + RR,RsN < R,R,R;NH* (1¢c)
CO, + Hy0 + RyR,RsN < R,R,RsNH* HCO3 (1d)

Um segundo mecanismo de reacédo de CO,, mostrado nas Equagbes 2a,b,c,
envolve a presenca de um atomo de hidrogénio instavel (reativo) na estrutura
molecular da amina (SIGMUND et al., 1981).

CO, + R,R,RsNH & R,R,R;NTHC00~ (2a)
R,R,RsNtHCOO™ + RR,NH & R,R,NCOO™ + R,R,NH} (2b)
€O, + 2R,R,NH & RyR,NH;R,R,NCOO~ (20)

Este segundo mecanismo de reacédo para o CO,, que forma o sal de amina de
um &cido carbamico substituido, o carbamato, ocorre apenas com as aminas
primarias e secundarias. O CO, reage com uma molécula de amina primaria ou
secundaria para formar o intermediario carbamato, que reage com uma segunda
molécula de amina para formar o sal de amina. A reacdo de CO, para formacédo de
carbamato é muito mais rapida do que a reacdo de hidrolise de CO,. A
estequiometria da reacdo do carbamato indica que a capacidade da solucédo de
amina para o CO; é limitada a 0,5 mol de CO,, por cada mole de amina, se 0 Unico
produto da reacao é o carbamato de amina. No entanto, o carbamato é submetido a
hidrolise parcial na forma de carbonato, que regenera amina livre. Assim, cargas de
CO;, (loadings) superiores a 0,5 sdo possiveis a partir da hidrolise do intermediario

de carbamato de bicarbonato (SIGMUND et al., 1981).

O fato da absorcdo de CO, ocorrer via dois mecanismos de reagdo com
diferentes caracteristicas cinéticas afeta significativamente as taxas de absorcao
relativas de H,S e CO, entre as diferentes alcanolaminas. Para as aminas primarias
e secundarias, existe uma pequena diferenca entre o H,S e as taxas de reacdo de
CO, devido a disponibilidade da formacédo de carbamato de rapida absor¢cédo de CO..
Portanto, as aminas primarias e secundarias sdo praticamente completas para H,S e
CO.,. No entanto, como as aminas terciarias ndo tém atomo de hidrogénio instavel,

ndo podem formar carbamato. Aminas terciarias reagem com CO, via mecanismo de
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hidrélise lenta (Equacgéo 1). Com apenas a reacao acido-base lenta disponivel para
absorcdo de CO,, metildietanolamina (MDEA) e varios dos produtos formulados a
partir de MDEA exibem significativa seletividade para H,S em relacdo CO,, e,
consequentemente, todo o H,S € removido enquanto certa quantidade de CO, é
arrastada parcialmente com o gas. A reagdo do CO, com a agua para a formacédo de
bicarbonato é mais lenta do que a reacdo de H,S para MDEA. A reacdo do H,S é
considerada limitada em fase gasosa e a reacdo de CO, é considerada limitada
quando em fase liquida (SIGMUND et al., 1981).

O protétipo classico de Absor¢cdo Quimica com Etanolaminas (AQE) esta
apresentado na Figura 10, onde o gas natural rico em CO, é contatado com o
solvente em contracorrente (no topo é alimentada a solu¢cdo aquosa de aminas,
pobre em CO,). No topo, tem-se a corrente de gas pobre em CO; (gés tratado) e no
fundo da coluna a solugéo de solvente rico em CO,. A corrente rica em CO; sofre
expansao para ser regenerada na coluna esgotadora (stripper), passando, antes, por
trocador de integracdo energética (solvente rico - frio, solvente pobre - quente) para

maior eficiéncia energética da operacao.

Figura 10. Sistema de funcionamento do interior de uma coluna absorvedora. Fonte: MOURE, 2012.

A corrente rica em CO; é o produto de topo da stripper e o solvente recuperado
(produto de fundo) é recirculado para a coluna absorvedora (ver Figuras 11 e 12). O
processo tem como maior custo operacional a carga térmica do refervedor da coluna

esgotadora.



Pagina |27

Gas pobre
Solvente pobre
Rezeneradoral
(Seripper)
Absorvedora
o
Gas rico
—
Refervedor

Solvente rico

Figura 11. Fluxograma de processo a absorgdo quimica para a captura de CO,.
Fonte: ARAUJO et al. (2014).

Figura 12. Demonstracao de uma planta de absorgdo quimica em escala industrial. Disponivel em:
http://www.chinawangda.net/Product/8317694527.html. Acessado em: 22/08/2014.

Segundo GADELHA (2013), citando MACHADO (2012) as principais vantagens
e desvantagens acerca da utilizacdo do solvente MEA sé&o descritas na Tabela 2.
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Tabela 2. Vantagens e desvantagens compreendidas para utilizagdo do solvente MEA.
Adaptado de GADELHA, 2013.

Vantagens

Desvantagens

Possui carater basico em solugéo
aquosa;

Possibilidade de regeneracdo da
solucao absorvente por esgotamento;

Facilidade de
hidrélise de

preparacdo via

Grande quantidade de energia requerida
para a regeneracéo do solvente;

Corrosdo e formacado irreversivel de
produtos de degradacdo com CO,, COS
e CSz;

oxidos de v Alta pressdo de vapor.

etileno/propileno;
v" Boa solubilidade em agua;

v' Baixa volatilidade;
v' Alta reatividade;

v" Baixo Custo.

2.4.2. Permeagdo em Membranas

A membrana € uma barreira permeo-seletiva na qual o componente que
apresentar maior afinidade tera maior taxa de permeabilidade. A corrente de saida
correspondente ao material que permeia a membrana é dita permeado enquanto

gue a fracdo da alimentacéo que e retida é dita retentado (ver Figura 13).

0 0.°
OOO i i RIS
T At s ¥ -
o o
_ O 00
Alimentagao O O Retentado
[ Membrana I
© 0 o
© 0 = O
Permeado o O
0% o
© ©o o

Figura 13. Representacdo do médulo de permeacao por membranas utilizado para o processamento
do gas natural. (Adaptado de MIXA e STAUDT, 2008)

Muitos tipos diferentes de membranas tém sido desenvolvidos para separacdes
industriais (ECHT et al., 2002;. BAKER, 2002), mas, para a remog¢éo de CO,, o

padrao da indastria € comumente a base de acetato de celulose. Estas membranas
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sao do tipo de solucao-difusdo, em que uma camada fina (0,1 a 0,5 mm) de acetato
de celulose é sobreposta a uma camada mais espessa de um material de suporte
poroso. Os compostos permeaveis dissolvem-se na membrana, sdo difundidos, e em
seguida, permeiam pelo material de apoio inativo. As membranas devem apresentar
baixa espessura para maximizar a transferéncia de massa e, assim, minimizar a
area ocupada e, logo, os custos. Portanto, requerem camada de suporte para
proporcionar a resisténcia mecanica necessaria. As configuracdes de membrana
comerciais podem ser de elementos de fibras ocas ou folhas planas embrulhadas
enroladas em espiral. Atualmente, cerca de 80% de membranas para separagao
gasosa sdo formadas em modulos de fibras ocas (BAKER, 2002), como 0s

mostrados na Figura 14.

Permeado

1
-

I
Alimentacio . .
—— S~ —= Residuo
i
Fibras ocas
Baixa pressio, alimentacio do 2as no modulo na superficie perfurada
Vaso Camada de
resina
O-ring
‘--,J_ = = = "r.\/ﬁ
.-\ijmtai_:in* T .-'"_-_‘::-\_._4 Flaca Final
Residuo E:} __________ -~ i l::> Permeado
- y
Flaca Final # | : ——
A==
5 Camada de fibras ocas
O-ring

Alta pressdo, alimentacio de gas no lado do casco

Figura 14. Médulo de membranas. (Courtesy of Membrane Research and Technology, Inc.)

Quanto maior a diferenca de pressdo entre o lado da alimentacdo e do
permeado (potencial trans-membrana) maior o fluxo de CO, capturado. Contudo, a

resisténcia mecéanica da membrana limita a pressdo méxima do gas alimentado.
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Operacdes em altas pressdes promovem o0 aumento da suscetibilidade da
membrana a entupimento, fazendo-se necessario o emprego de um pré-tratamento
no gas. Dentre os possiveis danos ocasionados as membranas por impurezas
listam-se (BAKER, 2002; ECHT. et al., 2002).:

* Liquidos: Os liquidos podem ser arrastados na alimentagéo para a unidade
ou formados por condensagédo no interior da unidade. Podem causar o
inchamento da membrana, o que resulta na diminuicdo das taxas de fluxo e
possiveis danos na membrana. Os liquidos podem formar internamente por
dois mecanismos: (1) por condensacdo de compostos mais pesados
provocadas pela reducdo de temperatura decorrente da expansdo do
permeado ao atravessar a membrana (lado da alimentacdo a alta pressao,
permeado a pressao atmosférica) - efeito Joule-Thomson, e (2) como o CO;
e os hidrocarbonetos mais leves difundem-se mais rapidamente do que os
hidrocarbonetos mais pesados, o ponto de orvalho do géas retido (retentado)

pode alcancar o ponto onde ocorre a condensacao.

+ Hidrocarbonetos de alta massa molar (Cis'), tais como O6leos de
lubrificacdo para o compressor. Estes compostos, quando presentes, podem
revestir a superficie da membrana resultando em perda de desempenho. As
concentracfes sdo baixas, mas o efeito € cumulativo.

» Particulas. Estes materiais bloqueiam as pequenas passagens do fluxo na
membrana. A erosdo da membrana também pode ser um problema.

* Os inibidores de corrosdo e aditivos. Alguns destes compostos sao

destrutivos para o material de membrana.

ECHT et al. (2002) propdem esquema de pré-tratamento composto por: (i) filtro
coalescente, que remove liquidos de arraste; (ii) leito adsorvente, que remove
contaminantes residuais, tais como compostos organicos volateis (COV); (iii) filtro de
particulas, que remove particulas arrastadas do leito de adsorvente; e (iv)
aguecedor, que superaguece 0 gas para evitar a formacao de liquido na unidade de
membrana. O sistema proposto apresenta as seguintes desvantagens (Echt et al.,
2002):
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* O leito de adsorvente é a uUnica unidade que remove os hidrocarbonetos
pesados. Por conseguinte, se 0 gas contiver hidrocarbonetos pesados em
teor superior ao de projeto, ou no caso de fortes transientes nestes valores
durante uma perturbacdo de processo, o leito adsorvente pode tornar-se
saturado em um tempo relativamente curto e, assim, permitir que oS
hidrocarbonetos pesados entrem em contato com membrana.

» se o trocador de calor apresentar falhas ou comportamento inferior ao de
projeto, o sistema de membrana deve ser desligado.

ECHT et al. (2002) discutem outros métodos de pré-tratamento que se

propéem a mitigar as desvantagens discutidas. A Tabela 3 lista pros e contras de

sistemas de membranas comerciais (KOHL e NIELSEN, 1997; ECHT et al., 2012).

Tabela 3. Prés e contras de um sistema de membranas comercias.
Adaptado de KOHL e NIELSEN (1997), ECHT et al. (2012), GADELHA (2013).

Vantagens

Desvantagens

O custo de capital (US$ 50/m?, valor referente
ao preco do médulo conjugado ao custo de
instalacdo) € baixo quando comparado com

sistemas de solventes;

Economia de escala: Devido a sua natureza
modular, eles oferecem pouca economia de
escala;

Facilidade de operacgéo: processo pode ser
executado sem supervisao;

Alimentacéo limpa: O pré-tratamento da
alimentacéo para a membrana para remover as
particulas e os liquidos é geralmente necessario

(aplicavel no tratamento com solventes quimicos);

Facilidade de instalacao

N&o necessita de produtos quimicos

Simplicidade: Sem partes méveis para as
unidades de fase Unica;

Compresséo de gas: a diferenca de presséo é a
forca motriz para a separacdo de membrana. Este
fator apresenta CAPEX (compressores) e OPEX
(poténcia de compresséao) indiretos
(frequentemente omitidos de anélises
comparativas)

Alta flexibilidade: A natureza modular do
sistema permite aumentar a capacidade pela
simples adi¢do de modulos;

As perdas de hidrocarbonetos sdo geralmente
maiores do que em sistemas de solventes;

Maior economia: Devido a natureza compacta,
maior area de contato, ocupam menor espago
fisico e apresentam menor peso (quando
compara as a unidades de aminas)

Remocdo de H,S: as taxas de permeacéo de CO,
e H,S sdo aproximadamente as mesmas, embora
as especificagfes possam ser dificeis de serem
alcancadas;

Separacédo: membranas por si sé nao podem ser
usado para atender as especificacdes em ppmv.
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Na Figura 15, a area ocupada pelo modulo de permeacdo em membranas é
muito reduzida frente a area requerida para a operacdo do processamento de gas

natural pela utilizacdo de tecnologia de absorcao quimica.

PRI S W SN S =Y = S P20 i e A T

Figura 15. Comparacao entre a area requerida pela unidade de permeacdo em membranas e
absorcao quimica, respectivamente. Fonte: DORTMUND e DOSHI, 1999.

Para aplicacdes offshore, as membranas sdo mais atrativas, pelo fato da
operacdo dispensar a utilizagcdo de produtos quimicos, por possuir um peso e
tamanho relativamente menor da unidade quando comparado aos demais

processos, além da alta eficiéncia e economia de espago.

2.4.3. Absorc¢éo Fisica

Nos processos de absorcao fisica, os gases acidos sdo removidos em duas
etapas: absorc¢éo fisica, seguida por simples operacdo em vaso flash. Em processos
tais como Selexol® (¢ uma aplicacdo tipica de absorcdo fisica e um nimero de
artigos de literatura abertos descrevem este processo) ou Rectisol®, ndo ha reacéo
guimica e a remocao do gas acido depende inteiramente de absorcéao fisica (ditada

pela solubilidade do gas acido no solvente)(CLARE et al.,, 1975). Algumas das
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vantagens e desvantagens inerentes aos processos de absor¢cdo fisica estdo

resumidas a seguir:

* Os processos de absorcdo sdo geralmente mais eficientes quando as
pressbes parciais dos gases acidos sao relativamente altas (a presséo

parcial é a forca motriz para a absor¢ao).

* Os hidrocarbonetos pesados sao fortemente absorvidos pelos solventes
utilizados, e a remocédo de gas acido, consequentemente, € mais eficiente
em gases naturais com baixas concentracdes de hidrocarbonetos mais

pesados.

* Exigéncias de energia para regeneracao do solvente sdo mais baixas do que
nos sistemas que envolvem rea¢des quimicas (simples expansao seguida de

separacdo em vaso).
* A separacao pode ser realizada a temperatura proxima da ambiente.

» Desidratacdo parcial ocorre juntamente com a remoc¢do de gases acidos,
enquanto os processos de aminas (por envolverem solucdes aquosas)
hidratam a corrente de gas (até a concentracdo de saturacao na temperatura
e na pressdo de operacao da etapa de absorgédo) necessitando de etapa de
desidratag&o a jusante na maioria das aplicagdes.

Adicionalmente, pode ser aplicada esta metodologia através da absor¢cdo com
Carbonato de Propileno como solvente destinado ao processamento de gas natural,
desenvolvido em 1950, onde foi licenciado pela Fluor Daniel, Inc. O Carbonato de
Propileno (C4HeO3) apresenta vantagens como Sser ndo corrosivo, nao toxico e

biodegradavel.

A Figura 16 apresenta um fluxograma tipico para processos de absorc¢dao fisica.
O processo destaca-se pela auséncia de energia térmica requerida como forca
motriz para a separacdo do solvente da molécula de CO,, devido a auséncia de
coluna stripper. Este fator torna-se um dos diferenciais frente as demais tecnologias.

A simples expansédo do solvente rico € suficiente para liberar o CO, dissolvido na
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corrente de solvente rico em CO; (fundo da coluna absorvedora), que € separado

em vaso de flash.

Vantagens e desvantagens do processo com carbonato de propileno sé&o

listadas na Tabela 4.

Gas Tratado
Gés Acido
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Alimentacdo
de Gas

Figura 16. Fluxograma simplificado para o Processo de Absorcéo Fisica por Carbonato de Propileno
(CP). Fonte: GADELHA, 2013 (Adaptado)

Tabela 4. Vantagens e desvantagens do processo de absorcao fisica com carbonato de propileno.
Adaptado de GADELHA (2013)

Vantagens

Desvantagens

v" N&o necessita de calor para regenerar
solvente;

v Alta solubilidade em CO,; v

v/ Dispensa a presenca de agua;

v" Simples operacao
v" Obtém-se um gas seco como produto;

v' O grau de modificacdo que o processo
exige para aumento no teor de CO, na
alimentacéo é baixa.

Vazdo de circulagcdo do solvente no
processo € alta;

Custo elevado do solvente;

Elevada afinidade para hidrocarbonetos
pesados, onde sdo removidos para a
corrente de COy;
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2.4.4. Adsorcao

Segundo L. C. Barbosa (2010), a maioria dos processos comerciais de
tratamento de gas por adsorcdo utiliza dois ou mais leitos adsorventes. O mais
simples dos arranjos € composto por dois leitos de recheio, um atuando como leito
de adsorcdo e o outro (ja exposto anteriormente a corrente de gas, como leito de
adsorcdo) atua como regenerador. A funcdo de cada leito é entdo revertida: o leito
adsorvedor passa a ser regenerado enquanto o leito recém regenerado se torna
novamente o leito adsorvedor. O ciclo é entdo repetido a intervalos pré-
determinados. Embora cada leito opere em batelada, o processo global é continuo,
uma vez que um fluxo continuo de carga e produto se estabelece. Para 0 processo
de adocamento de gas, trés leitos geralmente sdo usados. Enquanto um deles opera
como leito adsorvente, outro é resfriado apds regeneracao e o terceiro é regenerado.
Existem alguns adsorventes comerciais disponiveis, com caracteristicas distintas.
Quando o material do leito atinge o fim de sua vida util, deve ser removido do vaso e

descartado, e o vaso recarregado com novo leito.

O processo tradicional de adogcamento por adsorcéo utiliza como adsorvente
oxido de ferro hidratado, impregnado em material suporte, conhecido como “esponja
de ferro”. E bastante antigo (introduzido na Inglaterra em meados do século XIX) e
simples, utilizado para remover apenas H,S e mercaptanos e adequado apenas a
corrente contendo concentracdes baixas de H,S. Sua regeneracéo é feita com ar e
deve ser realizada com cautela, devido a natureza exotérmica da reacdo de
oxidacdo. Como a regeneracdo nunca é completa, apds certo numero de ciclos os
leitos devem ser substituidos. Esta operacéo deve ser feita cuidadosamente, devido
a natureza piroforica (combustdo espontanea em presenca de ar) do sulfeto de ferro

gerado no processo de adsorgcdo (BRANAN, 2005).

2.4.5. Destilagao Criogénica

Destilacdo € o processo mais utilizado para separar misturas liquidas, e a
primeira vista parece uma boa perspectiva para a remo¢do de CO, e H,S do gés
natural, porque as pressbes de vapor dos componentes principais sao

consideravelmente diferentes. No entanto, os problemas associados a separacao de
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CO, do gas natural apresenta desafios resumidos a seguir (Engineering Data Book,
2004b).

e CO; do metano: as volatilidades relativas (Kci/Kcoz) em condicdes
tipicas de destilacdo séo cerca de 5:1, indicando um fracionamento facil.
No entanto, pode ocorrer formagéo de CO, solido.

e CO; do etano: Além dos problemas de solidificagdo, o CO;, e 0 etano
formam um azeo6tropo, com cerca de 0,6 fracdo molar de COs,.

e CO;, do H,S: Esta destilacdo é dificil porque, a mistura forma um pinch
em altas concentracdes de CO,. A separacdo por destilacao
convencional € complicada pela necessidade de se produzir um produto
de topo que tenha cerca de 100 ppmv de H,S, se purgado. O produto de

fundo deve conter menos de dois tercos de CO..

Ha um numero de tecnologias disponiveis para a resolucédo destes problemas,
mas o processo de Ryan/Holmes (HOLMES et al., 1982) é provavelmente o mais
largamente utilizado. Este processo € um processo de destilacao extrativa que utiliza
hidrocarbonetos para alterar significativamente o comportamento do sistema e,
portanto, eliminar de forma eficaz os problemas de destilacdo. Os hidrocarbonetos
sao normalmente misturas de propano e os hidrocarbonetos mais pesados, obtidos
a partir da mistura de alimentacdo. Como resultado, separa¢des adicionais ndo sao

necessarias.

2.4.6. Processos Hibridos

Para atingir-se as especificacdes para exportacdo de gas da plataforma ao
continente (por dutos), combinacbes das tecnologias apresentadas podem ser
vantajosas. A conjugacao de tecnologias prop0e-se a diminuir o uso de solvente
destinado a captura de CO, do gas natural por absorcao fisica e quimica, além de
almejar promover reducdes nos consumos de energia térmica e mecanica requerida

para a regeneracao do solvente empregado, exemplificado na Figura 17.
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Figura 17. Fluxograma simplificado do Processo Hibrido. Fonte: GADELHA, 2013 (Adaptado)

Exemplos de tecnologias hibridas séo:

I.  Conjugacdo da metodologia de permeacdo em membranas
com o processo de absorcdo fisica com carbonato de

propileno como solvente principal e;

Il.  Conjugacdo da metodologia de permeacdo em membranas
com o processo de absor¢cdo quimica com solucdo de
etanolaminas. A aplicacdo destas tecnologias visa a
reducdo da quantidade de solvente envolvida no
processamento, além da redugdo dos custos relacionados

ao consumo de energia térmica e mecanica.

A Tabela 5 apresenta quadro comparativo entre os solventes utilizados nas

duas alternativas hibridas mencionadas.

A Tabela 6 resume condi¢cbes operacionais para fins de analises comparativas

entre tecnologias, exploradas no presente trabalho.
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Tabela 5. Comparativo entre os solventes utilizados na metodologia hibrida.

Solventes Fisicos

Solventes Quimicos

Capacidade proporcional a pressao
parcial do CO,

Capacidade independente da pressao
parcial do CO,

Baixo calor de absorcao

Alto calor de absorcéo

Dessorgao por “flash”

Necessita de calor para dessor¢éo

Reduz a baixos niveis o teor de CO, em
correntes gasosas

Dificuldade de remover o CO,
completamente

Tabela 6. Condicdes de operacédo para tecnologias de captura de CO, em gés natural.

Faixa  Faixade
. Componente x Presséo o de CO; Purezade Faixa de
Tecnologias s Proporgéo (bar) Temp. (°C) (Conc. CO, residuo de CO, Ref.
Inicial) (extracao)
0,3-0,35mol/1
mol de Amina
MEA (Acido com
20% de COy)
0,35-0,82
= mol/1 mol de [13,
gt;slr?;(ézo DEA Amina (acidos 206 (até 30,
Ami ’ com 20% de 50-70 30-60 70% <60% 43 e
minas COy) 50ppmv) 45]
(5%+5%+90%
H,0) / 1 mol
MEA/DEA de Amina
(&cidos com
20% de COy)
Absorcao Selexol X 10-35 25 40% 50 ppmv
e 23
Fisica Caprf’g;if:r‘]’ode 100% 50-70 30-50 80-95% 3% [23]
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2.5. Avaliagdo Econbmica

Esta secdo apresenta metodologia para avaliacdo econdémica de tecnologias de

captura de CO; de gas natural, empregada no presente estudo.
2.5.1. CAPEX (CAPITAL EXPENDITURE)

Segundo Machado (2012), o CAPEX (custo de investimento) corresponde aos
valores envolvidos para constru¢cdo de uma nova planta ou a modificacdo em uma
planta existente, estendendo-se a possibilidade de ser realizado com base nho
fluxograma de processo. O total dispendido para 0s principais equipamentos e
demais despesas envolvidas (e.g., instalacdo) permite estimar o custo capital.
Fatores que afetam o CAPEX de um empreendimento sdo resumidos na Tabela 7
(TURTON et al., 2009).

Tabela 7. Fatores que afetam o custo de investimento. FONTE: TURTON et al., 2009.

Fator associado com a instalacdo do

. Descricao
equipamento

Custos diretos do projeto
Preco f.0.b. do equipamento (f.o.b. = free on
board)

Custo do equipamento comprado no fabricante.

Incluem todas as tubulac¢des, isolamento
Materiais necessarios para instalagéo térmico, suporte estrutural, instrumentacao, e
pintura associada ao equipamento.
Mé&o de obra associada com a
instalacdo do equipamento e materiais
citados nos itens anteriores.

Mao de obra para instalar o equipamento

Custos indiretos do projeto

Inclui todos os custos com transporte dos

Frete, seguro e impostos equipamentos e materiais para o local da planta

€ custos com seguro e impostos.

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

pessoal de supervisio.
Inclui salarios e despesas gerais para
engenharia e gestdo de projetos.

Contingéncia e taxas

Fator para cobrir circunstancias imprevistas, tais

como: perda de tempo devido a greves,
pequenas mudancas no design e aumento de
precos ndo previstos.

Esta taxa varia dependendo do tipo de planta e

de uma variedade de outros fatores.

Instalacbes auxiliares

Inclui a compra de terras, escavacao do local,

Desenvolvimento local instalacdo de agua, eletricidade e sistema de

esgoto.

Overhead de construgéo

Custo com engenharia

Contingéncia

Taxa da contratante
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Tabela 7. Fatores que afetam o custo de investimento. FONTE: TURTON et al., 2009.

Prédios auxiliares

Inclui os escritérios de administracéo, salas de
controle, armazéns e edificios de servicos.

Utilidades e Off-sites

Envolve a estocagem de matéria-prima e de
produto final, instalacédo para carga e descarga
de produtos, todos os equipamentos
necessarios para fornecer as facilidades
requeridas para o processo (por exemplo, agua
de refrigeracéo, geracao de vapor, sistema de
distribuicdo de combustiveis, entre outros).

Segundo TURTON et al. (2009), a analise de custo de uma planta pode ser

feita a partir de uma planta similar ja existente ou feita a partir de uma planta nova.

Quando a planta ja existir, o custo da planta conhecida deve ser atualizado em

relacdo a capacidade da planta nova e em relacdo a sua data de construcao.

2.5.2. OPEX (OPERATIONAL EXPENDITURE)

O OPEX é a soma dos custos envolvidos para a producdo. Varios custos

considerados sé@o estimados por TURTON et al. (2009) a partir da estimativa de

CAPEX, com fatores resumidos na Tabela 8.

Tabela 8. Fatores que afetam o custo operacional. FONTE: TURTON et al., 2009.

Fator Faixa tipica de multiplicacéo dos fatores
1. Custos diretos de producéo
Matérias-primas (Cry) Crm
Tratamento de efluentes (Cyrt) Cwr
Utilidades (Cyr) Cur
M3ao de obra (Coy) CoL

Trabalho de superviséo e de escritério

(0,1 = 0,25) X CoL

Manutencéo e reparo

(0,02 — 0,1) x CAPEX

Suprimentos operacionais

(0,002 — 0,02) x CAPEX

Patentes e royalties

(0 — 0,06) x OPEX

2. Custos fixos de producéo

Depreciacéo

0,1 x CAPEX

Impostos locais e seguro

(0,014 — 0,05) x CAPEX

Despesas gerais da planta

(0,5 — 0,7) X (Co* (0,1 — 0,25) X Co + (0,02 —
0,1) x CAPEX

3. Gastos gerais

Custo de administracéo

0,15 X CoL + (0,1 — 0,25) X Co, + (0,02 — 0,1) X
CAPEX)

Custos de distribui¢éo e venda

(0,02 — 0,2) x OPEX
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Pesquisa e desenvolvimento 0,05 x OPEX

Fonte: TURTON et al. (2009).

O calculo OPEX é realizado pela Equacao 3.
OPEX = F, x CAPEX + F, * Co, + F5 * (Crpy + Cyyr + Cyp) 3)

onde F1, F> e F3 sdo fatores de custo, descritos na Tabela 9.

Tabela 9. Fatores de custo para calcular OPEX. Fonte: TURTON et al. (2009)

Fator de Custo Valor
Fi 0,18
F, 2,76
Fs 1,23

O custo com a mao de obra (Co.), determinado a partir do namero de

operadores necessarios é estimado pela Equacéo 4.
Nop = 4,5 % (6,29 + 31,7P? + 0,23N,,)>° 4
op — H ) § i eq ( )

onde P = n° de etapas de processamento que envolve a manipulacdo de sélidos
particulados (com nenhum dos casos abordados nesta dissertacdo envolve a
manipulacéo de solidos, temos que P=0) e Ne¢q € 0 NnUmero total de equipamentos da
planta (considerando apenas 0s seguintes equipamentos: compressores, trocadores

de calor e torres).

Na Tabela 10, encontram-se discriminados os valores para as matérias primas
utilizadas no presente estudo. Em paralelo, permite-se visualizar o alto custo do
solvente carbonato de propileno comparado com aminas. Entre as aminas
apresentadas, a MDEA (quando formulada) dispde de maior custo entre os valores
relacionados para as demais aminas listadas, isto se deve por seu alto poder de
reatividade para a captura do CO,, fator que a torna grandemente atrativa para
combinacdo com aminas primarias e secundarias. Quando MDEA encontra-se no
estado puro, exibe baixa reatividade e a escolha para ser aplicada no tratamento de

gas acido é reduzida.
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Tabela 10. Custo relativo para as matérias-primas selecionadas (Adaptado de
NUCHITPRASITTICHAI e CREMASCHI, 2011)

Solventes selecionados Custo Aproximado ($/Kg)
MEA 1,30
DEA 1,32
MDEA (Formulada) 3,09
Carbonato de Propileno 1.500

2.6. Avaliagcdo Ambiental

A avaliacao de desempenho ambiental de rotas tecnoldgicas € possivel a partir
de informacdes de fluxos de massa e energia (obtidos, por exemplo, por simulacao
de fluxogramas de processo). Para tal, e no contexto do presente trabalho, adota-se
o algoritmo WAR, desenvolvido pela EPA (Environmental Protection Agency, dos
EUA).

2.6.1. Algoritmo WAR

O Algoritmo Waste Reduction Algorithm (WAR) foi apresentado no ano de 1994
por Hilaly e Sidkar, destinado a realizar a avaliagdo do impacto ambiental (IA) de
processos, baseados em balancos de massa e energia (YOUNG et al.,, 2000). A
versao generalizada do algoritmo, conforme apresentada por YOUNG et al. (2000),
consiste na realizacdo de um balanco dos potenciais de impacto ambiental (Potential

Environmental Impact, PEI).

O impacto ambiental de um processo é calculado, em PEIl/h, de acordo com a
Equacao 5. Essa taxa leva em conta todas as i categorias de impacto (ai), as vazdes
das j correntes de saida de massa (Mj) e os k componentes de cada corrente, com

COMpOSsIcao X.

_ ycategorias correntes componentes
1A= %; a;).; M;; Y Xij Wi (5)
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onde y,; sdo scores normalizados das categorias de impacto ambiental. O score
normalizado (Wy) € a raz&o entre o score do componente k na categoria i e a média
do scores de todos os componentes na mesma categoria (Equacéo 6). a; € 0 peso
késima

atribuido a categoria de impacto enquanto que M; é a vazdo massica do

componente i na corrente |.

scorey; (6)
< scorey >;

Yri =

As categorias de impacto ambiental sdo classificadas em atmosférica e toxicoldgica

e incluem os potenciais de:

e GWP: Aquecimento global;

e ODP: Destruicdo do 0zonio;

e AP: Potencial de Acidificacdo e chuva &cida;

e PCOP: Oxidacéo fotoquimica ou formacé&o de poluicéo;

e HTPI: Toxicidade humana por ingestao;

e HTPE: Toxicidade humana por inalacdo ou exposi¢ao cutanea;
e ATP: Toxicidade aquatica;

e TTP: Toxicidade terrestre.

Os scores dos componentes sdo determinados de acordo com a categoria de
impacto. As Equacbes 7 a 9 apresentam o calculo de scores nas categorias HTPI, HTPE
e ATP. Os scores para as demais categorias sao tabelados e podem ser obtidos em

diferentes fontes na literatura, como em Allen (2002).

1 (7)
SCOTek’HTpl = m
50k’
1 (8)
scorek,HTpE = m
0,kr
1 9)
SCOTek‘ATP = LCS .
0,kr

Para utilizacdo do Algoritmo WAR GUI, faz-se necessario informar:
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Balanco de massa e energia do processo, contemplando todas as
correntes de alimentacdo e de saida (produtos, emissfes e
descartes);

Consumo energético pelos equipamentos principais (bombas,
compressores, colunas de absorcdo e regeneragdo, moédulos de

membrana, vasos, entre outros)
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CAPITULO 3 - METODOLOGIA

Com base no cenério tecnoldgico apresentado no Capitulo 2, foram
selecionadas 8 (oito) tecnologias para remog¢édo do CO,, mostradas na Tabela
11.

Tabela 11. Processos de remocéo de CO; de gas natural escalados para anélise comparativa.

ABSORGAO | ABSORCAO
QUIMICA COM FiSICA HIBRIDOS
ETANOLAMINAS (AF)
(AQE)
<0
W 529 |89
< | « aNS) %S =
u | U o~ Tug |24UZ%
<| < ) ~ O oSk o=
Wl 25 g S Riifi
s|al *t]|+ - ow = < g U
< | % o = 7o W o=
I @ a > | @+
D | i e O+ o
I 2e3 (239
O o0
<o¥ |as

Para as 8 tecnologias, foram desenvolvidos fluxogramas de processo que
foram simulados em ambiente ASPEN HYSYS, visando obter avaliadores de
desempenho de processo, tais como: consumo de energia térmica, consumo

de energia mecanica, bem como parametros econdémicos (CAPEX e OPEX).

As Tabelas 5 e 6 (Capitulo 2, secéo 2.4) foram utilizadas para selecionar
as condi¢Bes operacionais dos processos selecionados de captura de CO,,
resultando nos valores da Tabela 12.

A composicdo do gas natural (GN) rico alimentado aos processos
avaliados é apresentada na Tabela 13. Para avaliar o impacto da concentracédo
de CO; no géas natural sobre o desempenho da tecnologia de captura, variou-
se o teor deste composto no GN rico, a partir de uma concentracdo base. O
teor de CO, adicionado em relacdo ao caso base é subtraido do teor de
metano, mantendo-se constante a composi¢cdo dos demais componentes do

GN. Investigaram-se trés niveis de concentragdo de CO,: 20%, 25% e 30%.



Pagina |46

Dado que foram avaliadas 8 configuracbes de processo, a programacgéo de
rodadas de simulacé&o resultou em 24 casos avaliados.

Tabela 12. Condicdes de operacao para 0s processos investigados.

PROCESSO
Absorcado Quimica Hibridos
Absorgéo
MEA + DEA + Fisica MEA + PM
MEA ~ DEA MDEA MDEA  comcp CPTPM - Tpy
11 15 28 (DEA) 11
15 (MEA)
C s o (MEA)  (DEA) 28 100 (MEA) i
Composicgao (%) 89 85 1?()(!\(/||_I|D(E),;A) (MDEA) 100 (CP) (CP) 89
(H0)  (H0) : 44 (H;0) (Hz0)
Temperatura (°C) 30 40 30 30 30 30 40 30
Vazéo Molar
10.000 10.000 10.000 44.459 5.199 2.998 11.422 -
(kgmol/h)
Presséo (bar) 50 50 50 50 50 70 49,5 50

Tabela 13. Composicdo de GN rico em CO, para finalidades do presente estudo.

Componente CH, CoHg CsHg N, CO,
V?fg‘%g}ﬁ}')"’“ 1395,0900 55,8036 27,9018  9,3006  372,0240
Composicéo (%) 75,00 3,00 1,50 0,50 20,00
Presséao (bar) 50,00
Temperatura (°C) 30,00

3.2. Pacotes termodinamicos utilizados

O simulador Aspen Hysys (ASPENTECH) contém uma vasta biblioteca de

pacotes termodinamicos para célculo de propriedades termodinamicas, fisicas
e de transporte.

O pacote termodindmico de Aminas do simulador Aspen Hysys é
adequado a simulacdo de processos de captura de CO; e H,S a partir de uma
corrente de gas natural por processos AQE. Este pacote contém os modelos
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termodinamicos desenvolvidos por D. B. Robinson & Associates para seu
simulador de plantas de amina - AMSIM (ASPENTECH, 2011).

O pacote Peng-Robinson foi utilizado para processo de permeacdo em
membranas e absor¢ao fisica. O modelo possui aprimoramentos em relagéo a
equacao de estado de PR original, tendo sido estendido para sistemas né&o
ideais (ASPENTECH, 2011).

As simulacfes de processos hibridos empregaram os pacotes Aminas e

Peng-Robinson nas respectivas sec¢oes.

3.1. Premissas de Projeto

Além das condic¢bes listadas nas Tabelas 11 e 12, para fins de sintese de
fluxogramas de processo e comparacdo de desempenho em bases comuns
para as 8 (oito) alternativas investigadas, foram adotadas premissas de projeto.
Essas premissas incluem decisdes de projeto e atendem as especificacbes da
Resolucdo ANP 16, de 17.6.2008 — DOU 18.6.2008 visando enquadramento do

gas tratado, e sao listadas a seguir:

e Os trocadores de calor entre estagios de compressao
(Intercoolers), resfriam o gas a temperatura de 35°C;

e A queda de pressédo no lado dos tubos dos intercoolers: 0,5
bar;

e A razdo de compressdo maxima em cada estagio de
compressao: 3,3;

e A eficiéncia de compresséao de 75%;

e O gas tratado com, no maximo, 3% de CO, em sua
COMpOSIGao;

e Recuperacédo de 90% de CO;na coluna regeneradora.
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Além das premissas comuns a todas as configuracbes analisadas,

adotou-se carga térmica do refervedor da coluna regeneradora (processos

AQE) estipulada em até 200kJ por mol de CO, capturado.

3.2. Descricao dos Processos

3.2.1.Processos AQE

Os fluxogramas de processo AQE para os solventes MEA, DEA, e para

misturas com MEA/MDEA e DEA/MDEA foram simulados nos trés niveis de

concentracdo de CO, (20%, 25% e 30%). Os principais resultados de

simulacdo sdo apresentados no proprio fluxograma resultando em 12 figuras

(Figuras 18 a 29) para os processos AQE.
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Figura 18. Fluxograma do processo de captura de CO, por absor¢cdo em solugcdo aquosa com
monoetanolamina (MEA), GN com 20% de CO,.
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solucdo aquosa de aminas). No topo, tem-se a saida da corrente de gas pobre
em CO; (gas tratado) e no fundo da coluna a solucao de solvente rico em CO,.
A corrente rica em CO; sofre expansédo para de 1,5 a 2 bar (na ‘VLV-100’) para
ser regenerada na coluna esgotadora (stripper), passando, antes, por trocador
de integracdo energética (solvente rico - frio, solvente pobre - quente) para
maior eficiéncia energética da operacao.

A corrente rica em CO, é o produto de topo da stripper e o solvente
recuperado (produto de fundo) é recirculado para a coluna absorvedora. Note-
se que, para as situacfes avaliadas, a agua que deixa a coluna pelo topo da
Stripper é parcialmente recuperada apOs resfriamento, retornando para o
circuito de recirculacdo do solvente. As perdas de agua sao repostas (corrente
“Agua make-up”). Analogamente, perdas de MEA, DEA e MDEA (de acordo
com o caso simulado) sao repostas. Note-se que os quatro fluxogramas de
processo contemplam compressao da corrente de CO, para atingir a premissa
de CO; fornecido a 4 bar e 35°C.
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Figura 19. Fluxograma de simulacao do processo de captura de CO, por absor¢cdo em solucdo
aguosa com monoetanolamina (MEA), GN com 25% de CO..
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Figura 22. Fluxograma de simulagéo do processo de captura de CO, por solu¢do aquosa com
dietanolamina (DEA), GN com 25% de CO.,.
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Figura 23. Fluxograma de simulacédo do processo de captura de CO, por solucdo aquosa com
dietanolamina (DEA), GN com 30% de CO.,.

-
QB

-
€02, -.—‘/QE-‘
e co2. o0
i 2 ina
- E-101
Q

=
€02
(Final)



Pagina |52

Trocador
m‘ dzeCalor
- “ - F Vazo K100
— A A Pl
at L 2
GNpobre -R'
Master Comp Mole Frac (CO2) ?EA Vilvla ?EA our
MDEA MDEA
[ Rica Rica
- GNpobre 4] # L
= R
WEA
IlDEA querreradova—‘
E= VEA ‘ VEA +
+ Reciclo MDEA .
GN
_.._.‘_ WEA (3 Rec. oy
A VEA ;f’ad&' éﬁc' Regeneradora
Absorverdora &DEA Recico toea iz Dados Regeneradors|
Reciclo ica Rica - -
] B | klimal  1780]
MEA
MDEA
:{DEA Makeup
1 @ ey
IN \‘NR makeup
3
30’ Trocaqor So! L s
c:Cabr VEA JTvocadov W‘ %e.,» co iy o
MDEA AR MDEA MD EA @ MDEA + Mmer residual
6] out MDEA ua
vl makeup

makeups

Figura 24. Fluxograma de simulacéo do processo de captura de CO, pela solu¢cdo aquosa
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Figura 25. Fluxograma de simulacdo do processo de captura de CO, pela solu¢cdo aquosa
entre monoetanolamina (MEA) e a Metildietanolamina (MDEA), GN com 25% de CO.,.
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Figura 26. Fluxograma de simulag&o do processo de captura de CO, pela solugéo aquosa
entre monoetanolamina (MEA) e a Metildietanolamina (MDEA), GN com 30% de CO,.
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Figura 27. Fluxograma de simulacdo do processo de captura de CO, pela solu¢cdo aquosa

entre dietanolamina (DEA) e a Metildietanolamina (MDEA), GN com 20% de CO,.
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Figura 28. Fluxograma de simulacdo do processo de captura de CO, pela solu¢cdo aquosa
entre dietanolamina (DEA) e a Metildietanolamina (MDEA), GN com 25% de CO..

- Ny }I/asr?
L 3s|
T Cc02
GNpobre VL%?OO EA+ i
Master Comp Hole Frac (C02] 0.0250 | : -5
@
— |
B[E)A E/I GNpobre QR
DEA+
o 1 HDEA
ica g
@) T-100
v ’174-
= o A |
Vi i Vi
GN | Rec ?2?“'0 ReC
’ HE}EX Trocador @ Regeneradora
Absorverdora Ri -
vt ica %()3 Regeneradora
- DEA+ kmol [ 1703 |
DEA+ [ MDEA
MDEA Cooler @)
Fgec @ m
@ WDEA
makeug_
-G .’1_4._ I mgﬁeup
T 5O B T
E-100 Reciclo ¥ DEA + i
MDEA Agua
) [vlz?EA _J WDEA  MIX-100 e residual
Y Agua

makeup

02
Final
@
-

Compressor

Figura 29. Fluxograma de simulacdo do processo de captura de CO, pela solugcdo aquosa
entre dietanolamina (DEA) e a Metildietanolamina (MDEA), GN com 30% de CO,.

3.2.2. Processo PM

A Figura 30 apresenta o processo de captura de CO, por permeacao em
moddulos de membrana.
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GN final
Temperature 1944 | C
Pressure 4600 | kPa
Molar Flow 1307 | kgmole/h
Master Comp Volume Frac (CO2) | 0.0280

GN
tratado

GN final
CO2 Final

Membrana
2

— @ CO2 Total
CcOo2

Membrana MIX-100

Figura 30. Fluxograma de simulacéo do processo de captura de CO, por Permeagdo em
Membranas (PM), GN com 20% de CO..

A corrente ‘CO;’ (permeado) possui basicamente CH; e CO, em sua
composicdo. Quanto a composicdo da corrente de retentado “GN tratado”,
apresenta os demais componentes pertencentes ao gas natural e CO, nédo
permeado, requerendo um segundo moédulo em série para alcancar a
especificacdo do gas para exportagao (“GN final”’). A corrente “CO2 Total” é a
soma dos permeados dos dois modulos de membrana (“Membrana 1” e

Membrana 2”).

As Figuras 31 e 32 apresentam as simulagfes para 25% e 30% de CO,

na carga.
GN final

Temperature 17.06 | C
Pressure 4600 | kPa
Molar Flow 1207 | kgmole/h
Master Comp Mole Frac (CO2) | 0.0295

GN GN final

tratado ;

op-101 CO2 Final
GN
CO2 Total
Membrana MIX-100
CO2

Figura 31. Fluxograma de simulacdo do processo de captura de CO, por Permeacgéo em
Membranas (PM), GN com 25% de CO,.
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GN final

Temperature 1457 | C
Pressure 4600 | kPa
Molar Flow 1110 | kgmole/h
Master Comp Mole Frac (CO2) | 0.0296

GN GN final
tratado

g/lembrana ’C::i%

GN S
— co2
COo2 Total

Membrana MIX-100

Figura 32. Fluxograma de simulacao do processo de captura de CO, por Permeagdo em
Membranas (PM), GN com 30% de CO,.

O modulo de permeacdo em membranas utilizado nas simulagfes foi
desenvolvido pelo H2CIN — Escola de Quimica da Universidade Federal do Rio
de Janeiro. Sdo utilizadas altas pressdes para a introducdo da vazédo de gas

natural no médulo de membranas.

A corrente ‘CO, Total’ encontra-se a 4 bar e a 35°C. Os valores utilizados

para a configuracdo do modulo de membranas estao descritos na Tabela 14.

Tabela 14. Valores para permeancia destinados a configuragdo do médulo de permeacao por

membranas.

Permeancia [MMSCMD/bar.m?]
CO, 1.800e-007
CH, 1.000e-008

N, 9.000e-008
H.S 0.0000
H,O 0.0000
C,Hs 2.000e-009
CsHg 1.000e-009

i-Butano 5.000e-010
n-Butano 6.6667e-010

C5+ 3.333e-010
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3.2.3. Processo AF

O solvente empregado € carbonato de propileno, isento de agua em sua
composicdo. O fluxograma do processo (Figura 33), quando comparado aos

processos de absorcdo quimica com etanolaminas (AQE), tem estrutura mais

simples.
GN Pobre
Master Comp Mole Frac (CO2)| 0.0296 |
)
GN
- Pobre
CP =
co2 @ co2
Cco2 Final Cooler F:
GN . Vi Compressor

Absorvedora EP Flash

c0o2

CP.

Bomba Makeup

Sol. i
RCY-1  CP Cooler cpP
@ @ MIX-100, 1akEUP QP

Figura 33. Fluxograma de simulag&o do processo de captura de CO, por Absorcéo Fisica em
Solvente Carbonato de Propileno (CP), GN com 20% de CO..

A carga (corrente “GN”) é alimentada pelo fundo da coluna absorvedora,
em contra-corrente com a corrente de carbonato de propileno pobre em CO,
(“CP”). A corrente rica em CO, (“CP+C0O2”) sofre expansao na valvula “VLV-
100” (reduzida de 50 para 1,5 bar), sendo entdo encaminhada a vaso de
separacgao (“Vaso Flash”). No topo do vaso, tem-se a saida da corrente de CO,
e pelo fundo tém-se a saida da corrente de carbonato de propileno recuperada,
denominada ‘CP Rec’, que retornara ao processo. Esta corrente € submetida
ao aumento de pressdo por bomba centrifuga (“Bomba”) e conduzida ao

misturador, onde ha reposicao de perdas de solvente.

Nas Figuras 34 e 35, mostram-se as simulacdes para a carga com 25% e
30% de CO; na carga.
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Figura 34. Fluxograma de simulacéo do processo de captura de CO, por Absorcéo Fisica em
Solvente Carbonato de Propileno (CP), GN com 25% de CO.,.
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Figura 35. Fluxograma de simulacao do processo de captura de CO, por Absorcao Fisica em
Solvente Carbonato de Propileno (CP), GN com 30% de CO,,

3.2.4. Processos Hibridos

As tecnologias de absorcéo fisica (AF-CP) e de absorcédo quimica por
etanolaminas (AQE-MEA) foram combinados em processos hibridos com o

modulo de permeacdo por membranas (PM).

A Figura 36 apresenta o fluxograma do processo PM + AQE-MEA.
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Figura 36. Fluxograma de simulacdo do processo de captura de CO, por metodologia hibrida
PM + AQE-MEA: Permeacgdo em Membranas (PM) seguida AQE com solugcéo aquosa de
monoetanolamina (MEA), GN com 20% de CO.,.

A corrente de gas natural (“GN”) é alimentada ao médulo de membranas,
realizando seu primeiro tratamento, em seguida sofre compresséao. A corrente
de retentado (“GN (2)”) e contém ainda 7% do CO; total alimentado, sendo
encaminhada para processo AQE-MEA. “GN (2)” alimenta a coluna
‘Absorvedora’ pelo fundo, e contatada em contra-corrente com a corrente de
solvente pobre em CO, (“MEA”). Pelo topo da coluna, tem-se a saida do gas
tratado (“GNpobre”) e com a quantidade de CO; exigida pela ANP.

Como produto da parte inferior da coluna, tem-se a corrente de solugao
aguosa de monoetanolamina (MEA) rica em CO; (‘MEA Rica’). Assim como o
processo AQE-MEA, ha integracdo térmica e reducdo de pressdo antes de
alimentada a Stripper. A corrente “CO,” (topo da Stripper) € direcionada a vaso
flash, separando-se a fracdo liquida que é misturada com a corrente de fundo
da Stripper (“8”, saida de trocador de calor integracdo energética com a

corrente ‘MEA Rica (2)’). Como produto do topo do vaso, tem-se a corrente de
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CO; (“CO2 final”), que seguird para a etapa de compressdo e troca térmica,
tornando-a apta para exportagao.

Neste processo, o CO, que permeou pelo médulo de membranas é
adicionado a corrente de CO2 produzida pelo processo AQE-MEA. Esta
corrente também serd submetida a etapa de compressao e troca térmica para

ser adequada as condicdes requeridas.

As Figuras 37 e 38 apresentam o processo PM+AQE-MEA para 25% e

30% de CO; na carga, respectivamente.

€02 =
Fral g al
% o2 co2
i Final Cooler F3w)ra
) {
2 {

Compressor QK

GNpobre )!E!«
|\‘sstevCon’;-VassF!sciCOZ,\ |'302ﬁ| |

-
GNpobre QR
S |

MEA ’ VEA
REC Recich REC
@ )

’ MEA Trocador

Membrana|

Ega |

=
A ¢
w100

Compressor
@

Figura 37. Fluxograma de simulacdo do processo de captura de CO, por metodologia hibrida
PM + AQE-MEA: Permeacgdo em Membranas (PM) seguida AQE com solugéo aquosa de
monoetanolamina (MEA), GN com 25% de CO.,.
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Figura 38. Fluxograma de simulacao do processo de captura de CO, por metodologia hibrida
PM + AQE-MEA: Permeac¢do em Membranas (PM) seguida AQE com solu¢éo aquosa de
monoetanolamina (MEA), GN com 30% de CO.,.
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Na Figura 39, encontra-se o fluxograma de simulacédo para 0s processos
pela metodologia hibrida com absorcéo fisica e permeacédo por membrana (AF-
CP + PM). Configuragdo exatamente idéntica foram empregadas para 25% e
30%.

GN Pobre (2)
Master Comp Mole Frac (C02) | 0.0296 |

SR, =

™ oobre
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(? <] (? Flash Compressor
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MIX-100  akEUP QP

AR
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Figura 39. Fluxograma de simulacdo do processo de captura de CO, por metodologia hibrida:
Absorcao Fisica com Carbonato de Propileno (CP) conjugada a Permeacao em Membranas
(PM) empregado para tratamento de GN com 20%, 25% e 30% de CO,.

O gas natural rico em CO, (“GN”) é alimentada ao processo AF-CP em
contra-corrente com a solugcéao de solvente pobre em CO, (‘CP’). A corrente de
topo da “Absorvedora” (“GNPobre”) segue para o processo PM, enquanto a
corrente de fundo da ‘Absorvedora’ seguird para a etapa de separacao do gas
acido do solvente em questdo. Pelo fundo da coluna, tem-se a corrente
“CP+C0O2” com o CO, capturado na etapa de absorcao, que, apos expandida
(“Valvula”) segue para vaso “Flash”, que promove a separacgao liquido-vapor.
Pelo topo do vaso, tem-se corrente “CO,”, que segue para a etapa de
compresséo e resfriamento, sendo somada a corrente de permeado da se¢éo
PM, para exportacdo. Pelo fundo do vaso, temos a saida da corrente de

solvente recuperado que retornard ao processo.
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CAPITULO 4 — RESULTADOS

As 24 simulacdes realizadas para as 8 (oito) tecnologias avaliadas sao a
base para avaliacdo comparativa entre 0s processos - em bases energéticas,
econbmicas e ambientais. O capitulo apresenta as andlises energética e

ambientais, enquanto a analise econémica é apresentada no capitulo 5.

4.1. Andlise energética

A eficiéncia energética é verificada em termos de consumos de energia
mecanica e térmica, com esta Uultima é dividida em carga térmica de
aquecimento (refervedores). A carga térmica trocadores de integracdo nao é
computada pois ndo representam consumo de energia. Nao séo contabilizados
os valores energéticos consumidos pelo equipamento cooler devido a utilizacao
de agua do mar para promover o resfriamento. Em paralelo, encontram-se
reportadas as perdas de metano, etano e CO,. Nas Tabelas 15 a 17, marca-se
em vermelho o pior processo para um dado critério de desempenho, e o melhor
recebe a cor verde. Os desempenhos sdo normalizados em cada categoria

pela Equacéo 10.

(VDTC—-VMinDC)
(VMaxDC—VMinDC)

DTC =

x 100 (10)

onde:

e DTC = Desempenho da Tecnologia na Categoria

e VDTC = Valor do Desempenho da Tecnologia na Categoria
e VMInDC = Valor Minimo de Desempenho na Categoria

e VMaxDC = Valor Maximo de Desempenho na Categoria

A pontuacdo de uma tecnologia € obtida somando-se 0s seus
Desempenhos Normalizados em todas as categorias. Quanto maior a
pontuacao obtida, menos sustentavel € a tecnologia (mais intensa em energia
mecanica, térmica e/ou emissdes). A avaliacdo alcancada é que a tecnologia
com melhor desempenho energético é a tecnologia de permeacdo por

membranas.
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Tabela 15. Dados obtidos a partir das simulacdes realizadas: consumo energético, perdas dos
principais compostos e emissdes compreendidas (GN, 20% CO,).

Absorgéo Quimica Al?:si;)ircgslo Tecnologias Hibridas
Carbonato de Permeacéo
Carbonato Propileno MEA + em
MEA DEA MEA + DEA + de + Permeacdo Permeagdo em Membranas
MDEA MDEA .
Propileno em Membranas
Membranas
Energia Térmica
(MI/N.m?) 1,79 0,68 1,22 0,09 0,02 1,30
Energia Mecanica 4.12E+
(MI/N.m?) 00 4.67E+00 4,90E-02 6,88E-02 5,59E-02 4.13E+00
Perda de CHy 1,69E-
(kgmol/N.m#/h) 04 1,58E-04 1,92E-04 2,38E-02 1,04E-03 1,45E-03
Perda de CzHg 4,33E-
(kgmol/N.m?/h) 02 4,33E-02 4,41E-02  4,06E-02 4,05E-02 4,33E-02 -

Perda de CO; 2,08E-
(kgmol/N.ma/h) 04 1,95E-04 2,21E-04 9,99E-03 4,01E-03 6,69E-03

Na Tabela 15, os processos que geraram as menores emissdes

(pontuados em verde) foram:

e Energia Térmica: AF: ‘PM’;

e Energia Mecanica: AF: ‘PM’;

e Perda de Metano: AQE: ‘DEA+MDEA’;

e Perdade Etano: AF: ‘PM’;

e Perda de Di6xido de Carbono: AQE: ‘DEA+MDEA’.

Quanto aos processos que geraram maiores perdas nas classificacdes

propostas (pontuados em vermelho), tém-se:

e Energia Térmica: AQE: ‘MEA+MDEA’;

e Energia Mecanica: AQE: ‘MEA+MDEA’;

e Perda de Metano: AFO: ‘CP’

e Perdade Etano: AQE: ‘MEA+MDEA’;

e Perda de Dioxido de Carbono: AQE: ‘DEA’.
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Tabela 16. Dados obtidos a partir das simulac6es realizadas: consumo energético, perdas dos
principais compostos e emissdes compreendidas (GN, 25% CO,).

Absorc¢éo Quimica All):sisoircgfo Tecnologias Hibridas
Carbonato de Permeacéo
Carbonato Propileno MEA + em
ME DEA MEA + DEA + de + Permeacdo Permeagdoem Membranas
A MDEA MDEA .
Propileno em Membranas
Membranas
Energia Termica 26 129 0.61 0 0 121

(MJIIN.m?)

Energia Mecanica 1.13 9.61E- 5.78E-

4.88E-

(MJ/N.m?) E-02 03 02 02 6.55E-02 2.69E-02
ooy £05 ‘oo °5r [HGR cveoo [NNSRRN ceo  13e0s
l(jkegrriilfl\?.r%/ﬂi 2o 425 TOUE 324E04 2 59E-04 1.60E-03
&Zg;ﬁf@% AO0F 41E 416E03 4.18E-02 4.32E-03 4.12E-02

Na Tabela 16, os processos que geraram as menores emissdes
(pontuados em verde) estdo descritos abaixo:

e Energia Térmica: AF: ‘PM’;

e Energia Mecanica: AF: ‘PM’;

e Perdade Metano: AQE: ‘DEA+MDEA’;

e Perdade Etano: AQE: ‘DEA’;

e Perdade Dioxido de Carbono: AQE: ‘MEA'.

Quanto aos processos que geraram maiores perdas nas classificacdes

propostas (pontuados em vermelho), séo:

e Energia Térmica: AQE: ‘DEA+MDEA’;

e Energia Mecanica: Hibrido 1: ‘CP+PM’;

e Perdade Metano: Hibrido 1: ‘CP+PM’;

e Perda de Etano: Hibrido 2: ‘MEA+PM’;

e Perda de Di6xido de Carbono: AQE: ‘DEA’.
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Tabela 17. Dados obtidos a partir das simulag6es realizadas: consumo energético, perdas dos
principais compostos e emissdes compreendidas (GN, 30% CO,).

Absorcgéo Quimica Atl):s,olrgao Tecnologias Hibridas
isica
Carbonato de Permeacéo
Carbonato Propileno MEA + em
MEA DEA MEA + DEA + de + Permeacdo Permeacdoem Membranas
MDEA MDEA .
Propileno em Membranas
Membranas
Energia Térmica
(MI/N.m?) 0.4 0.42 0.49 0 0.35 -
Energia Mecanica
Perda de CH, 1.18E-04 1.06E-04 7.92E-05 8.97E-03 1.00E-04 6.86E-03
(kgmol/N.m?3/h)
Perda de CzHs 1.04E-05 7.39E-05 3.43E-05 2.63E-05 1.31E-04 1.74E-04
(kgmol/N.m?3/h)
perda de CO, 6.67E-02 6.29E-03 6.32E-02  6.38E-02 6.69E-02 -

(kgmol/N.m?3/h)

Os processos que geraram as menores emissdes (pontuados em verde)

estao descritos abaixo:

e Energia Térmica: Hibrido 1: ‘CP+PM’;

e Energia Mecanica: AQE: ‘DEA+MDEA’;
e Perdade Metano: AQE: ‘MEA’;

e Perdade Etano: AQE: ‘MEA’;

e Perda de Di6xido de Carbono: AF: ‘PM’.

Quanto aos processos que geraram maiores perdas nas classificacdes

propostas (pontuados em vermelho), séo listados abaixo:

e Energia Térmica: AQE: ‘DEA+MDEA’;

e Energia Mecanica: AQE: ‘MEA’;

e Perda de Metano: Hibrido 2: ‘MEA+PM’;

e Perdade Etano: AQE: ‘DEA’;

e Perda de Dioxido de Carbono: AQE: ‘DEA’.

Nas Tabelas 18 a 20, sdo apresentadas as classificacbes dos processos

avaliados onde foram marcados em verde o0 processo com menor impacto ao

meio ambiente e em vermelho o de maior impacto. Nestas, os diversos

indicadores, normalizados pela Equacdo 10, sdo somados, e utilizados para

avaliar o desempenho global.



Pagina | 66

Tabela 18. Classificacdo das tecnologias avaliadas (GN, 20% CO,).

Absorgao Quimica Al?:si;)ircgaao Tecnologias Hibridas
Carbonato de Pern;arenagéo
MEA + DEA+ Carbonato de Propileno MEA + Permeacdo
MEA DEA MDEA  MDEA Propileno + Permeacéo em Membranas Membranas
em Membranas
Energia Térmica
(MIIN.m?) 65 25 100 44 3 1 47 0
Energia Mecénica
(MI/N.m?) 67 75 100 1 1 1 67 0
Perda de CH4
(kgmol/N.m?/h) 0 0 0 0 100 73 3 4
Perda de CzHe
(kgmol/N.m3/h) 87 87 100 108 16 13 87 0
Perda de CO;
(kgmol/N.m?/h) 1 1 1 0 100 97 38 65
Total 220 183 QGOSN 153 220 184 242 69
Classificagao 5 4 7 2 5 3 6 1
Tabela 19. Classificagdo das tecnologias avaliadas (GN, 25% CO.).
Absorcgéo Quimica Atl):si;)ircg;o Tecnologias Hibridas
Carbonato de Pern;(ranagéo
MEA + DEA+ Carbonato de Propileno MEA + Permeacéo
MEA DEA MDEA  MDEA Propileno + Permeacéo em Membranas Membranas
em Membranas
Energia Térmica
(MI/N.m?) 59 47 100 446 0 0 44 0
Energia Mecéanica
(MJIIN.m?) 20 17 100 84 113 190 47 0
Perda de CH4
(kgmol/N.m?/h) 22 10 4 0 100 110 45 74
Perda de C,He
(kgmol/N.m?/h) 61 97 100 98 82 86 28 0
Perda de CO,
(kgmol/N.mé/h) 99 4 3 0 100 0 100 2
Total 261 174 308 |GEENN 395 387 263 | B
Classificagao 3 2 5 8 7 6 4 1
Tabela 20. Classificagédo das tecnologias avaliadas (GN, 30% CO,).
Absorcéo Quimica Absp_rgao Tecnologias Hibridas
Fisica
Carbonato de Permeacé&o em
MEA DEA MEA + DEA+ Carbonato de Propileno MEA + Permeacéao Membranas
MDEA  MDEA Propileno + Permeacéo em Membranas
em Membranas
Energia Térmica
(MI/N.m?) 82 86 100 165 0 2 71 0
Energia Mecéanica
(MI/N.m?) 33 90 100 13 173 154 0 0
Perda de CHy 8 0 54 0 100 0 52 76

(kgmol/N.m3/h)
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Tabela 20. Classificacdo das tecnologias avaliadas (GN, 30% CO.).

Perda de C,He

(kgmolN.m#h) 00 39 100 61 85 90 26 0
Perda de CO,

(kgmol/N.m3/h) 106 95 106 0 100 101 0 0
Classificacéo 4 5 8 3 7 6 > 1

Os resultados desta avaliagdo (energia e emissdes) indicam que o
processo de absorcdo fisica por permeacdo por membranas apresentou o
melhor desempenho, demonstrando ser o processo com menor potencial de
agressdo ao meio ambiente, diferentemente dos processos de absorcao
quimica com aminas (solugbes combinadas, a saber, ‘MEA+MDEA’ e
‘DEA+MDEA’), onde houve pontuacdo negativa em todas as tabelas

confeccionadas, tornando-o a tecnologia com pior desempenho da andlise.

4.2. Andlise Ambiental

O algoritmo WAR foi empregado, nas 24 simulacfes realizadas, para
avaliagcdo de desempenho ambiental. Em sequéncia, encontram-se os graficos
para cada categoria (Figuras 41 a 52) (e Tabelas 21 a 32). Observa-se a
diferenca do indicador PCOP quando comparado aos demais indicadores. O
PCOP informa sobre o potencial de formacdo de poluicdo a partir de um
determinado processo. Como indicado pela analise energética e de fluxos
emitidos (se¢do 4.1), os processos de absor¢cdo quimica com etanolaminas
(AQE) demonstram maior potencial de impacto ambiental quando comparado

aos processos de absorcao fisica (AF), por exemplo.

Entre os demais indicadores apresentados, torna-se importante destacar
o indicador AP. Mesmo reportando pequena contribuicdo no cémputo de
emissoes, indica potencial de formacdo de chuva acida dos processos AQE,
sendo observado nas tabelas de 21 a 32. Assim, sob esta analise, os
processos de absorcédo fisica (AF) ou hibrido com carbonato de propileno

tornam-se 0s mais indicados por emitirem menor quantidade de poluentes.
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Nas Tabelas em 21, 25 e 25 (PEI de saida, PEI/h), oS processos que
geraram 0S menores impactos (pontuados em verde) e os mais ofensivos
segundo as categorias descritas (pontuados em vermelho), s&o

respectivamente:

e AQF: ‘CP’, ‘PM’ e Hibrido 1: ‘CP+PM’;
AQE: ‘MEA’, ‘DEA’, ‘MEA+MDEA', ‘DEA+MDEA’ e ‘MEA+PM’;

Nas Tabelas 18, 22 e 26 (PEI de saida, PEI/h), 0S processos que geraram
0S menores impactos (pontuados em verde) e 0s mais ofensivos segundo as

categorias descritas (pontuados em vermelho), sdo respectivamente:

e AQE: ‘MEA’, ‘DEA’, ‘MEA+MDEA’; AF: ‘CP’ e PM; Hibrido 1:
‘CP+PM'.

e AQE: ‘MEA+PM e ‘DEA+MDEA’; AF: ‘CP’.

e Observa-se que com o aumento da fracdo de CO, na corrente de
gas natural, os processos sofreram aumento nos indices de GWP,
mais processos pontuaram nesta categoria.

Nas Tabelas 19, 23 e 27 (PEI de saida, PEI/h), 0S processos que geraram
0S menores impactos (pontuados em verde) e 0s mais ofensivos segundo as

categorias descritas (pontuados em vermelho), sao respectivamente:

e AQE: ‘MEA’ e ‘DEA..
e Energia Mecanica: AQE: ‘DEA+MDEA’;

Nas Tabelas 20, 24 e 28, (PEI de saida, PEI/h), 0S processos que geraram
0S menores impactos (pontuados em verde) e os mais ofensivos segundo as

categorias descritas (pontuados em vermelho), sdo respectivamente:

e AQE: ‘MEA’ e ‘DEA.
e Energia Mecanica: AQE: ‘DEA+MDEA’;



Tabela 21. Taxa total do PEI de saida (PEI/h) — Gas Natural com 20% de CO,.

Caso | HTPI | HTPE | TTP | ATP | GWP | ODP | PCOP | AP
VEA | 224E+ | 4.90E+ | 2.24E+ | 1.46E+ | L51E+ | 2.71E- | 2.63E+ | 7.39E+
02 | o1 | o2 | o0 | o1 | o5 | 03 | o1
CEA | TALE+ | L67E+ | 7.41E+ | B.40E- | LOGE+ | LO2E- | 1.02E+ | 2.80E+
02 | 02 | o2 | oo | or | o5 | 03 | o1
MEA+MD | 3.73E+ | 5.70E+ | 3.73E+ | 2.27E+ | 190E+ | 4.16E- | 3.06E+ | 1.14E+
EA 02 | o1 | 02 | oo | o1 | o5 | 03 | o2
DEA+MD | 7.84E+ | 1.54E+ | 7.84E+ | 1.08E+ | 1.08E+ | 1.85E- | 9.44E+ | 5.05E+
EA 02 | 02 | 02 | o0 | o1 | 05 | 02 | o1
cp | 664E+ | 5.33E- | 6.64E+ | 3.76E+ 137E- | 4.57E+ | 3.75E+
o0 | o1 | o | oo 06 | 02 | o0
o | O.00E+ | 5.27E- | 0.00E+ | 0.00E+ 0.00E+ | 1.51E+ | 0.00E+
0 | o1 | o0 | oo 0 | o1 | oo
2.24E+ | 490E+ | 2.24E+ | 2.45E- 2.57E- | 2.62E+ | 7.01E-
MEA+PM | o2 01 02 01 ‘ 07 03 01
P+ P | 383E+ | 531E- | 383E+ | 2.21E+ 1.76E- | 2.70E+ | 4.80E+
o0 | o1 | o1 | oo 06 | 02 | 00

Tabela 22. Taxa total de geragdo do PEI (PEI/h) — Gas Natural com

TOTAL

20% de CO,

caso | HTPI | HTPE | TP | ATP | cwp | oDP | Pcop | AP
-081E- | -4.91E- | -9.81E- | 1.23E+ 271E- | , .o | 7.39E+

MEA 02 03 02 00 05 1'1090E+ 01

DEA | LOSE+ | 2.37E+ | 1.05E+ | 471E- | 2.73E+ | 1.02E- | 1.43E+ | 2.80E+

01 00 01 01 00 05 01 01

MEAMD | 1 o= |, ones | 1 opps | LO7EF | LILEF | 4066 | | o0 | 114E+
EA 02

DEA+MD 5.05E+
EA 01

3.75E+

cp !

0.00E+

PM !

7.01E-

MEA+PM o
4.80E+

CP + PM 00

TOTAL
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Tabela 23. PEI total de saida por massa de produto (PEI/kg produto) — Gas Natural com
20% de CO»

Caso HTPI HEP TP | ATP |GwP| oDP | PcopP | AP
VEs | LBOE- | 3.28 | 150E- | 9.80E- 1.81E- | 1.76E+ | 4.95E-
o1 |E02| o1 04 08 00 02
CEA | 495E- | 111 | 495E | 561E- | 7.10 | 683E | 6.83E- | LB7E-
o1 |Eo01| o1 o4 |E03| 09 01 02
MEA+MD | 2.51E- | 3.83 | 251E- | 1.52E- 2.80E- | 2.06E+ | 7.64E-
EA o1 |E02| o1 03 08 00 02
DEA+MDE | 526E- | 1.03 | 5.26E- | 8.58E- | 8.58 | 1.24E- | 6.33E- | 3.39E-
A 01 |Eo01| o01 o4 |E03| o8 01 02
cp NA | NA | NA NA | NA | NA N\A N\A
v | O00E+ | 4.03 | 0.00E+ | 0.00E+ | 6.05 | 0.00E+ | L15E- | 0.00E+
00 |Eo04| o0 00 |E03| o0 02 00
163E- | 358 | 1.63E- | 1.79E- | 5.93 | 1.87E- | 1.92E+ | 5.12E-
MEA*PM | 01 | E02 | o1 04 |E-03| 10 00 04
cp+py | 331E- | 459 | 331E- | 1OIE- | 7.27 | 1526 | 2.33E- | 4.16E-
02 |Eo04| 02 03 |E03| 09 01 03

TOTAL

Tabela 24. PEI total gerado dentro de um sistema por massa de produtos (PEl/kg produto) -
Gés Natural com 20% de COs.

Caso | HTPI | HTPE | TTP | ATP | GwP | ODP | PcOP | AP
VEA | 657E- | -3.29E- | -657E- | 8.23E- 1.81E- | -7.96E- | 4.95E-

05 06 05 04 08 04 02

oea | 701E- | 158E- | 7.016- | 3.14E- 6.83E- | 9.53E- | 1.87E-

03 03 03 04 09 03 02

MEA+MD | -1.33E- | -2.01E- | -1.33E- | 1.26E- 2.80E- | -1.09E- | 7.64E-
EA 02 03 02 03 08 01 02

DEA+MD | -1.97E- | -3.78E- | -1.97E- | 5.53E- 1.24E- | -2.29E- | 3.39E-
EA 02 03 02 04 08 02 02

cp NA | NA | NA | NA | NA |l NA ] A | A

oy | 0-00E+ | -3.01E- | 0.00E+ | 0.00E+ | -4.62E- | 0.00E+ | -5.42E- | 0.00E+

00 07 00 00 06 00 06 00

-4.60E- | -0.85E- | -4.60E- | 3.71E- | 1.51E- | 1.87E- | -5.37E- | 5.12E-

MEA+PM | "3 04 03 06 04 10 02 04
op + it | 4-90E- | 3.31E- | -4.90E- | 418E- | 4256 | 152E- | -2.47E- | 4.16E-
04 06 04 05 04 09 03 03

TOTAL




Tabela 25. Taxa total do PEI de saida (PEI/h) — Gas Natural com 25% de CO,.

Caso HTPI HTPE TTP ATP GWP ODP PCOP AP

MEA 6.05E+ | 1.31E+ | 6.05E+ | 8.77E- 5.40E- | 7.06E+ | 1.48E+
02 02 02 01 06 03 01

DEA 4.35E+ | 9.82E+ | 4.35E+ | 1.30E+ 2.37E- | 6.06E+ | 6.48E+
02 01 02 00 05 02 01

MEA+MD | 1.20E+ | 1.87E+ | 1.20E+ | 5.84E- 1.02E- | 9.93E+ | 2.78E+
EA 02 01 02 01 05 02 01

DEA+MD | 7.79E+ | 1.53E+ | 7.79E+ | 2.43E+ 4.38E- | 9.38E+ | 1.20E+
EA 02 02 02 00 05 02 02

cp 6.27E+ | 5.00E- | 6.27E+ | 3.59E+ 2.17E- | 4.32E+ | 5.94E+
01 01 01 00 06 02 00

CP +PM 4.08E+ | 5.00E- | 4.08E+ | 2.35E+ 1.67E- | 2.86E+ | 4.56E+
01 01 01 00 06 02 00

MEA + | 2.24E+ | 4.90E+ | 2.24E+ | 2.91E+ 5.89E- | 2.63E+ | 1.61E+
PM 02 01 02 00 05 03 02

PM 0.00E+ | 4.96E- | 0.00E+ | 0.00E+ 0.00E+ | 1.47E+ | 0.00E+
00 01 00 00 00 01 00

TOTAL

Tabela 26. Taxa total de geragdo do PEI (PEI/h) — Gas Natural com 25% de CO.,

Caso | HTPI | HTPE | TTP | ATP | GWP | ODP | PCOP | AP
MEA | 2.12E+ | 4.55E+ | 2.12E+ 2%315 5"(‘)%5 2.47E+ 1-‘5815*
01 00 01 02
DEA | 221E+ ‘4-818E' 2.21E+ 1'%%9 2'3(‘)\?35 3.00E+ G-ﬁE*
00 00 00
ME'E;MD 3.69E+ | 5.61E+ | 3.69E+ 4%?5 l'gfsE' 3.03E+ 2'7081E+
01 00 01 02
DEé/:MD 4 ouEs -a.gi)E- pouEs 1.%%E+ 4.3(;5;5 5 oBEs 1.2002E+
00 00 00

743E- | A51E- | -7.43E- | 5.74E- | 6.06E- | 2.17E- | . -_. | 5.94E+

e 01 03 01 02 01 06 3'90%E+ 00

-6.51E- | 4.02E- | -6.51E- | 3.97E- | 4.72E- | 1.67E- | , ... | 4.56E+

e ) 03 01 02 01 06 3";%'5* 00
MEA+ | 2.44E+ | 5.63E- | 2.44E+ | 2.68E+ | 1.57E+ | 5.89E- | 2.84E+ | L61E+
PM 00 01 00 00 01 05 01 02

oy | O-00E+ | 2.06E- | 0.00E+ | 0.00E+ | -3.36E- | 0.00E+ | 4.50E- | 0.00E+

00 04 00 00 03 00 03 00

TOTAL
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Tabela 27. PEI total de saida por massa de produto (PEI/kg produto) - Gas Natural com
25% de CO..

TOTAL

Caso HTPI HEP TP | ATP |GwP| oDP | PcopP | AP
VEA | 440E- | 956 | 4.40E- | 6.38E- | 6.62 | 3.93E- | 5.14E+
01 |E02| o1 04 | E03| 09 00
A | 303E- | 683 | 303 | O.02E- | 0.44 | 165E | 4.22E-
01 |E02| o1 o4 |E03| 08 01
MEA+MD | 8.35E- | 1.30 | 8.35E- | 4.06E- | 7.03 | 7.07E- | 6.90E-
EA 02 |Eo02| o2 04 | E-03| 09 01
DEA+MDE | 5.47E- | 1.08 | 5.47E- | L.71E- 3.08E- | 6.59E-
A 01 |Eo01| o1 03 08 01
o 5.85E- | 4.67 | 5.85E- | 3.35E- | 7.48 | 2.03E- | 4.03E-
02 |Eo4| o2 03 |E03| 09 01
3.80E- | 476 | 3.89E- | 224E- | 751 | 1.59E- | 2.73E-
CP+PM | 0" | Eoa | o2 03 | E-03| 09 01
1.76E- | 3.84 | 1.76E- | 2.28E- 4.62E- | 2.06E+
MEA+PMT o1 | E02 | 01 03 08 00
o | O00E+ | 411 | 0.00E+ | 0.00E+ | 6.14 | 0.00E+ | L.22E-
00 |Eo04| 00 00 |E03| 00 02

Tabela 28. PEI total gerado dentro de um sistema por massa de produtos (PEl/kg
produto) - Gas Natural com 25% de CO..

Caso HTPI HTPE TTP ATP GWP ODP PCOP AP TOTAL

MEA -1.54E- | -3.31E- | -1.54E- | 1.63E- 3.93E- | -1.79E- | 1.07E-
02 03 02 04 09 01 02

DEA -1.53E- | -3.47E- | -1.53E- | 7.49E- 1.65E- | -2.09E- | 4.51E-
03 04 03 04 08 03 02

MEA+MD | -2.57E- | -3.90E- | -2.57E- | 2.95E- 7.07E- | -2.10E- | 1.93E-
EA 02 03 02 04 09 01 02

DEA+MD | -3.47E- | -6.04E- | -3.47E- | 1.40E- 3.08E- | -3.71E- | 8.41E-
EA 03 04 03 03 08 03 02

cp -6.93E- | 4.20E- | -6.93E- | 5.36E- | 5.65E- | 2.03E- | -3.70E- | 5.54E-
04 06 04 05 04 09 03 03

CP +PM -6.20E- | 3.83E- | -6.20E- | 3.78E- | 4.49E- | 1.59E- | -3.29E- | 4.35E-
04 06 04 05 04 09 03 03

MEA + 1.91E- | 4.41E- | 1.91E- | 2.10E- 4.62E- | 2.22E- | 1.26E-
PM 03 04 03 03 08 02 01

PM 0.00E+ | -1.71E- | 0.00E+ | 0.00E+ | -2.78E- | 0.00E+ | 3.72E- | 0.00E+
00 07 00 00 06 00 06 00




Tabela 29. Taxa total do PEI de saida (PEI/h) — Gas Natural com 30% de CO,.

Caso HTPI | HTPE AP | TOTAL
6.07E+ | 4.94E- 1.64E+
MEA 02 01 01
5.38E+ | 1.21E+ 1.73E+
e 02 02 01
MEA + | 2.15E+ | 4.75E- 2.03E+
MDEA 02 01 01
DEA + 7.79E+ | 1.53E+ 3.35E+
MDEA 02 02 01
cp 6.40E+ | 4.69E- 6.35E-
01 01 02
4.08E+ | 5.16E- 3.64E+
GElEl ) ey 01 02
1.26E+ | 4.71E- 1.46E+
MEA + PM 02 o1 o1
_— 0.00E+ | 4.65E- 0.00E+
00 01 00
Tabela 30. Taxa total de geragdo do PEI (PEI/h) — Gas Natural com 30% de CO..
Caso HTPI | HTPE AP [TOTAL
MEA 163+ | 2-89E- 1.64E+
02 01
01
DEA | 1.78E+ | 3.99E+ 1-70315*
01 00
MEA + - 1.05E- 2.03E+
MDEA | 723EH| Top 01
00
,[\)AEDAE; 1.18E+ | 2.21E+ 3'3(')51E+
01 00
cp -7.65E- | 3.96E- 6.35E-
01 03 02
-6.79E- | 5.10E- 3.64E+
G 02 02
4.39E+ | 6.00E- 1.46E+
MEA + PM 00 03 o1
PM 0.00E+ | -1.92E- 0.00E+
00 04 00
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Tabela 31. PEI total de saida por massa de produto (PEI/kg produto) - Gas Natural com

30% de COo.

AP TOTAL

Caso HTPI | HTPE | TTP | ATP | GwP | ODP | PcOP
VEA | 4-75E | 386E- | 4.75E- | 5.20E- | 6.84E- | 4.69E- | L1ZE-

01 04 01 04 03 09 02
CEA | 397E- | B9GE- | B97E- | 4.13E- | 6.36E- | 4.67E- | 55IE-

01 02 01 04 03 09 01
MEA+MDE | 1.65E- | 3.65E- | 1.65E- | 3.82E- | 6.87E- | 5.70E- | 1.10E-

A 01 04 01 04 03 09 02
DEA+ | 5.85E- | L.15E- | 5.85E- | 7.46E- 9.19E- | 7.03E-

MDEA 01 01 01 04 09 01
o 6.52E- | 4.78E- | 6.52E- | 3.63E- | 7.09E- | 2.37E- | 4.48E-

02 04 02 03 03 11 01
4.26E- | 5.39E- | 4.26E- | 8.69E- 1.39E- | 2.98E-

CERN e 04 02 03 07 01
1.10E- | 4.10E- | 1.10E- | 2.83E- 4.66E- | 1.24E-

MEA+PM | ™5 04 01 04 09 02
oy | O00E+ [ 4.19E- | 0.00E+ | 0.00E¥ | 6.23E- | 0.00E+ | 1.28E-

00 04 00 00 03 00 02

Tabela 32. PEI total gerado dentro de um sistema por massa de produtos (PEI/kg

produto) - Gas Natural com 30% de CO

2.

Caso | HTPI | HTPE | TTP | ATP | GwP | oDP | PcOP | AP |TOTAL
VEs | -L27E- | 2.26E- | -127E- | 2.05E- 4.69E- | 4.79E- | 1.28E-
02 05 02 04 09 06 02
CEA | LB1E- | 295E- | -131E- | 2.06E- 4.67E- | -1.79E- | 1.28E-
02 03 02 04 09 02 02
MEA+MD | -5.56E- | 8.08E- | -5.56E- | 2.55E- 5.70E- | 5.64E- | 1.56E-
EA 03 06 03 04 09 06 02
DEA+ | -8.85E- | -1.66E- | -8.85E- | 4.13E- 9.19E- | -1.01E- | 2.51E-
MDEA 03 03 03 04 09 02 02
op | 779E- | 404E- | 7.79E- | -4.23E- 237E- | -4.16E- | 6.47E-
04 06 04 05 11 03 05
7.09E- | 5.32E- | -7.09E- | 6.28E- 1.39E- | -3.94E- | 3.80E-
Sl (e 05 04 03 07 03 o1
3.80E- | 5.20E- | 3.82E- | 2.14E- 4.66E- | 4.24E- | 1.27E-
MEA+PM | “o3 06 03 04 09 06 02
oy | 0.00E+ | -1.73E- | 0.00E+ | 0.00E+ | -2.47E- | 0.00E+ | -1.27E- | 0.00E+
00 07 00 00 06 00 05 00
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Output rate of PEF
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Figura 40. Taxa total do PEI de saida (PEI/h) — Gas Natural com 20% de CO,. Fonte: WAR.
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Figura 41. Taxa total do PEI de saida (PEI/h) — Gas Natural com 25% de CO,. Fonte: WAR.
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Output rate of PEI*
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Figura 42. Taxa total do PEI de saida (PEI/h) — Gas Natural com 30% de CO,. Fonte: WAR.
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Figura 43. PEI total de saida por massa de produto (PEI/kg produto) - Gas Natural com 20% de CO,. Fonte: WAR.
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de CO,. Fonte: WAR.
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Figura 50. PEI total gerado dentro de um sistema por massa de produtos (PEI/kg produto) - Gas Natural com 25%

de CO,. Fonte: WAR.
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CAPITULO 5 — AVALIACAO ECONOMICA

Neste Capitulo, apresentam-se o0s resultados de avaliacdo econdomica dos
processos analisados com 20%, 25% e 30% de CO,. Na avaliagdo de CAPEX,
empregou-se a planilha eletrénica CAPCOST desenvolvida por Turton et al. (2009), com

a metodologia apresentada no Capitulo 2, secao 2.5.

O dimensionamento dos principais equipamentos de processo foi realizado com os
resultados de balanco de massa e energia obtidos nas simulacdes realizadas, e estdo
disponiveis no APENDICE A.

As Tabelas 33 a 35 apresentam os resultados das analises correspondentes as
despesas encontradas para a implantacdo, operacdo e manutencdo do sistema de
processamento de gas natural, para cada tecologia escolhida, com 20%, 25% e 30% de
CO,, respectivamente. Observa-se que o0 processo de absorcao fisica (CP) demonstrou
menor CAPEX quando comparado aos outros processos avaliados. Ressalta-se a
vantagem econdmica apresentada pelo processo de AQE-DEA+MDEA, que requerem
praticamente metade do CAPEX do processo AQE-DEA e AQE-MEA. O processo AQE-
MEA+MDEA, por outro lado, apresenta o pior CAPEX.

Tabela 33. Valores referentes ao custo de capital (CAPEX) para cada planta (GN, 20% CO,).

CAPEX (US$)

_ DEA + MDEA DEA MEA MEA + MDEA
Absorcédo Quimica

$2.160.100,00 $4.082.000,00 $4.088.500,00 $7.621.900,00

) CP
Absorcéo Fisica
$ 1.650.000,00
) ) CP + PM MEA + PM
Metodologia Hibrida
$4.279.000,00 $22.380.500,00
PM

Permeacéo por Membranas
$ 15.000.000,00

Quanto aos processos hibridos (énfase para hibrido 2: ‘MEA+PM’), seus maiores
CAPEX podem ser atribuidos ao médulo de permeacéao por membranas, uma vez que a
maior parte da remocédo do CO, concentra-se no modulo instalado. Para o processo
hibrido 1: ‘CP+PM’, é atribuido ao processo maior taxa de remog¢ao na absorgao fisica.

Por este motivo, é conferido menor custo ao processo.
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Para a operagdo com GN exibindo 25% de CO, (Tabela 33), observa-se que os
processos de absorcdo quimica com solucdées combinadas (a saber, ‘DEA+MDEA’ e
‘MEA+MDEA’) superam inclusive o processo de absorgao fisica (‘CP’), que apresenta
menor CAPEX do que o caso projetado com 20% de CO,. O processo hibrido a
PM+AQE-MEA apresentou maior CAPEX quando comparado ao processo AQE-MEA, o

gue pode ser atribuido ao impacto econémico da se¢cédo PM.

Tabela 34. Valores referentes ao custo de capital (CAPEX) para cada planta (GN, 25% CO,).

CAPEX (US$)

o DEA + MDEA MEA + MDEA DEA MEA
Absorcédo Quimica
$1.326.800,00 $1.326.800,00 $5.539.800,00 $ 17.368.500,00
i CP
Absorcéo Fisica
$ 1.490.000,00
. . CP + PM MEA + PM
Metodologia Hibrida
$ 4.501.000,00 $10.576.800,00
PM

Permeacdo por Membranas
$ 15.750.000,00

Para este processamento de gas natural com 30% de CO,, observa-se que 0
processo de AF-CP apresenta menor custo entre os demais processos avaliados. Por
outro lado, os processos AQE com misturas de solventes apresentaram valores
significativamente reduzidos de CAPEX quando comparados com 0s processos AQE-
MEA e AQE-DEA. Para o processo de MEA comparado ao processo hibrido do mesmo
solvente (MP+AQE-MEA), a diferenca € atribuida ao moédulo de membranas, uma vez
que utilizaram a mesma configuracdo de processo para as colunas de absorcéo e

regeneracao.

Tabela 35. Valores referentes ao custo de implantacéo para cada planta (GN, 30% CO,).

CAPEX (US$)

o DEA + MDEA MEA + MDEA DEA MEA
Absor¢do Quimica

$2.160.100,00 $2.160.100,00 $4.082.500,00 $ 4.088.500,00

) CP
Absorcéo Fisica
$ 1.608.000,00
] ) CP + PM MEA + PM
Metodologia Hibrida
$5.111.000,00 $12.157.800,00
PM

Permeacdo por Membranas
$ 16.250.000,00
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As Tabelas de 36 a 38 identifica a contribuicdo dos equipamentos para o CAPEX
total de cada processo avaliado. Destacam-se em vermelho os equipamentos que mais

contribuiram para o CAPEX total, e, em verde, os de menor contribuigdo.

Tabela 36. CAPEX para as tecnologias avaliadas com 20% de CO; na corrente de gas natural.

Processo
=gjujpamenie (3R ?APEX DEA OCA)APEX ’E)AEQ/M OCA)APEX I\D/IED/E/A ZOAPEX ce & gl'\:/ ZOAPEX '\PAEA/ ?APEX
Vasos 35.500 35.500 41.000 47.800 14.10
(siompressore 61%).00 61%).00
Trocadores 2.707. 2.707. 5.958.00

de Calor 000 000 583.800

0
Torres 56%00 56%00 624.900 636.500

Driver 173'08 167'08 202.000 188.000

Tabela 37. CAPEX para as tecnologias avaliadas com 25% de CO na corrente de gas natural.

Processo
SpiEEmAT  (hEA CAOQEX RI=S CA(:/DOEX MEQZ\MD CA(:/DOEX nlz?géi\ C‘:)/(g’ ERCE CAOI/:EX Sl CAol/DoEx MPEI\'/T / CA(;/DOEX
Vasos 49.500 36.800 36.800 .
Compfss‘”e 826.000 584.000 582,00 .

Trocadores 15.400.

106.00
rocadore sa 106.000 > 241.000
Torres 887.000 431.000 43%'00 . 139.000
Driver 206.000 169.000 16%00 192.000

Tabela 38. CAPEX para as tecnologias avaliadas com 30% de CO; na corrente de gas natural.

Processo
% % % % % % %
Equipamento MEA CAPE DEA CAPE RIEY CAPE DIERN CAPE CP CAPE Ch CAPE e CAPE
DEA DEA M M
X X X X X X
Vasos 35.500 35.500 41.000 47.800 14.100
611.00 611.00 1.752.
Compressores 0 0 796.000 704.000 000
Trocadores de  2.707. 2.707. 5.958.00 6.417.
Calor 000 000 0 583.800 000
Torres 56%'00 56%'00 624.900 636.500 17230
Driver 17%'00 162'00 202.000 188.000 18](')'40

A partir dos resultados apresentados, observa-se a origem dos maiores CAPEX, o
gue norteia a proposi¢cao de melhorias no processo.

As Tabelas 39 a 41 apresentam o OPEX anual.
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Tabela 39. Valores referentes ao custo de operacdo para cada planta (GN, 20% CO,).

OPEX (US$)
. o MEA + MDEA DEA MEA DEA + MDEA
Absorcao Quimica
$3.402.856,00 $11.151.600,00 $11.476.157,00 $ 14.100.558,00
o CP
Absorcéo Fisica
$1.219.159,00
CP + PM MEA + PM

Metodologia Hibrida
$1.702.645,00 $8.526.229,00

Permeacao por PM
Membranas -

Tabela 39. Valores referentes ao custo de operacédo para cada planta (GN, 25% CO,).

OPEX (US$)
_ DEA + MDEA  MEA + MDEA DEA MEA
Absorcédo Quimica
$2.200.000,00 $2.200.000,00 $9.240.000,00 $ 28.900.000,00
Absorcéo Fisica cP
$ 2.470.000,00
CP + PM MEA + PM

Metodologia Hibrida
$2.470.000,00 $2.200.000,00

Permeacé&o por PM
Membranas

Tabela 40. Valores referentes ao custo de operacéo para cada planta (GN, 30% CO,).

OPEX (US$)
. MEA + MDEA DEA DEA + MDEA MEA
Absorc¢do Quimica
$5.350.000,00 $5.640.000,00  $6.280.000,00 $29.400.000,00
CP
Absorcéo Fisica
$ 2.870.000,00
CP + PM MEA + PM

Metodologia Hibrida
$ 2.660.000,00 $2.200.000,00

Permeacéo por PM
Membranas

Com o aumento da concentracdo de CO, no gas natural, aumentou a quantidade
de solvente necessaria para atender as especificagbes do gas exportado e, em
consequéncia, suas configuracdes operacionais necessitaram ser ajustadas. Para a
tecnologia de permeacdo por membranas, tornou-se dispensavel realizar o célculo de
OPEX devido a auséncia de insumos quimicos e a alimentacdo de gas natural ser

mantida.
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O processo de absorcdo fisica apresentou bons desempenhos em sua versédo
hibrida. Por um outro lado, comparado aos processos de absorcao quimica, tem-se que
a auséncia da coluna regeneradora no processo afetou expressivamente o consumo de

energia pelo processo.
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CAPITULO 6 — CONCLUSOES E SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Para este estudo, 8 (oito) tecnologias foram avaliadas para a captura de COy:
absorcdo quimica com etanolaminas (AQE) (MEA, DEA, e mistura de MEA/MDEA e
DEA/MDEA); absorcéo fisica com carbonato de propileno (AQF), captura por permeacao
em membranas (PM), além da utilizacdo da metodologia hibrida, que conjuga dois
processos: para 0 primeiro caso, apresenta-se a absor¢cdo quimica com etanolaminas
(neste caso, empregando MEA como solvente principal) associada a médulo de
permeacdo em membranas; para 0 segundo caso, apresenta-se a absorcao fisica (com

uso de carbonato de propileno) associada a modulo de permeacdo em membranas.

Frente aos resultados alcancados, as principais conclusdes obtidas foram:

e Todos o0s processos satisfizeram as restrices de processo adotadas;

e O aumento do teor de CO;, na vazdo de alimentacdo do gas promoveu
reducdo da quantidade de solvente com o intuito de avaliar o efeito que esta
acao provocaria. Dessa forma, observou-se a aplicacdo de solvente
mediante a sua capacidade limite para captura de CO, em gas acido,
atentando-se para que seu desempenho nao fosse prejudicado.

e Os processos de absor¢cdo quimica exibiram as menores emissfes de
metano e de CO, quando comparados as demais tecnologias. Entretanto,
estes processos demonstraram alto consumo de energia mecanica e
térmica, fator este que valoriza as tecnologias por absorcdo fisica,
tecnologias hibridas e, principalmente, permeacdo em membranas.

e Os CAPEX apresentaram maiores valores para a tecnologia hibrida AQE-
MEA+PM (devido ao alto custo do modulo), e menores para Absorcao Fisica
e Absorcao Quimica.

e Os OPEX apresentam maiores valores para as tecnologias de Absorcao
Quimica e Processos Hibridos.

e No dimensionamento de equipamentos, observou-se que 0s equipamentos
utilizados sofreram pouca variagcdo em suas estruturas para as diferentes
composi¢coes da corrente de ‘GN’ apresentadas, porém o consumo
energético envolvido exibiu um aumento significativo para etapa de
compressao.

e O Processo que se destacou com o melhor desempenho apresentado, foi o
de Permeacdo em Membranas e o que exibiu os piores desempenhos foram
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os de absorcdo quimica, segundo dados informados pela tabela de
classificacdo das tecnologias avaliadas, sem considerar o desempenho
econdmico.

e O critério de normalizacéo e classificacdo adotados aponta que a permeacao
por membranas é o processo com melhor desempenho nas categorias
consideradas.

e Embora possua maior CAPEX, o processo de Permeacdo em Membranas
apresenta-se mais indicado para o processamento do gas natural para
plataformas offshore na faixa de concentracdo de CO, avaliada devido a
menor area e peso (compactacdo dimensional) do moédulo e sua alta

seletividade para CO..

Como sugestdes para trabalhos futuros, semelhante ao que foi realizado
para solugdes aquosas com etanolaminas, recomenda-se a avaliacdo de
desempenho de outras aminas combinadas para emprego nas UPGNs. Em
paralelo, pode-se realizar diferentes combinacdes de processos, avaliando os
parametros aplicados neste estudo em novas tecnologias que serdo avaliadas,
estando em comum acordo para 0s requisitos encontrados no cenario offshore,

como peso e area da unidade de processamento.
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Tabela Al.

APENDICE A — DIMENSIONAMENTO DE EQUIPAMENTOS
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Dimensionamento dos equipamentos para 0 processo de absorcdo quimica com solucao
aguosa de monoetanolamina com 20, 25 e 30% de CO..
Equipamento Tipo Parametro
Bomba Centrifuga 476 kW
Compressor Centrifugo 476 kW
S Absorcao ':AItura: 529 m
o) Torres Diametro: 0,849 m
3 Regeneragéo éltura: 9’92 m
© Diametro: 2,89 m
('Ea 372 m?2
Trocador de Calor Casco-Tubo 901 m?
233 m?
Altura: 4,23 m
vaso Flash Diametro: 1,06 m
Equipamento Tipo Parametro
Bomba Centrifuga 1.256 kW
Compressor Centrifugo 696 kW
o ~ Altura: 9,92 m
o Torres Absorgdo Diametro: 0,813 m
S Regeneracio Altura: 11,2 m
§ Diametro: 3,35 m
1 Trocador de Calor Casco-Tubo 8.650 m2
Altura: 5,09 m
vaso Flash Diametro: 1,27 m
Equipamento Tipo Parémetro
Bomba Centrifuga 1.468 kW
S Compressor Centrifugo 837,6 kW
o Absorvedora Altura; 9,92 m
) Diametro: 0,804 m
° Torres
S Regeneradora éltura: 112m
] Diametro: 3,93 m
Trocador de Calor Casco-Tubo 8.653,08 m?
Altura: 5,58 m
Vaso Flash Didmetro: 1,4 m

Nas tabelas de A1 — A7 sao apresentados os resultados para o dimensionamento

de acordo com cada processo simulado e as variagbes sofridas na corrente de gas

natural proposta.

Tabela A2. Dimensionamento dos equipamentos para o processo de absorgdo quimica com solugao
aquosa de dietanolamina com 20, 25 e 30% de CO..

20% de CO,

Equipamento Tipo Parametro
Bomba Centrifuga 319,9 kW
Compressor Centrifugo 443 kKW
Absorvedora Altura: 6,61 m
Torres Diametro: 0,804 m
Regeneradora Altura: 9,92 m
9 Diametro: 2,75 m
609 m2
Trocador de Calor | Casco-Tubo 1120 m2
Altura: 4,13 m
Vaso Flash Diametro: 1,03 m




Equipamento Tipo Pardmetro
Bomba Centrifuga 319,9 kW
Compressor Centrifugo 793 kW
) Altura: 7,94 m
8 Torres Absorvedora Diametro: 0,869 m
= Regeneradora Altura: 9,92 m
§ Didmetro: 2,69 m
N 496 m?2
Trocador de Calor | Casco-Tubo 1640 m2
Altura: 5,14 m
Vaso Flash Didmetro: 1,29 m
Equipamento Tipo Parametro
Bomba Centrifuga 399,9 kW
Compressor Centrifugo 97,4 KW
o Absorvedora .f\ltura: 9,92m
O Torres Diametro: 0,896 m
3 Regeneradora Altura: 11,2 m
o Diametro: 1,41 m
2 756 m?
& | Trocador de Calor | Casco-Tubo
588 m?2
Altura: 9,92 m
vaso Flash Diametro: 0,896 m
Bombas Centrifuga 399,9 kW
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Tabela A3. Dimensionamento dos equipamentos para o processo de absor¢do quimica com solugéo
aquosa de monoetanolamina e metildietanolamina com 20, 25 e 30% de CO.,.

Equipamento Tipo Parametro
Bomba Centrifuga 716,5 kW
Compressor Centrifugo 663kW
o Absorvedora .f\ltura: _5’29 m
o Torres Diametro: 0,789 m
b Regeneradora Altura: 11,2 m
3 9 Diametro: 2,42 m
§ 1.060 m2
2
~'| Trocador de Calor | Casco-Tubo Lol i
163 m2
207 m?
Altura: 4,59 m
Vaso Flash Diametro: 1,15 m
Equipamento Tipo Parametro
Bomba Centrifuga 219 kW
S Compressor Centrifugo 450 kW
©) Absorvedora .f\ltura: 529m
) Torres Diametro: 0,878 m
© .
~ Regeneradora éltura. 9’26 m
o) Diametro: 2,46 m
N Trocador de Calor | Casco-Tubo 57,2 m2
Altura: 4,32 m
Vaso Flash Diametro: 1,08 m
Equipamento Tipo Parédmetro
Bomba Centrifuga 446,7 KW
S Compressor Centrifugo 669,1 kW
Altura: 7,27 m
O ]
) Torres Absorvedora Diametro: 0,844 m
o
o Altura: 9,92 m
% Regeneradora Diametro: 3,01 m
“ [Trocador de Calor | Casco-Tubo 859 m2
Vaso Flash Altura: 5,1 m

Diametro: 1,28 m
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Tabela A4. Dimensionamento dos equipamentos para o processo de absorgdo quimica com solugao

aquosa de dietanolamina e metildietanolamina com 20, 25 e 30% de CO,.

Equipamento Tipo Parametro
Bomba Centrifuga 566kW
Compressor Centrifugo 567kW
Absorvedora Altura: 5,29 m
o Torres Didmetro: 0,775 m
< Regeneradora Altura: 9,92 m
3 9 Diametro: 3,17 m
$ 305 m?
Q Trocador de Casco-Tubo 346 m?
Calor 299 m2
25,4 m2
Altura: 5,0 m
Vaso Flash Diametro: 1,25 m
Eqmp:ment Tipo Parametro
Bomba Centrifuga 559,7kW
. Comprresso Centrifugo 1.004kW
(@]
O Altura: 5,29 m
g Torres Absorvedora Diametro: 0,849 m
S Regenerador Altura: 9,92 m
Q a Diametro: 2,89 m
Trocador o
de Calor Casco-Tubo 877,23 m
Altura: 4,23 m
Vaso Flash Diametro: 1,06 m
Equipamento Tipo Parémetro
Bomba Centrifuga 559, 7kW
Compressor Centrifugo 1.208kW
o Altura: 9,92 m
O Torres Absorvedora | pismetro: 0,896 m
S Regeneradora Altura: 11,2 m
X 9 Diametro: 1,41 m
2 Trocador de Casco-Tubo 756 m2
Calor 588 m2
Altura: 4,23 m
vaso Flash Diametro: 1,06 m

Tabela A5. Dimensionamento dos equipamentos para o processo de absorgéo fisica por carbonato de
propileno com 20, 25 e 30% de CO.,.

20% de CO,

Equipamento Tipo Parametro
Bomba Centrifuga 795,9 kW
Compressor Centrifugo 595,8 kW
Altura: 6,61 m
Torres Absorvedora Diametro: 0,783 m
ULEIEET LA Casco-Tubo 153 m?
Calor
Vaso Flash Altura: 11,5 m

Diametro: 2,87 m




Equipamento Tipo Parametro
Equipamento Tipo Parametro
o Bomba Centrifuga 795,9 KW
g Compressor Centrifugo 595,8 kW
° Torres Absorvedora _Altura: Gl i
§ Diametro: 0,783 m
[\ Trocador de Calor Casco-Tubo 153 m?
Altura: 11,5 m
Ve s Diametro: 2,87 m
Equipamento Tipo Parametro
o Bomba Centrifuga 758,1 kW
@)
Q Compressor Centrifugo 904,7 kW
S Altura: 6,61 m
=) Torres Absorvedora Diametro: 0,804 m
Vaso Flash Altura: 11,2 m

Diametro: 2,81 m
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Tabela A6. Dimensionamento dos equipamentos para o processo de absor¢éo fisica pela tecnologia de
permeacdo em membranas com 20, 25 e 30% de CO.,.

S Equipamento Tipo Parametro
O
3 Médulo de Membranas 1 - 150.000 m?2
X
o
N Moédulo de Membranas 2 - 150.000 m?2
8‘ Equipamento Tipo Parametro
S Médulo de Membranas 1 - 150.000 m2
S
Q Médulo de Membranas 2 - 165.000 m2
g Equipamento Tipo Paréametro
(]
©
§ Médulo de Membranas 1 - 160.000 m2
(ep]

Moédulo de Membranas 2 - 165.000 m?2

Tabela A7. Dimensionamento dos equipamentos para o processo hibrido com solugdo aquosa de

monoetanolamina e permeacéo por membranas com 20, 25 e 30% de CO.,.

20% de CO,

Equipamento Tipo Parametro
Bomba Centrifuga 477,8 kW
73,37 kW
Compressor Centrifugo 139,9 kW
44,01 kKW
Altura: 5,29 m
Absorvedora Diametro: 0,711 m
Torres -
Reaeneradora Altura: 9,92 m
9 Diametro: 1,02 m
2
Trocador de Calor Casco-Tubo 20
135 m2




827 m2
Altura: 2,23 m
Vaso Flash Diametro: 0,558 m
Médulo de Membranas 1 - 170.000 m?2
Equipamento Tipo Parametro
Bombas Centrifuga 478,8 kW
68,55 kW
Compressor Centrifugo 140 kW
o 54,56 kW
% Absorverdora 'Altura: 29 m
-cz Torres Didmetro: 0,878 m
% Regeneradora Altura: 9,26 m
Y Didmetro: 2,46 m
Trocador de Calor Casco-Tubo 57,2 m?
Altura: 4,32 m
vaso Flash Didmetro: 1,08 m
Modulo de Membranas 1 - 185.000 m2
Equipamento Tipo Parémetro
Bomba Centrifuga 300 kw
62,04 KW
Compressor Centrifugo 69,03 kW
o 127,6 kW
© Altura: 6,61 m
) Absorverdora ‘A .
E Torres Diametro: 0,64 m
% Regeneradora Altura: 11,90m
™ Diametro: 2,54 m
Trocador de Calor Casco-Tubo 344,24 m?
Altura: 2,15 m
Vaso Flash Didmetro: 0,54 m
Modulo de Membranas 1 - 220.000 m?
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Tabela A8. Dimensionamento dos equipamentos para o processo hibrido por carbonato de propileno e
permeacgdo por membranas.

Equipamento Tipo Parametro
Bomba Centrifuga 641,36 kW
S Compressor Centrifugo 501,41 kW
O Altura: 6,61 m
s Torre Absorvedora Diametro: 0,81 m
S Trocador de
S Casco-Tubo 147,85 m2
Q Calor
Altura: 9,53 m
Vaso Flash Diametro: 2,38 m
Membrana - Area: 60.000 m*
Equipamento Tipo Parametro
Bombas Centrifuga 673,67 KW
S Compressor Centrifugo 588 kW
Altura: 6,61 m
O H
p Torre Absorvedora Diametro: 0,825 m
©
X Trocador de Casco-Tubo 129 m?
o Calor
Altura: 9,74m
vaso Flash Diametro: 2,44 m
Membrana 2 Area: 60.000 m”




Tabela A8. Dimensionamento dos equipamentos para o

processo hibrido por carbonato de propileno e permeacéo por
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membranas.
Equipamento Tipo Parametro
Bombas Centrifuga 690,11 KW
S Compressor Centrifugo 588,11 kW
Altura: 6,61 m
O 1
p Torre Absorvedora Diametro: 0.825 m
©
X irocadorde Casco-Tubo 79,7 m2
=) Calor
Altura: 9,74 m
Vaso Aol Diametro: 2,44 m
Membrana - Area: 70.000 m”

Torna-se importante ressaltar que, alguns equipamentos ndo foram incluidos no
céalculo de OPEX, a saber: Trocadores de Calor e Coolers. Como justificativa
apresentada, tem-se que o trocador de calor utilizado realiza integracdo energética com
a corrente de solvente recuperado da coluna stripper, e o cooler ira utilizar &gua do mar
para troca térmica com o fluido submetido. Todavia, foram dispensados equipamentos
gue pudessem ser adicionados ao calculo de OPEX para a metodologia de Permeacao
por Membranas (como pode ser observado na figura relativa a simulagdo para esta

tecnologia, ver figura 32 a 34), desta forma, o OPEX nao pode ser contabilizado.

Além dos fatores relatados, outros itens de grande importancia compdem esta
tabela, como a demonstracdo dos consumos de energia requerida pelo reboiler utilizado
nas colunas Strippers, relacionando-o pela quantidade perdida versus a quantidade
capturada de CO, oriundo da carga de “gas sujo”. Em paralelo, observa-se a influéncia
da quantidade de pratos que compdem a coluna Stripper e sua respectiva eficiéncia
alcancada, fomentando assim a necessidade pela busca de otimiza¢cGes nas tecnologias
utilizadas, de modo a atingir melhores resultados para colunas com especificacdes
ideais para a carga do gas tratado. Em paralelo, para complementar esta etapa, tornou-
se possivel configurar o dimensionamento dos principais equipamentos e seus
respectivos consumos requeridos para o desempenho das tecnologias construidas. Para
complementar esta etapa, tornou-se possivel configurar o dimensionamento dos
principais equipamentos e seus respectivos consumos para o desempenho das

tecnologias construidas.



