UNIVERSIDADE FEDERAL DO RIO DE JANEIRO

MARIANA MELLO PEREIRA DA SILVA

PRODUCAO DE PETROQUIMICOS UTILIZANDO O CO; OBTIDO DA
CAMADA PRE-SAL

RIO DE JANEIRO
2016



Mariana Mello Pereira da Silva

PRODUCAO DE PETROQUIMICOS UTILIZANDO O CO; OBTIDO DA CAMADA PRE-
SAL

Dissertacdo de Mestrado apresentada ao Programa de Pds-
Graduacdo em Tecnologia de Processos Quimicos e
Bioquimicos, Universidade Federal do Rio de Janeiro, como
requisito parcial & obtencéo do titulo de Mestre em Ciéncias

Orientador: Fernando Luiz Pellegrini Pessoa, D.Sc.

Rio de Janeiro
2016



FICHA CATALOGRAFICA

Silva, Mariana Mello Pereira da

Producao de petroquimicos utilizando o CO2 obtido da camada pré-sal./
Mariana Mello Pereira da Silva - 2016

83f. :il.; 30 cm.

Dissertacdo (mestrado) — Universidade Federal do Rio de Janeiro, Escola
de Quimica, Programa de Pds-graduacdo em Tecnologia de Processos Quimicos e
Bioguimicos, Rio de Janeiro, 2016.

Orientador: Fernando Luiz Pellegrini Pessoa

1. COz 2. Pré-sal 3. Superestrutura 4. Otimizagdo. I. Pessoa, Fernando
Luiz Pellegrini II. Universidade Federal do Rio de Janeiro. Escola de
Quimica. IV. Titulo. Orientador: Fernando Luiz Pellegrini Pessoa




PRODUCAO DE PETROQUIMICOS UTILIZANDO O CO, OBTIDO DA CAMADA PRE -
SAL

Mariana Mello Pereira da Silva

Dissertacdo submetida ao corpo docente do curso de Pos-Graduagdo em Processos Quimicos
e Bioquimicos, Universidade Federal do Rio de Janeiro, como parte dos requisitos necessarios
a obtencdo do grau de Mestre em Ciéncias.

Aprovado por:

Fernando Luiz Pellegrini Pessoa, D.Sc. — Orientador

Bernadete Elizardo P. da C. Delgado, D.Sc.

Carlos Augusto Guimardes Perlingeiro, Ph.D.

Reinaldo Coelho Mirre, D.Sc.

Rio de Janeiro - RJ
2016



Dedico esta dissertacdo a Deus por me capacitar,

renovar minhas forcas e pelo seu amor sem fim.



AGRADECIMENTOS

Agradeco primeiramente a Deus por renovar minhas forcas, ndo me deixando desistir
nos momentos mais dificeis, por renovar minha fé, me capacitar e me sustentar diariamente.

Ao Professor Fernando Pellegrini por todo o conhecimento transmitido na graduacdo e
pos-graduacdo, por toda paciéncia e confianca.

Aos meus pais Elisabete e José Mauro por acreditarem em mim acima de tudo e me
sustentarem com seu amor e oragoes.

Ao meu marido Julio pelo apoio, compreensao e pelo seu amor que me nutre.

As minhas amadas irmas Carolina e Natélia pela amizade, incentivo, conselhos e amor
sem fim.

Aos meus cunhados Marlon e Carlos pelo incentivo, apoio e confianca.

Aos meus sogros Jucelem e Antonio pelo carinho, incentivo, confianca e pela torcida
de sempre.

A minha amiga Thais Marcia pelo carinho, pelo ombro amigo, pelos puxdes de orelha,
pelo incentivo e por me encorajar a seguir em frente sempre. Obrigada por diversas vezes
deixar os seus problemas de lado para viver 0s meus.

Ao meu amigo Rodrigo Bernardo pela ajuda que foi essencial, pela positividade, pela
dedicacdo em me ajudar e pelo incentivo.

A minha amiga Aline Rezende pelo incentivo diario, pelas mensagens de apoio e por
ndo me deixar desistir.

A Priscilla Badega que mesmo sem me conhecer se mostrou muito solicita e gentil.

As minhas amigas Renata Candido e Isabelle pela amizade, incentivo, conselhos,
oracdes e companheirismo.

Ao André Young pela disponibilidade e por ser tdo solicito sempre.

Ao Ewerton Calixto por elucidar diversas davidas de forma téo gentil.

A Daniela Faria por disponibilizar sua producéo académica da graduac&o e pos, assim
como diversos artigos relevantes para este trabalho.

Ao amigo Rodrigo Barros por dividir comigo as preocupacfes e por me incentivar
sempre.

Ao amigo Leonard por todo o apoio e incentivo que foram essenciais.

Aos amigos que fiz no Ladebio: Luiz, Carolina, Danielle e Mariana Faber.

Agradeco ao CNPq pelo apoio financeiro e concessao da bolsa.

Agradeco a todos da Escola de Quimica, em especial aos funcionarios do TPQB.



“Confie no Senhor de todo o seu coracio e nio se apoie na sua propria inteligéncia. Lembre-se de
Deus em tudo o que fizer, e ele Ihe mostrard o caminho certo. Nao fique pensando que vocé é sabio;
tema o Senhor e aparta-te do mal.... Feliz é a pessoa que acha a sabedoria e que consegue
compreender as coisas, pois isso é melhor do que a prata e tem mais valor do que o ouro.”

Provérbios, 3, 5-7;13-14.

Conselho aos jovens.
Nova Traducédo da Linguagem de Hoje

""Para 0 homem é impossivel, mas para Deus todas as coisas sdo possiveis".

Mateus 19:26

Vi



RESUMO

SILVA, Mariana Mello Pereira da. PRODUCAO DE PETROQUIMICOS UTILIZANDO
O CO2 OBTIDO DA CAMADA PRE-SAL. Rio de Janeiro, 2016. Dissertacdo (Mestrado
em Tecnologia de Processos Quimicos e Bioquimicos) - Escola de Quimica, Universidade
Federal do Rio de Janeiro, Rio de Janeiro, 2016.

Palavras chaves: COg, pré-sal, superestrutura, otimizacéo

Nos ultimos anos, a busca de fins para o didéxido de carbono gerado por agdes
antropogénicas vem crescendo de forma expressiva. A descoberta de vultuosas quantidades de
petroleo na camada pré-sal brasileira trouxe consigo a preocupacdo ambiental ocasionada pela
grande quantidade de CO; presente nos reservatorios, que é bastante superior a presente nos
poc¢os convencionais. O dioxido de carbono pode ser aplicado para diversas finalidades, tais
como para a producdo de compostos quimicos, como fluido supercritico, na producédo de uréia
para uso em fertilizantes nitrogenados, dentre diversos outros fins. O emprego do CO> na
sintese de produtos quimicos é capaz de gerar produtos de valor agregado e contribuir para
uma menor liberacdo deste gas acido para a atmosfera. Este trabalho tem como objetivo a
sintese de uma superestrutura com diferentes processos que empregam o CO, como matéria
prima na sintese de produtos potenciais, a otimizacdo da superestrutura em questdo e a
simulacdo do produto 6timo empregando o simulador PRO/II. Dentre os diversos produtos
investigados, a superestrutura foi criada envolvendo rotas tecnoldgicas de producdo de seis
produtos considerados potenciais: metanol, di-metiléter, di-metilcarbonato, acido acético,
estireno e hidrogénio. Por meio da otimizacdo da superestrutura, concluiu-se que 0 processo
produtivo do &cido acético era o processo 6timo e o de producdo do estireno era a segunda
solucdo Otima do problema em questdo. A otimizacdo do processo de sintese realizada por
meio da funcdo optimizer do software mostrou que as condi¢Bes 6timas de temperatura e
pressao da reacdo sao de 81,93 e 26,9 bar, respectivamente. A analise econdémica realizada
mostrou que o lucro por kilograma de acido acético produzido a partir do CO> é de US$ 0,65
e que o sequestro de 1 tonelada de CO2 gera uma receita de US$ 893. Com base nos
resultados, o processo de sintese de produtos petroguimicos a partir do didxido de carbono

mostrou-se promissor em termos econdmicos, além de ambientalmente amigavel.
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ABSTRACT

SILVA, Mariana Mello Pereira da. PETROCHEMICALS PRODUCTION BY USING
THE CO2 FROM PRE-SALT LAYER. Rio de Janeiro, 2016. Dissertacdo (Mestrado em
Tecnologia de Processos Quimicos e Bioquimicos) - Escola de Quimica, Universidade
Federal do Rio de Janeiro, Rio de Janeiro, 2016.

Keywords: CO., pre-salt, superstructure, optimization

Over the recent years, quest for a purpose to the carbon dioxide generated by anthropogenic
actions has considerably increased. The discovery of a large amount of oil in the Brazilian
pre-salt layer raised with it an environmental concern about the abundant amount of
CO. detected in the reservoirs, which is higher than the content noticed in the conventional
ones. Carbon dioxide can be used for different applications such as chemical compounds
production, supercritical fluids, urea production in nitrogen fertilizers, among many other
purposes. CO> for chemical synthesis is capable of generating value-added products and
contribute to a reduced release of this sour gas into the atmosphere. This work aims to
develop a superstructure comprising several chemical processes that use CO> as raw material
in the synthesis of potential products, the superstructure’s optimization and best-product
simulation using PRO/IlI software. Between the goods studied, the superstructure was
designed involving the technological production route of six potential products: methanol,
dimethyl ether, dimethyl carbonate, acetic acid, styrene and hydrogen. From superstructure
optimization, it is possible to conclude that the acetic acid production was the optimum
process and synthesis of styrene was the second best route for the problem proposed. The
synthesis process optimization completed by the optimizer function of the software used
showed the best conditions of temperature and pressure to reaction happen are 81.93°C and
26.9 bar, respectively. The economic analysis demonstrated that the profit per kilogram of
acetic acid produced from CO; is US$ 0,65 and that the capture of a ton of carbon dioxide
generates a revenue of US$ 864. Based on results, the synthesis of petrochemicals from
carbon dioxide showed to be promising in economic terms and additionally are environmental

friendly as widely spread.
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CAPITULO 1: INTRODUCAO

1.1 — Contextualizacéo

A descoberta no ano de 2006 de acumulos de petroleo na chamada camada pré-sal,
especialmente nas bacias do Espirito Santo, Campos e Santos, apontou para a existéncia de
uma significativa provincia petrolifera brasileira com estimativa de altos volumes
recuperaveis. As bacias sedimentares citadas englobam os campos de Tupi, Guara, Bem-te-vi,
Carioca, Jupiter e lara, sendo o de Tupi o principal destes (COPPE, 2014). Segundo dados da
Agéncia Nacional de Petréleo (ANP), a producdo de petréleo da camada pré-sal no ano de
2013 foi de 3,7 milhdes de m?, 78,5 % maior que o ano anterior (ESTADAO, 2014). Segundo
dados da Petrobras, a producdo dos pocos instalados na camada pré-sal tem apresentado
produtividade acima da média mundial. A produtividade média por po¢o na bacia de Santos é
de 25 mil barris de petrdleo por dia (bpd), superior a média do Mar do Norte (15 mil bpd) e do
Golfo do México (10 mil bpd) (PETROBRAS, 2014).

A nova provincia petrolifera do pré-sal brasileiro, cuja area é de aproximadamente
150.000 quilémetros quadrados, é considerada a maior descoberta no hemisfério sul dos
ultimos trinta anos. Outrossim, esta descoberta fez com que o pais migrasse da décima quinta
para a quarta posicdo no seleto ranking das maiores jazidas do mundo, colocando o Brasil no
radar dos grandes investidores da area. No entanto, esta grande descoberta vem associada a
diversos desafios tecnoldgicos, ambientais, riscos comerciais e impactos socioeconémicos
(LIMA, 2008).

No que tange aos desafios ambientais relacionados ao pré-sal, vale destacar a grande
quantidade de dioxido de carbono (COz) nos reservatérios (entre 8 e 12% do gés associado no
campo de Lula) e que tem forte impacto negativo no efeito estufa e, consequentemente, no
aquecimento global (LIMA, 2008). Segundo Mendes et al., (2012), o gerenciamento e a
mitigacdo dos gases causadores do efeito estufa oriundos da expansdo da producdo de
petrleo e gas natural no Brasil, especialmente das reservas do pré-sal, podem ser
considerados uma das questfes mais desafiadoras para a discusséo sobre desenvolvimento

sustentavel brasileiro entre governo, setor privado, sociedade civil e institutos de ciéncia.



As emissdes de CO: relacionadas ao pré-sal provém da grande quantidade do gas
presente nos reservatorios, além das emisses provenientes do transporte e processamento do
gas e do oleo bruto e das emissdes na plataforma oriundas do gas natural ndo aproveitado
comercialmente. Segundo Szklo, professor do Programa de Planejamento Energético (PPE)
da Coppe (UFRJ), considerando apenas o didxido de carbono presente nos reservatorios, a
emissdo do gés de efeito estufa poderia superar 3 milhGes de toneladas (COPPE, 2014).

A grande concentracdo de CO. presente nos reservatorios da camada pré-sal, maior do
que a média de 5% dos campos do pés-sal, defronta com a crescente preocupacdo mundial
com a sustentabilidade, fomentando assim a busca por alternativas de destinacdo do gas de
forma a mitigar as agressdes ao meio ambiente (COPPE, 2014)

O aumento das emissBes de didxido de carbono na atmosfera possui grande impacto
no equilibrio do planeta. Estima-se que, caso a concentracdo de CO; na atmosfera ultrapasse a
concentracdo de 450 ppm, a temperatura global aumente uma média de 2°C, o0 que acarretaria
em consequéncias catastréficas globalmente como o aumento do nivel do mar, mudanca nos
padrdes de precipitacdo, expansdo de areas afetadas pela seca, nimero crescente de ondas de
calor severas, eventos de precipitacdo intensos, entre outros. Segundo dados da National
Oceanic Atmospheric and Administration (NOAA), em marco de 2015 a concentracdo de CO>
na atmosfera atingiu o limite histdrico de 400 ppm (SILVA, 2014; NOAA, 2015).

O emprego do dioxido de carbono na producdo de produtos quimicos é considerado
uma alternativa aos problemas ambientais contemporaneos, uma vez que se trata de uma fonte
alternativa de carbono. Logo, alternativas que agreguem valor ao CO2 devem ser exploradas
fazendo com que este migre do patamar de residuo poluidor para o patamar de matéria prima
em potencial (SAKAKURA et al., 2007).

O didxido de carbono pode ser empregado como reagente em diversos processos
quimicos, cataliticos homogéneos ou heterogéneos, de reducdo fotocatalitica, processos
bioquimicos e de conversdes eletroliticas. O dioxido de carbono possui também aplicacéo
como fluido supercritico (AQUINO, 2008). Como exemplo de produtos que podem ser
produzidos a partir do CO. tem-se 0 metanol, di-metiléter, di-metilcarbonato, &cidos acético e

formico, estireno, propeno e eteno, dentre diversos outros.



O emprego do diéxido de carbono oriundo das plataformas de petroleo deve ser
precedido de um processo de captura e tratamento do gds de forma a separa-lo dos
componentes advindos do processo emissor (AQUINO, 2008). Apds o processo de captura, 0
diéxido de carbono deve ser transportado para uma planta de destinacdo, seja para a sua
reinjecd0 NOS PoGOS OU para 0 Seu reuso por via quimica ou bioquimica. Usualmente, quando
ndo ocorre a reinjecdo do gas nos pogos, 0 mesmo é queimado em flare quimico (tocha) ou

entdo é eliminado para a atmosfera através de um vent na plataforma (NASCIMENTO, 2012).

Neste contexto, esta dissertacdo tem como objetivo a identificacdo de uma
configuracdo 6tima de producdo de petroquimicos utilizando o CO> oriundo da camada pré-

sal como matéria-prima.
Este trabalho esta estruturado em sete capitulos.

No presente capitulo, realizou-se uma breve contextualizacdo acerca do tema proposto
onde abordou-se o potencial exploratério do petrleo da camada pré-sal, os desafios de
exploracgdo, a problematica da alta concentragdo de didxido de carbono, entre outras coisas.

O capitulo 2 apresenta uma detalhada revisdo bibliografica acerca de temas relevantes
para o0 entendimento do trabalho, tais como: caracteristicas da camada pré-sal, o diéxido de
carbono, rotas tecnoldgicas de produtos que empregam o CO> como matéria prima, 0
algoritmo proposto por Quaglia et al., (2012), entre outros.

O capitulo 3 aborda a sintese da superestrutura dos processos para a producao de
petroquimicos a partir do CO2. O capitulo engloba as consideragdes adotadas para a
construcdo da superestrutura e aborda em detalhes todos os processos considerados no

presente trabalho.

O capitulo 4 refere-se a otimizacdo da superestrutura. O modelo matematico e as

restricOes adotadas visando a otimizacgdo do processo sdo abordados detalhadamente.

O capitulo 5 fornece os resultados obtidos na otimizacdo da superestrutura, com a
apresentacdo das configuraces 6timas encontradas. Além disto, este capitulo contempla a
simulacdo do processo 0timo no software PRO/II, o dimensionamento dos equipamentos e

uma analise econdmica do processo.

O capitulo 6 apresenta a conclusdo do trabalho e sugestdes para trabalhos futuros.



CAPITULO 2: REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1- O Pré-sal

O termo pré-sal refere-se a uma camada rochosa que ocorre abaixo de uma espessa
camada de sal na plataforma continental brasileira, conforme ilustrado na Figura 1. Os novos
depositos, confirmados no final do ano de 2006, estdo distribuidos ao longo de 800 km da
costa e encontram-se, em sua maioria, a mais de 300 km do litoral do Espirito Santo, Rio de
Janeiro, S&o Paulo, Parana e Santa Catarina (PETROBRAS, 2014).

As reservas localizadas na camada pré-sal sdo consequéncia da formagdo de rochas
sedimentares que datam de 150 milhfes de anos atrds quando ocorreu a separacdo do
continente Gondwana, mais especificamente, pela separacdo dos continentes africano e
americano (PRIOUX; MIXUGATO, 2011). A separacdo dos continentes propiciou a
formacdo de grandes depressGes que originaram grandes lagos, acarretando no acumulo de
rochas geradoras e também de grande volume de matéria organica, uma vez que todos 0s rios
dos continentes que se separavam migravam para as regides mais baixas (PETROBRAS,
2015).

POS-SAL

Figura 1: Representacdo da camada pré-sal. Fonte: (PETROBRAS, 2015)



O petroleo encontrado na camada pré-sal brasileira possui densidade média, em torno de
28,5° API, baixa acidez e baixo teor de enxofre, podendo ser considerado um petréleo de boa
qualidade. A referéncia internacional para que o petroleo seja considerado de alta qualidade €
de grau API maior que 40. No Brasil, o petroleo de melhor qualidade foi descoberto em 1987
em Urucu, na Amazonia, e possui 44° APl (GOUVEIA, 2010).

Em relacdo a qualidade do gas encontrado na camada pré-sal, pode-se afirmar que
consiste em um gas rico, com grande quantidade de componentes intermediarios, como
propano e butano, e que permite a extracdo de compostos com alto valor agregado. Em
contrapartida, o ponto negativo do gas da camada pré-sal é que muitas vezes 0 mesmo
encontra-se contaminado com dioxido de carbono (CO2) presente em altas quantidades (em
torno de 8 a 12% no campo de Tupi) (GOUVEIA, 2010).

Segundo dados da Petrobras, em junho de 2014 o Brasil atingiu a marca de producéo de
petroleo da camada pré-sal de 500 mil barris por dia e em abril de 2015 a produgdo alcangou
800 mil barris diarios. Estima-se que, no ano de 2018, 52% de todo o petr6leo produzido no
Brasil vira do pré-sal. A descoberta de grandes volumes recuperaveis na camada pré-sal eleva

0 pais a um novo patamar no cenario mundial energético (PETROBRAS, 2015).
2.1.1- Os desafios do pré-sal

Com suas caracteristicas geoldgicas diferenciadas das demais camadas, 0s volumosos
depdsitos de petréleo e gas na camada pré-sal marcaram o inicio de um novo modelo
exploratdrio, o que fez com que o Brasil se defrontasse com um grande desafio tecnolégico, a
exploracdo de pocos situados a aproximadamente 300 km da costa, sob uma camada de até 3
mil metros de &gua e 4 mil metros de sal e sedimentos, de forma economicamente competitiva

e ambientalmente sustentavel.

No que tange a exploracdo vertical em &guas ultra profundas, o desafio consiste na
perfuracdo do poco até o reservatorio, atravessando as diversas camadas (agua, rocha e sal)
cujas temperaturas variam de 80 a 150°C, sob altas pressdes e gases corrosivos. A perfuracao
da camada de sal é dificultada pelo fato da mesma comportar-se como uma massa plastica e
impermeavel que volta a fechar o poco logo apds sua abertura. Além disso, deve-se considerar
também a dificuldade de elevacdo do petrdleo e gas extraidos dos pocos de forma que nédo
ocorra entupimento da tubulagéo e que ndo haja vazamentos (COPPE, 2014).



As &reas de operacdo para exploragdo da camada pré-sal ocorrem a altas pressées e
temperaturas devido a grande profundidade e por isso demandam materiais especiais que
resistam a temperaturas em torno de 150 °C e pressdes de até 400 bar. Além disso, faz-se
necessario considerar o ambiente hostil com grandes quantidades de didxido de carbono e
acido sulfidrico (H2S) como um grande desafio (COPPE, 2014).

Em relacdo aos desafios da perfuragdo horizontal, vale ressaltar a necessidade da
perfuracdo de pocos direcionais, ou seja, pocos que apresentam desvio lateral (Figura 2), de
forma a compor uma malha de producao que transporte o 6leo extraido para uma plataforma
comum. No pré-sal, um poco direcional pode chegar a atingir 10 a 12 km e, geralmente, este

percurso ocorre na camada de sal cujas caracteristicas plasticas ja foram supracitadas.
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Figura 2: Perfuracéo direcional

Do ponto de vista da perfuracdo, alguns outros desafios tecnol6gicos encontrados sao:
(BEZERRA, 2005)

e Fraturamento hidraulico em pogos horizontais;

e Viabilidade de mecanismos de recuperacao secundaria;

e Qualificacdo de risers para ldaminas de 4gua superiores a 2200 m, considerando
a concentragdo de CO; e a presséo;

e Linhas de alta presséo para injecao de gas.



Em relagdo ao escoamento da producdo, a exploracdo do pré-sal defronta com os
seguintes desafios: (BEZERRA, 2005)

e Prevencéo da formagéo de hidratos;
e Controle de deposicédo de parafinas;
e Controle de incrustacdes (scaling)

e Obtencdo de temperatura adequada ao longo de toda a linha.

Do ponto de vista ambiental, o desafio da exploracdo do pré-sal é a emissdo de gases
de efeito estufa, basicamente o CO2, que nesta camada apresenta elevada concentracao,
variando de 8 a 12%, enquanto a média nacional é de 4-5% em campos do pos-sal.
Atualmente, diversos artigos na literatura reportam maneiras de minimizar os efeitos do CO>

pelo seu reaproveitamento e até mesmo reinje¢do em pocos.



2.2- Dioxido de carbono (COy)

O dioxido de carbono é uma molécula linear, termodinamicamente estavel, com baixa
reatividade e para ativa-la faz-se necessario que haja a ruptura de uma barreira
termodindmica. As propriedades fisicas e quimicas do dioxido de carbono estdo apresentadas
na Tabela 1.

Tabela 1: Propriedades fisico-quimicas do didxido de carbono

Propriedades Valores e Unidades
Calor de formacéo a 25°C -3935 kJ
Entropia de formagé&o a 25°C 213,6 J/kmol
Energia livre de Gibbs de
?ormagéo a 25°C -394,3 klimol
Ponto de sublimacéo a 1 atm -78,5°C
Ponto triplo a 5,1 atm -56,5°C
Temperatura Critica 31,04°C
Pressdo Critica 72,85 atm
Densidade Critica 0,468 g/cm?®
Densidade do gas a 0°C e 1 atm 1,976 g/L
Densidade do liquidoa0°C e 1 9218 g/L
atm
Densidade do s6lido 1560 g/L
Volume especifico a 1 atm e 21°C 0,546 m3/kg
Calor Latente de vaporizacéao
No ponto triplo (-78,5 °C) 353,4 J/g
a0°C 231,3 J/g
Viscosidade a 25° C el atm 0,015cp
Soll;b(l)lol(éa(gele;?n?gua 0,3346 g CO2/100 g H20
2250 C e 1 atm 0,1449 g CO,/100 g H20

A abundancia do dioxido de carbono existente e a iminéncia do aumento da sua
disponibilidade pela alta concentracdo de CO2 nos pogos de petrdleo existentes na camada
pré-sal corroboram para o aumento das pesquisas acerca da utilizacdo deste composto como
matéria prima em diversos processos. No entanto, o emprego do CO, como matéria prima
esbarra em desafios relacionados ao custo dos processos de captura, separacdo e purificagdo
da mistura gasosa, além do consumo energético requerido em alguns processos (SONG et al.,
2002). Segundo Medeiros et al (2013), a remocao do dioxido de carbono € a etapa mais critica
no condicionamento do gas natural do pré-sal devido a alta fragdo CO2/CHa. A Figura 3



resume 0S processos mais importantes de remocao de CO, onde 0s em destaque representam

0s processos com aplicacao offshore.
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Figura 3: Processos de remocéo de CO.. Fonte: (SANTQOS, 2014)

O Engineering Data Book (2004) aponta os seguintes fatores como relevantes na

escolha do processo de remoc¢édo de CO2 a ser empregado:

e Tipo e concentracdo de impurezas e presenca de hidrocarbonetos no gas acido;
e Pressdo e temperatura a que 0 gas acido esta submetido;

e Especificacdo requerida para o géas tratado;

e Volume de gés para processamento;

e Seletividade requerida para a remocao do gas acido;

e Custo de capital, de operacdo e dos royalties para 0 processo;

e Restricdes ambientais, tais como regulacdo da poluicdo atmosférica e descarte

dos produtos quimicos.




O dioxido de carbono possui diversas aplicacdes, dentre as quais podemos citar a sua
utilizacdo como fluido supercritico, producdo de uréia para uso em fertilizantes nitrogenados,
producdo de acido salicilico, que € um composto farmacéutico, e policarbonatos para uso em
plasticos (AQUINO, 2008). Além disso, o CO2 pode ser empregado na sintese de compostos
como &cido formico, acido acético, ésteres, formamidas, metanol, di-metilcarbonato, alquil-
carbonatos, ésteres de acido carbamico, lactanonas, &cidos carboxilicos, isocianatos,

policarbonato, policarbonatos alifaticos, etc (OMAE, 2006).

Em seu artigo, Xu et al., (2005) identificaram quinze possiveis reacdes em que o CO;
foi empregado como matéria prima na producdo de quimicos industrialmente. As reagdes
apontadas por XU et al., ilustradas no Quadro 1, foram categorizadas em reacdes de
hidrogenacdo para a producdo de alcoois, reacdes de sinteses de hidrocarbonetos produzindo
parafinas e olefinas, rea¢fes de sinteses para producdo de aminas e acidos organicos, reacdes
de hidrolise para a producdo de &cidos organicos e alcool e rea¢Bes de hidrogenagdo para a
producdo de estireno e propileno. Os produtos apontados por Xu et al. foram utilizados como
base na busca de rotas tecnologicas empregando o dioxido de carbono como reagente

principal.
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Quadro 1: Reagdes que utilizam o CO2 como matéria prima. Fonte: (ROCHEDO et al., 2009)

Hidrogenagao

C02 + 3 H2 — CHSOH + HZO Metanol

2 C02 + 6 H2 — C2H5OH + 3 H20 Ftanol

2C02 + 7 H2 — ‘I::H30‘Z::H3 + 4H20 Di-Metil-Eter
C02 + 4H2 — '('.:H4 + 2 H20 Metano

2CO, + 6H, «—> C,H, + 4HO Ftileno
Sintese de Acidos Carboxilicos

CoO, + H, «— HCOOH Acido Fonnico
€O, + CH, <— CH,COO0H Acido Acético

Sintese de Metilaminas

O, + SH, + NH, < CH, + 210

Redug¢des Fotocataliticas

2C0O, + 4H,0 «—— 2CH,OH + 30, Metanol

2C0, + 2HPO < > 2HCOOH + 30, Acido Foérmico

CO,+ 2HD «—— (::H4 + 20, Metano

Desidrogenacgao

CD—C2H5 + 'CiO2 — <:IZ.'ﬁ—C.‘,2H3 + CO + H20 Estireno

GH; + €O, < 7 C‘zHa + CO + HO Propileno

2.3- Rotas Tecnoldgicas

2.3.1- Metanol

O metanol, ilustrado na Figura 4, é também denominado alcool metilico e constitui-se
de um petroquimico liquido primério, incolor, inflaméavel e toxico que possui vasta aplicacao
nas industrias quimica e de energia. Na industria quimica, possui aplicacdo como matéria
prima na producdo de formaldeido, acido acético, eteno e propeno. No setor de energia, ha
indicacdes de uso de metanol puro misturado a gasolina, na producdo do éter metil-terc-
butilico (Methyl Terc Buthyl Ether — MTBE), na conversdo de 6leos vegetais ou gorduras
animais em biodiesel (ésteres metilicos de acidos graxos), na conversdo em éter dimetilico ou
di-metiléter (Dimethyl Ether — DME), entre outros usos. Além disso, 0 metanol é um
combustivel emergente para a geracdo de eletricidade. Em dias de grande demanda de
energia, motores de turbina sdo frequentemente usados para reforcar a capacidade da rede

elétrica e 0 metanol mostrou-se como substituinte viavel do petréleo nestas turbinas. Em
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termos de volume, o metanol encontra-se no TOP 5 das commodities quimicas transportadas
pelo mundo a cada ano (METHANOL INSTITUTE, 2015).

H
/

—0

H

I“"-O,.u'.I

Figura 4: Molécula de metanol

Segundo dados de 2014 do IHS (Information Handling Service), o maior mercado de
utilizacdo do metanol deve-se ao formaldeido, importante insumo na producdo de tintas e

vernizes, sendo este responsavel por 31% do mercado mundial.

Atualmente, o metanol € produzido por duas empresas no Brasil, a Copenor,
localizada no estado da Bahia, e a Vale Fertilizantes localizada no Parana. Até alguns anos
atrés, a GPC Quimica, localizada no Rio de Janeiro, era também uma produtora de metanol no
pais. No entanto, sua unidade produtora foi desativada no ano de 2013. A Tabela 2 ilustra a

capacidade instalada das empresas citadas com base no ano de 2014.

Tabela 2: Capacidade instalada (t/ano) de metanol. Fonte: (ABIQUIM, 2014)

Empresa Capacidade instalada em 2014 (t/ano)
Copenor 82.500
Vale Fertilizantes 7.000
Total 89.500

~ Segundo Farias (2014), o Brasil ¢ um importador de metanol e, desde 2009, a
quantidade importada atendeu mais de 70% do mercado nacional. Além disso, Farias (2014)
afirma que entre o periodo de 2008-2013 a taxa de importacdo liquida cresceu a uma média de
14,5% a.a.

Comercialmente, o metanol é produzido a partir de gas natural utilizando gas de
sintese. Como € possivel observar nas reacdes 1 e 2, a reforma a vapor do metano produz uma
mistura do CO, CO2 e do Hz. Assim, como ilustrado na reacdo 3, o gas de sintese e convertido
a metanol em uma faixa de temperatura de 250-300°C, pressdo de 5-10 MPa e utilizando o
catalisador CuO/ZnO/Al>0z (AQUINO, 2008).

CHs + H20 < CO + 3H> AHasec = 206 KJ/mol Reagéo 1
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CHs4 + H20 < CO2 + 4H: AHasec = 165 KJ/mol Reacéo 2
CO2 + 3H2 «> CH3OH + HoO  AHasec = -49.5 KJ/mol  Reacéo 3

Visto que a abordagem deste trabalho objetiva a mitigacdo do aumento da
concentracdo do dioxido de carbono na atmosfera, a rota que prevé a utilizacdo do gas de
sintese ndo serd considerada pelo fato desta aumentar a concentracdo de CO2 na atmosfera
(AQUINO, 2008).

Atualmente, esforcos tém sido dispensados para que a producdo do metanol ocorra
pela conversdo catalitica direta do dioxido de carbono, ou seja, sem a utilizacdo do gas de
sintese. Este modo de producdo apresenta competitividade técnica em relacdo a producao
através do gas de sintese e contribui para o desenvolvimento sustentavel (AQUINO, 2008).

A conversdo do dioxido de carbono em metanol por hidrogenacdo pode ocorrer de
duas maneiras, em uma etapa Unica ou duas etapas. No processo de duas etapas,
primeiramente o CO> é parcialmente convertido por reacdo de Shift reversa (RWGS) em CO,
conforme ilustrado na reacdo 4. Esta reacdo é endotérmica e é favorecida por elevadas
temperaturas e, usualmente, emprega-se o catalisador ZnO/Al;Oz3 que promove a conversdo
seletiva do reagente (ANICIC et al., 2014). Nesta primeira etapa as temperaturas de operagédo

sdo altas (aproximadamente 800 °C) de forma a garantir conversdes 6timas do COx.

A segunda etapa possui como mistura reacional CO2, CO e H; e ocorre em um
segundo reator. As reacOes 5, 6 e 7, apresentadas abaixo, ocorrem simultaneamente no reator
e ocasionam na formag&o de subprodutos como metano, dimetiléter, etano, propano, etanol e
propanol. Diferentemente da primeira etapa, a reacdo ocorre a aproximadamente 250°C de
forma a evitar a desativacdo do catalisador usualmente empregado (Cu/ZnO/ZrOy). Este
processo de duas etapas pode ser chamado de CAMERE (Carbon Dioxide Hydrogenation
Methanol via Reverse Water Gas Shift) e apresenta conversdes maiores do que 0 processo em
etapa unica (ANICIC et al., 2014).

CO2+H2+ CO +H20 Reacdo 4
CO2 + 3H2 «» CH30H + H20 Reacéo 5

CO + 2H; «> CH30H Reacdo 6
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CO2 + H2 <> CO + H20 Reagéo 7

O processo de conversdo direta do dioxido de carbono difere do processo anterior pela
condugdo direta dos reagentes (CO2 e Hz) no reator de sintese de metanol, ou seja, a reagdo
ocorre nas mesmas condicGes de operacdo e o catalisador empregado na segunda etapa do
processo anterior. Assim como no processo de duas etapas, metano e di-metil-éter séo

subprodutos na reacdo de sintese (ANICIC et al., 2014).

Ao longo dos anos, diversos catalisadores para a conversao de dioxido de carbono em
metanol por hidrogenacdo foram reportados na literatura. Segundo Lima et al., (2008), cobre
(Cu), zinco (Zn), cromo (Cr) e palddio (Pd) sdo comumente utilizados a fim de minimizar a
formacdo de subprodutos, por exemplo hidrocarbonetos, e maximizar o rendimento e
seletividade do metanol. Dentre diversos catalisadores, 0 Cu/ZnO é bastante conhecido pela
sua alta atividade e seletividade na reacdo de sintese do metanol. Quando um suporte como
Al>O3 é adicionado, aumenta-se a seletividade e a atividade e a adicdo de um promotor Zr
ocasiona 0 aumento da seletividade e da disperséo do cobre. Segundo Saito e Murato (2004),
catalisadores com multicomponentes como Cu/ZnO/ZrO2/Al>03 e Cu/ZnO/ZrO,/Al;03/Ga203

possuem alta atividade na sintese do metanol a partir do didxido de carbono e hidrogénio.

A producdo de metanol por reducdo fotocatalitica consiste no uso da luz acoplada
sobre a superficie de um semicondutor. Segundo Nogueira e Jardim (1988), a técnica de
fotocatalise heterogénea consiste de um semicondutor que € ativado por luz solar ou artificial.
A absorc¢éo dos fotons gerados pela ativacdo da luz, com energia superior a energia necessaria
para a promocdo de um elétron da banda de valéncia para a banda de conducéo, faz com que
ocorra a geracdao de uma lacuna (h+) na banda de valéncia. Na reducdo por fotocatélise, a
eficiéncia depende da competicdo entre o processo de retirada do elétron da superficie do
semicondutor e o processo de recombinacdo do par elétron/lacuna que resulta na liberacdo de

calor.

A fotocatélise € um método de reducéo bastante eficiente comparado a outros uma vez
que utiliza luz solar, fonte de energia barata e ndo fossil, na conversdo de didxido de carbono
em produtos como metanol, metano e outros produtos quimicos (FERREIRA, 2005). No
processo de fotocatalise do didxido de carbono emprega-se o fotoreator de quartzo, ilustrado

na Figura 5.
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Dentre os fotocatalisadores, o TiO: destaca-se por algumas propriedades como néo
toxicidade, baixo custo, insolubilidade em &gua, foto-estabilidade, estabilidade quimica em
ampla faixa de pH, possibilidade de imobilizacdo sobre sélidos e ativacdo pela luz solar
(FERREIRA, 2005). No entanto, o TiO2 possui a desvantagem de ativagdo apenas pela luz
ultravioleta que representa apenas 2-5% da luz solar. Segundo Ola (2013), a deposicéo do ion
metalico niquel ao fotocatalisador TiO. faz com que ocorra 0 aumento do espectro para luz

visivel, aumentando assim a eficiéncia de conversao.

Produtos C1-C2

Ni-Ti(y, - prato de quarnzo
revestido
0+ HyO

Figura 5: Fotoreator de Quartzo

2.3.2 — Etanol

O etanol é um composto que pode ser empregado para diversas aplicacdes. Em sua
forma pura, o etanol é muito utilizado como matéria prima de tintas, solventes, aerossois, etc.
Além disso, o etanol € utilizado como combustivel misturado a gasolina, em proporcédo
obrigatéria, ou ainda no diesel. O etanol hidratado apresenta um teor de agua de
aproximadamente 5% e pode ser utilizado na producdo de bebidas, alimentos, cosméticos,
aromatizantes, produtos de limpeza, remédios, vacinas e como combustivel de veiculos.
Usualmente, o etanol originado do Brasil é produzido a partir da fermentacdo da cana-de-
acucar. Entretanto, pode-se utilizar outras matérias primas para a producdo do etanol, tais
como milho, beterraba, batata, trigo, mandioca, etc (NOVACANA, 2015). Além da producéo
por via fermentativa, o etanol pode ser produzido por processos petroquimicos através da

hidratacéo do etileno por forma direta ou indireta.

Segundo dados da Agéncia das Nagdes Unidas para o0 Comércio e o Desenvolvimento

(UNCTAD), o Brasil possui 0 menor custo de producdo de etanol em larga escala do mundo
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(US$ 0,18 por litro). Nos paises desenvolvidos o custo de producéo pode variar de US$ 0,18 a
US$ 1,38 por litro. Com base nesta informacgdo, conclui-se que os custos de producdo de
etanol a partir da hidrogenacdo do dioxido de carbono serdo potencialmente maiores que 0s
empregados na tecnologia atual. Além disso, deve-se levar em consideracdo os custos do
sequestro e pré-tratamento do CO,. Portanto, uma vez que a tecnologia praticada no Brasil
gera baixos custos e possui potencial de aumento da capacidade produtiva, o etanol ndo sera
considerado um produto em potencial para ser produzido a partir do didéxido de carbono,

sendo descartado das etapas subsequentes do trabalho.
2.3.3 — Di-metil- éter

Nas décadas passadas, a aplicacdo comercial do di-metil-éter limitava-se ao uso como
propelente em aerosséis. Ao longo dos anos, estudos acerca do di-metil-éter o apontaram
como um excelente substituto ao combustivel pela sua alta quantidade de cetanos (55-60) e
baixa temperatura de igni¢do (235°C). As propriedades fisicas do DME se assemelham a do
gas liquefeito de petréleo (GLP) (BONURA et al., 2015). Atualmente, os mercados chave do
DME como combustivel sdo (1) mistura com o GLP (2) combustivel de transporte como
substituto do diesel (3) combustivel para geracdo de energia utilizando turbina a gas e (4)
intermediério quimico para a producdo de olefinas e gasolina (FLEISCH et al., 2012). A
utilizacdo do DME possui vantagens como alto teor de oxigénio, baixo ponto de ebulig&o,
menor risco de danos a saude durante o seu uso e maior eficiéncia na reforma na producéo de
hidrogénio (BONURA et al., 2015).

A literatura aborda amplamente a producdo de di-metil-éter a partir de gas de sintese.
Em relacdo a sintese do di-metil-éter empregando o didxido de carbono como matéria prima,
poucas informacdes sdo encontradas na literatura. A sintese de DME a partir de didxido de
carbono pode ocorrer em uma ou duas etapas. No processo de duas etapas, primeiramente
ocorre a hidrogenacdo do dioxido de carbono para producdo do metanol (reacdo 8) e,
sequencialmente, ocorre a desidrogenacdo do metanol em catalisador acido, dando origem ao
di-metil-éter (reacdo 9). No entanto, a sintese do DME também sofre influéncia da reacdo
reversa agua-gas de Shift, (do inglés Reverse Water Gas Shift (RWGS) (reacdo 10) e pela

decomposigéo do metanol a monoxido de carbono (reagéo 11).

COz + 3H2 «> CH30H + H20 (AH® =-49.4 KJ/mol) Reacéo 8
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2CH30H <> CH30CHs + H20 (AH® =-23.4 KJ/mol) Reagéo 9
CO2 + H2 &> CO + H20 (AH® = +41.2 KJ/mol) Reacéo 10
CH30H < CO + 2H2 (AH® = +90.6 KJ/mol) Reacédo 11

Do ponto de vista termodindmico, a diminui¢do da temperatura de rea¢do ou aumento
da pressdo do sistema favoreceriam a producdo do metanol. No entanto, do ponto de vista
cinético, o aumento da temperatura de reacdo acima de 240°C favoreceria a taxa de ativagéo
do CO; e a formagéo do metanol e do monoxido de carbono (BONURA et al., 2015).

A producdo do DME em uma Unica etapa (reacdo 12) possui atratividade por reduzir
custos de investimentos e operacionais. O emprego de catalisadores multifuncionais/hibridos
caracterizados pela alta especificidade de sitios ativos € fundamental para maximizar a
producdo do di-metiléter (BONURA et al., 2015).

2C0O;3 + 6H2 <> CH30CHs3 + 3H20 (AH® =-122.2 KJ/ mol) Reacéo 12
2.3.4 -Etileno

O etileno consiste de uma olefina cuja principal aplicacdo é na formulagdo de
polietileno, poliestireno, policloreto de vinila (PVC), monoetilenoglicol (MEG), entre outros
(BRASKEM, 2015) Estes materiais possuem diversas aplicacdes, tais como: producdo de
polietilenos, alcoois lineares, propionaldeido, a-olefinas, etoxilatos, estireno, n-propanol,
poliestireno, 6xido de etileno, acido acrilico, poliacrilatos, acetaldeido, acetato de polivinila,
entre outros (PEREIRA et al., 2007).

H H
\
C=C
/

H H

Figura 6: Molécula de etileno

Pela Tabela 3 € possivel observar a capacidade instalada do etileno no Brasil em
toneladas e observa-se a hegemonia da Braskem na producdo da olefina. Esta posicdo da
Braskem deve-se a aquisi¢cdo da empresa Quattor em 2010, fazendo com que a mesma se

tornasse a maior petroguimica da América Latina. Além disso, em 2010 a Braskem inaugurou
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a fabrica de eteno verde, derivado de fontes renovaveis, em Triunfo-RS, tornando-se a lider
mundial em biopolimeros. A producéo de etileno no Brasil ocorre nas unidades da Bahia, Rio
Grande do Sul, ABC Paulista e Duque de Caxias.

Tabela 3: Capacidade instalada do etileno no Brasil em t/ano. Fonte: (ABIQUIM,

2014)
Empresa Capacidade instalada em 2014 (t/ano)
Braskem 3.952.000
Total 3.952.000

A producéo de etileno a partir do dioxido de carbono pode ocorrer de duas maneiras,
pela reducdo eletroquimica do didéxido de carbono ou pela hidrogenacdo do mesmo. A
reducdo eletroquimica consiste na conversao seletiva em fase aquosa do didxido de carbono a
etileno no catodo, enquanto ocorre a evolucdo do gas oxigénio no anodo. As equacgdes que
ocorrem no catodo e anodo estdo representadas pelas reaces 13 e 14, respectivamente, e a

reacao global apresenta-se na reacdo 15 (OGURA, 2013).

2C0O2 + 12H* + 12¢” <> C2H4 + 4H20 Reacéao 13
2H20 <> Oz + 4H* + 4e” Reacdo 14
2C0O2 + 2H20 < C2H4 + 302 Reacédo 15

A rota principal de conversdo do didxido de carbono a etileno por reducdo
eletroquimica envolve a formacdo do mondxido de carbono adsorvido como intermediario. O
monoxido é protonado com o objetivo de formar uma superficie de carbeno (CH2) no
eletrodo. Uma nova protonagdo ocasiona 0 aumento da concentragdo de metano. O etileno e
formado pela reacdo de duas moléculas de carbeno. A Figura 7 ilustra o mecanismo de

formacao do etileno por reducgéo eletroquimica (OGURA, 2013).

F F o
, €

Coz < Coz'-(ads) ~ CO(ads) '22',—6." CH2(ads) _E’-_?_, CH4’ CzHJ

Figura 7: Mecanismo de formacdo de etileno pela reducéo eletroquimica do CO>. Fonte:
(OGURA, 2013).

A producéo de etileno pode ocorrer também pela hidrogenagdo do dioxido de carbono,
conforme ilustrado na reacdo 16. A escassez de dados na literatura acerca da producdo do
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etileno empregando o didxido de carbono fez com que este fosse desconsiderado para as

etapas posteriores deste trabalho.
2C0O; +6H2 <> CoH4 + 4H20 Reacao 16
2.3.5- Acido formico

O é&cido férmico (Figura 8), oficialmente &cido metanoico, constitui-se do acido
organico mais simples existente. Este possui aplicacdo como catalisador quimico
intermediario na producdo de compostos quimicos e farmacéuticos como cafeina, enzimas,
antibidticos, adocantes, plastificadores de PVC, antioxidantes para borracha e agentes
protetores de plantas, no tingimento de fibras naturais sintéticas, no curtimento na industria de
couro, como conservante na armazenagem de alimentos e ragbes verdes, na limpeza e
desinfeccdo, na coagulacdo da borracha natural e na dessulfurizacdo de gas combustivel
(COPENOR, 2015).

0
_C/
“OH

H

Figura 8: Molécula do acido férmico

A Tabela 4, que se refere a exportacdo do acido férmico, apresenta valores baixos e
bastante variados. Em contrapartida, observa-se que os valores de importacdo deste acido sdo
praticamente constantes no periodo ilustrado, o que mostra a dependéncia da importacdo para

0 suprimento da demanda nacional.

Tabela 4: Dados de importacdo e exportacdo do acido férmico. Fonte: (ALICEWEB, 2015)

Ano Exportacéo (kg) Importacédo (kg)
2008 0 20.229.875
2009 5 12.350.063
2010 51.121 19.644.440
2011 0 16.381.756
2012 0 19.205.161
2013 7.200 20.731.296
2014 68 20.294.687
2015* 50 16.565.417

* Valores até novembro de 2015
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Segundo XU et al., (2005) a producéo de &cido férmico a partir do didxido de carbono
pode ocorrer de duas maneiras, pela hidrogenacdo do reagente para a formacdo do &cido
carboxilico e pela reducdo fotocatalitica do mesmo. A sintese do acido férmico pela
hidrogenacdo ocorre em meio homogéneo e alguns solventes sdo testados para que a reacao
ocorra. A Figura 9 ilustra a reacdo de sintese do acido férmico empregando o formato de
sodio como solvente. A Figura 9 ilustra também que a reacdo ndo é possivel de ocorrer

quando a agua é empregada como solvente.

[RhCI{mtppms)s)
COZ + HE solvente solucdao > HCOOH
aquosa de HCOOMNa
[RhCl{mtppms)g] NS
- a0 ocorre
COE ;2 HE solvente: Hz0 B reagio

Figura 9: Reacdo de sintese do acido férmico

2.3.6 — Acido acético

O 4acido acético (Figura 10), também chamado de acido etandico, constitui-se como
importante matéria prima utilizada no mercado de acidos orgéanicos e acetatos, processamento
de alimentos, confec¢do de tinturas, materiais para impressao fotografica, compostos adesivos

e como ingrediente de lacas na inddstria aeronautica (AQUINO, 2008).

H O

| /
H—(|3—C\

H O—H

Figura 10: Molécula de &cido acético

Nos processos industriais, o acido acético possui aplicagdo na producdo de anidridos,
acrilatos, acido tereftalico e como solvente na sintese de produtos farmacéuticos (WILCOX,
2004).

Segundo dados da Abiquim (2014), ha trés empresas produtoras de acido acético no

Brasil, todas localizadas no estado de Sdo Paulo, e a capacidade instalada das mesmas
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encontra-se ilustrada na Tabela 5. Segundo Gusméao (2010), a capacidade instalada de acido
acético é pequena comparada a outros paises devido ao processo utilizado que é antigo.

Tabela 5: Capacidade instalada do &cido acético no Brasil. Fonte: (ABIQUIM, 2014)

Empresa Capacidade instalada em 2014 (t/ano)
Butilamil 9.000
Cloroetil 13.000
Rhodia Poliamida 40.000
Total 62.000

A Tabela 6 apresenta os dados de importacdo e exportacdo do &cido acético entre 0s
anos de 2010 e 2015. Embora o pais tenha uma producdo interna de acido acético, ha a

necessidade de importacdo desta commodity para atender a demanda nacional.

Tabela 6: Dados de importacdo e exportacdo do acido acético. Fonte: (ALICEWEB, 2015)

Ano Importacéo (kg) Exportacao (kg)
2010 121.011.731 963.810
2011 125.039.281 482.500
2012 126.022.233 341.729
2013 135.314.609 93.426
2014 137.374.292 1.745
2015 129.201.395 98

A producado convencional de &cido acético no mundo consiste, usualmente, em reacdo
indireta onde ocorre a conversdo do metano em gas de sintese, posteriormente em metanol e,
por fim, em acido acético. No Brasil, a sintese do acido acético ocorre por meio da oxidacao
do acetaldeido (CHAUVEL,; LEFEBVRE, 1989).

Segundo DING et al., (2007), a sintese direta do acido acético a partir do dioxido de
carbono e metano representa uma rota ambientalmente amigavel onde um sistema de catalise
heterogénea a baixas temperaturas é empregado. A reagédo de obtencéo direta do acido acetico

encontra-se apresentada pela reagéo 17.

CHs+ CO; <> CH3COOH AH°= 36 KJ/mol, AG°= 71 kJ/mol Reacao 17

21



2.3.7 — Metilaminas

Do ponto de vista quimico e estrutural, a metilamina é o elemento mais simples da
familia das aminas. As metilaminas podem ser do tipo monometilamina (MMA),
dimetilamina (DMA) e trimetilamina (TMA) e estdo apresentadas na Figura 11.

H CHs CH,
H-t—N | H,C—N
~ NH 3TN
[ LH - CH
H H H,C 3

(1) (2) (3)

Figura 11: monometilamina (1), dimetilamina (2), trimetilamina (3)

A monoetilamina possui aplicacdo como intermediério quimico na sintese de produtos
farmacéuticos como as teoflinas, pesticidas, surfactantes, reveladores fotograficos, explosivos
e solventes. A dimetilamina também possui aplicacdo como intermediaria sintética e se aplica
na producdo de fungicidas, aceleradores de borracha, explosivos, produtos farmacéuticos,
solventes, catalisadores, inseticidas, resinas de troca idnica etc. A trimetilamina se aplica na
producdo de gomas catidnicas, desinfetantes, agentes de flotacdo, agentes de remocgédo de

enxofre em petroguimicas e também como resinas de troca ibnica (CARVALHO, 2007).

Até 0 ano de 2011, a BASF era a Unica produtora nacional de metilamina. No entanto,

em outubro do mesmo ano ocorreu a desativagdo da unidade (ABIQUIM, 2014).

Em escala industrial, a sintese da metilamina ocorre pela reacdo do metanol e da
amonia, em elevadas temperaturas, com o uso de um catalisador que promove a
desidrogenacédo. Nesta reagdo, os trés tipos de metilaminas podem ser produzidas e o processo
tende a um equilibrio termodindmico (MENDOZA, 2002). As reacOes de sintese da
metilamina a partir do metanol e da aménia encontram-se apresentadas nas reacdes 18, 19 e
20 (GEYSEL, 1990).

CH30H + NH3z «> MMA + H,0O AG® = -4.13 kcal/g mol Reacéo 18

MMA + CH30OH < DMA + H20 AG® = -7.24 kcal/g mol Reacédo 19
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DMA + CH30H < TMA + H20 AG® = -8.39 kcal/g mol Reacéo 20

A producdo da metilamina a partir do dioxido de carbono ocorre a partir da reacéo
deste com aménia e hidrogénio. Ndo foram encontrados dados na literatura acerca do

mecanismo de reacdo de metilaminas a partir do diéxido de carbono.
2.3.8 — Estireno

O mondmero de estireno, ilustrado na Figura 12, constitui-se de um liquido incolor
cujo odor é bastante caracteristico. A principal aplicacdo do estireno € como mondmero na
producdo do poliestireno. Entretanto, também se aplica na sintese do copolimero estireno-
butadieno (SBR), resinas poliéster, borracha sintética, plasticos de engenharia, embalagens,
ABS (sistema polimérico acrilonitrila—butadieno-estireno), entre outras aplicagdes (DA
SILVA, 2010).

CH;

Figura 12: Molécula de estireno

Atualmente, apenas duas empresas produzem o estireno no Brasil. Estas localizam-se
no Rio Grande do Sul, Bahia e Sdo Paulo e suas capacidades instaladas estdo apresentadas na
Tabela 7.

Tabela 7: Empresas produtoras de estireno e capacidade instalada no Brasil. Fonte:
(ABIQUIM, 2014)

Empresa Capacidade instalada em 2014 (t/ano)
INNOVA 260.000
UNIGEL 280.000

Total 540.000

Embora o Brasil tenha uma producgéo anual de estireno consideravel, observa-se pela
Tabela 8 que o pais ainda importa uma expressiva quantidade de estireno anualmente, o que

denota a necessidade de maior producdo nacional.

Tabela 8: Dados de importacdo e exportacédo do estireno. Fonte: (ALICEWEB, 2015)
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Ano Importacdo (kg) | Exportacéo (kg)
2010 219.358.720 199.768
2011 209.501.974 15.215
2012 199.105.992 42.990
2013 213.222.735 674.881
2014 156.025.622 4.314.847
2015 176.096.140 20.188.940

Usualmente, o estireno € produzido a partir da desidrogenacdo do etilbenzeno. No
entanto, este precisa de um agente oxidante capaz de provocar um aumento no rendimento ao
promover a diminuigdo da pressdo parcial do etilbenzeno e também fornecer energia ao
sistema. Na producéo comercial de estireno utiliza-se uma grande quantidade de vapor d’agua
na faixa de 600-700°C, o que acarreta no aumento do custo energético da planta. Estudos
apontam o CO2 como substituinte do vapor no processo de desidrogenacdo do etilbenzeno.
Estima-se que o emprego do vapor superaquecido e do didxido de carbono promovam um
gasto energético de 1,5x10° e 1,9x10% cal por tonelada de estireno produzido,
respectivamente (MIMURA et al., 1998).

Mimura e Saito (2000) apontam a producdo do estireno empregando o didxido de
carbono como um processo de uma ou duas etapas, ilustradas na Figura 13. Quando a reagédo
1 é seguida da reacdo de Shift reversa, ndo ha diferenca termodinamica entre o processo de
uma e duas etapas. Portanto, Mimura e Saito consideraram em seu trabalho que a reacdo

reversa de Shift reversa ndo ocorre na reagéo 1.

Sintese em uma etapa:
Ph-CH,CH, + CO, = Ph-CH=CH, + CO + H,0O

Sintese em duas etapas:
Ph-CH,CH, = Ph-CH=CH, + H,

H, + CO, = H,0 + CO

Figura 13: Reagdes de sintese do estireno
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2.3.9 - Propileno

O propileno, cujo nome oficial é propeno, é um petroquimico basico que possui como
principal aplicacdo a producdo do polipropileno que pode ser empregado na fabricacdo de
sacos plasticos para produtos alimenticios, higiene e limpeza, utensilios domésticos, caixas
d’4gua, brinquedos, etc. Ademais, o propileno possui aplicagdo na produgdo de
propilenoglicol, acetona e policloreto de vinila (PVC) (ROCHEDO et al., 2009). A molécula

da olefina em questdo encontra-se ilustrada na Figura 14.

H H,

/

C
/

c=C¢C
\

H H

Figura 14: Molécula de propileno

Segundo dados da Abiquim de 2014, a producéo de propileno no Brasil € realizada por
duas empresas, a Petrobras e a Braskem, e as capacidades instaladas das mesmas estdo

apresentadas na
Tabela 9.

Tabela 9: Empresas produtoras de propileno e capacidade instalada no Brasil. Fonte:
(ABIQUIM, 2014)

. Capacidade instalada em 2014
Empresa Localizacéo
(t/ano)
BRASKEM BA/RS/RJ/SP 1.585.000
PETROBRAS BA/RJ/SP 455.000
Total 2.040.000

Em 2013, a producdo nacional do propileno alcangou a marca de, aproximadamente,
2,2 milhGes de toneladas e a demanda efetiva local foi de 2 milhGes de toneladas. A demanda
nacional deste petroquimico béasico cresceu 3,1% de 2007 a 2013. Estima-se que 2/3 deste

aumento esteja associado a producao de polipropileno (BNDES, 2015).
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Comercialmente, o propeno, assim como o0 eteno, é produzido nas centrais
petroquimicas pela pirélise da nafta. A producdo do propileno empregando o dioxido de

carbono envolve a desidrogenacédo do propano.
2.3.10 Di-metil carbonato

Embora o di-metil carbonato ndo tenha sido considerado na proposta de Xu et al.,
(2005), este foi adicionado ao trabalho por ser considerado um produto potencial a ser

produzido a partir do didxido de carbono e com crescente demanda industrial.

O di-metil carbonato (DMC), Figura 15, possui inimeras aplicacdes em diversas areas,
tais como: agente de metilacdo, solvente e monémero para sintese de plasticos, onde destaca-
se pela sintese de policarbonatos aromaticos e isocianatos por rotas isentas de fosfogénio
(AQUINO, 2008). O DMC, que é um combustivel oxigenado e renovavel, pode também ser
empregado como aditivo de combustivel a fim de promover o aumento da octanagem em
substituicdo ao MTBE, que é mais toxico e mais susceptivel a contaminacdo do lencol freatico
(CUI, 2003) Além do aumento do nimero de octanos, a adicdo do DMC ao diesel promove a
reducao da emissdo de particulados e fuligem pelo resultado de uma queima mais eficiente do
combustivel (AQUINO, 2008).
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Figura 15: Molécula de DMC

A literatura aborda diversos processos para a producdo de DMC, sendo a principal a
sintese pela reacdo do metanol e fosgénio, ilustrada na Figura 16. A reacdo em questdo possui
diversas desvantagens, tais como a toxicidade do fosgénio e a formacdo do &cido cloridrico
como subproduto (FERREIRA et al., 2013).
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Figura 16: Rota principal de sintese do DMC. Fonte: (FERREIRA et al., 2013)

Uma alternativa ambientalmente favoravel para a produgdo do DMC e que foi

considerada para este trabalho é a reacdo do dioxido de carbono com oOxido de etileno. Como
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é possivel observar na reacao 1 da Figura 17, esta reacdo produz um intermediério, carbonato
de etileno, que com posterior reagdo com o metanol (reagdo 2) produz o DMC como produto

de interesse e o etilenoglicol como subproduto.
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Figura 17: Reacdes de sintese do DMC empregando o dioxido de carbono. Fonte: (SOUZA,
2013)

Outra rota que envolve a sintese do DMC a partir do dioxido de carbono é a reacédo
direta deste com metanol, ilustrada na Figura 18. Embora esta rota seja considerada
ambientalmente favoravel, possui severa limitacdo de equilibrio quimico. Além disto, possui
limitacdo cinética pela formacdo de agua, que ocasiona problemas na estabilidade e atividade
do catalisador (SOUZA, 2013). Desta forma, esta rota foi desconsiderada neste trabalho.
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Figura 18: Sintese do DMC pela carbonilacdo do metanol. Fonte: (FERREIRA et al., 2013)

2.3.11 — Gas de sintese

Assim como o DMC, o gas de sintese ndo foi apontado por Xu et al., (2005). No

entanto, o interesse no produto em questdo fez com que este fosse considerado também.

Gas de sintese é o nome dado a mistura de monéxido de carbono (CO) e hidrogénio
(H2) que pode ser produzida a partir do carvdo, gas natural, petroleo, biomassa e residuos

organicos (UNIFEI, 2015). Este possui inimeras aplicacdes, ilustradas na Figura 19.
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Figura 19: Aplicaces do gés de sintese

. Fonte: (UNIFEL, 2015).

O interesse principal no gas de sintese abordado neste trabalho é para a producgdo de

hidrogénio. O hidrogénio possui enorme potencial para uso em células combustivel e se antes

era visto como combustivel do futuro, hoje apresenta-se como realidade em carros e 6énibus,

como é o caso das linhas de dnibus da Mercedes-Benz

que operam na Holanda.

Usualmente, o gas de sintese é produzido a partir do metano. A reforma do metano a

gas de sintese ocorre por quatro rotas distintas apresen

tadas na Figura 20.
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Figura 20: Rotas de producgéo do gas de sintese a partir do metano. Fonte: (AQUINO, 2008)
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Nesta rota tradicional, a deposic¢do do CO no catalisador de niquel tende a promover a
sua desativacdo. Para minimizar este problema, adiciona-se vapor d’agua em excesso para que
ocorra a formacdo de Shift reversa. Como desvantagens deste processo, tem-se 0 custo

ocasionado pela alta demanda energética e a geracao de dioxido de carbono como subproduto.

Como fonte alternativa ao processo usualmente empregado, a reforma de metano com
dioxido de carbono, conhecida como reforma seca, possui inestimavel beneficio ambiental de
mitigacdo do efeito estufa (HOU et al., 2006). Esta rota, além de contribuir para 0 consumo
de CO2 e CHg4, principais causadores do efeito estufa, contribui para a geracdo de um

combustivel de interesse mundial.

2.4 — Sintese de Processos

Desde a introdugdo do termo “sintese de processos” na década de 60, diversos avancos
tém sido realizados na area. Como ilustrado na Figura 21, havendo um produto desejado e
disponibilidade de matéria prima, os métodos de sintese de processos tentam determinar a
melhor combinacédo de processos de modo que o produto seja obtido e algumas condicdes pré-
determinadas sejam satisfeitas, tais como: custo minimo, na maioria dos casos, mas também

minimo consumo de energia e maximo rendimento (CREMASCHI, 2015).
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Figura 21: Representacdo grafica da sintese de processos

Segundo Barnicki e Siirola (2004), a sintese de processos consiste na obtencdo de
processos detalhados para explorar compostos, em determinada escala, de forma segura,
sustentavel, eficiente, econdmica e de maneira superior as alternativas ja existentes. Além
disso, a sintese de processos € capaz de identificar, dentre as diversas tecnologias, quais sdo

verdadeiramente vantajosas.
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Segundo Perlingeiro (2005), a sintese é considerada a etapa criativa do projeto e esta
constitui-se, basicamente, de um problema combinatério caracterizado pela multiplicidade de
solugdes. A sintese pode ser considerada a etapa mais dificil do projeto uma vez que enfrenta
o0 desafio da visualizacdo de todas as solucGes possiveis. Além disso, ainda segundo o autor, o
problema de sintese pode ser considerado como um problema aberto pelo ponto de partida se
tratar do desejo de se produzir um determinado produto.

Os fluxogramas gerados na etapa de sintese devem ser submetidos a uma analise para a
identificacdo daquele com o melhor desempenho. A andlise inicia-se com a identificacdo de
elementos do sistema e da forma como 0s mesmos interagem entre si, e termina com uma
previsdo e avaliacdo de desempenho. Ao contrario da sintese, a analise dos processos

constitui-se de natureza numérica.

A inteligéncia artificial na sintese de processos tem a funcdo de colaborar na solugédo
de problemas complexos e contribui para isso com a decomposicdo e representacdo de
problemas e com alguns métodos intuitivos de resolucdo. A decomposicdo de problemas
consiste na fragmentacdo no problema maior em subproblemas mais simples. Na engenharia
de processos, diz-se que o problema complexo é o projeto que pode ser decomposto em
subproblemas tecnoldgicos (rotas quimicas), estrutural (sintese) e paramétrico (analise). O
subproblema de sintese pode ser decomposto em quatro subproblemas, que sdo reacao:
separacdo, integracdo e controle (PERLINGEIRO, 2005).

A representacdo dos problemas pode ser feita de duas maneiras, por arvore de estados
e por superestruturas, e tem a funcdo de organizar os elementos do problema de forma a

orientar a sua resolugéo.

Atualmente sdo utilizados dois métodos para a resolucdo de problemas de elevada
complexidade de sintese de processos: 0 método heuristico e 0 método evolutivo. O método
heuristico resume a experiéncia acumulada em projetos sob a forma de regras praticas. Estas
regras, chamadas regras heuristicas, ndo possuem deducdo matematica com base em
principios fisicos, mas possuem comprovagdo por meio da experiéncia. O método heuristico
resulta em apenas um fluxograma onde a solucdo obtida ndo é necessariamente a 6tima. O
método evolutivo consiste no aprimoramento progressivo de uma solugdo j& existente ou
gerada pelo método heuristico. A evolugéo progressiva se da atraves de regras evolutivas e de

uma estratégia evolutiva, sendo esta ultima utilizada para guiar a resolu¢do para um caminho
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mais promissor, evitando assim que as regras evolutivas sejam aplicadas desordenadamente.
(PERLINGEIRO, 2005)

2.5 - Sintese da Superestrutura: Conceitos chave

2.5.1 - Superestrutura, etapas de processos e intervalos de processos

A superestrutura, como supracitado, consiste na representacdo dos problemas de
engenharia de processos e propicia que todas as possibilidades do problema de sintese de
processos sejam representadas respeitando a topologia da rede de processamento. Em uma
superestrutura, as matérias primas sao representadas como as entradas (inputs), os produtos
alternativos como as saidas (outputs), os elementos de processos sao 0s nds e as conexdes
existentes entre estes elementos sdo chamadas arcos (FLOUDAS, 1995). Pelo método de
Quaglia et al., (2012), o desenvolvimento da estrutura para a sintese e projeto de redes de
processamento € baseado em uma representagdo da superestrutura chamada “stage-wise”,
ilustrada na Figura 22. Nesta representacdo, as matérias primas alternativas encontram-se
dispostas na primeira coluna da superestrutura e os produtos estdo representados na ultima
coluna da estrutura. Desta forma, o processo global da superestrutura ocorre sempre da
esquerda para a direita. O processo de conversdo das matérias primas em produtos é
representado por uma sequéncia de intervalos de processos que sdo as colunas da
superestrutura. Como exemplo de etapa de processo pode-se citar a remo¢do de um
contaminante de uma corrente de vapor. Cada etapa de processo pode conter um ou mais
intervalos de processos, representados como caixas na Figura 25 (I-1, I-2, 1-3). O intervalo de
processo é definido como uma alternativa tecnoldgica para a execuc¢do da etapa de processo.
Ainda com base no exemplo da remocdo do contaminante, é possivel citar como exemplo de
intervalo de processo para a extracdo deste contaminante a separacdo via destilacdo, extracéo,
conversdo seletiva, etc. (QUAGLIA, 2013).
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Figura 22: Representacdo da superestrutura em etapas e intervalos de processos. Fonte:
(QUAGLIA, 2013)

Dependendo da etapa e da tecnologia de processo empregada, intervalos de processos
podem ser caracterizados por fluxogramas de processos de diferentes estruturas. Ademais,
um intervalo de processo pode conter varias operacfes unitarias e maltiplos inputs e outputs.
(QUAGLIA, 2013).

2.5.2 — Tarefas elementares de processos

O método adotado por Quaglia et al., (2012) lida com a complexidade relativa a
variedade estrutural dos intervalos de processos através de uma representacdo que emprega
tarefas de processos (do inglés process tasks) (FARIA, 2014). Segundo Zondervan et al.,
(2011), as tarefas de processos sdo descrigdes funcionais através do qual ocorrem as
transformacdes nas correntes em um processo genéerico. Com o desenvolvimento da estrutura,
o modelo de Quaglia et al., (2012) emprega seis tarefas de processos para descrever a
variedade de transformacGes que ocorrem em um processo quimico. Estas tarefas de processo,
ilustradas na Figura 23, serdo abordadas em detalhes.
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Figura 23: Tarefa de processos elementares. Fonte: (QUAGLIA, 2013)

1) Dosagem de utilidades: representa o consumo das utilidades ou quimicos, tanto misturados
com as correntes de processos, como 0S quimicos, ou mantidos separados, como a

eletricidade;
2) Mistura de correntes: representa a tarefa de misturar duas ou mais correntes de processos;

3) Reacdo: representa a ocorréncia de reagdo quimica, mudando assim a composi¢do da

corrente de processo;

4) Divisor de correntes: representa a separacdo de uma corrente de processo em duas

correntes de igual composicéo;

5) Separacdo de rejeitos: representa a separacdo da corrente de rejeitos da corrente de

processos;

6) Separacdo: representa a separacdo de uma corrente de processo em duas correntes de

diferentes composicoes;

Os seis processos citados, e representados na Figura 23, representam os blocos de
construgdo que podem ser combinados de diferentes formas com o objetivo de obter a
descri¢do do segmento de processo, representado no intervalo de processo, de forma genérica
(QUAGLIA, 2013).
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2.5.3 — Modelo Genérico do Intervalo de Processo

O modelo genérico do intervalo de processo constitui-se de uma representacéo simples
e genérica de um intervalo de processo baseado nas seis tarefas elementares supracitadas.
Analisando a Figura 24 do modelo do intervalo de processo, observa-se em 1 que todas as
correntes de entrada sdo misturadas, juntamente com as utilidades, antes da tarefa 3 que
ilustra a reacdo. Em 4 tem-se a separacdo da corrente de rejeito e em 5 temos a tarefa de
separacdo onde a corrente de processo € separada em duas correntes diferentes. Por fim,
observa-se em 6 e 7 a separacdo das correntes na tarefa elementar divisor de correntes. O
modelo de processo genérico permite a representacdo de uma gama de processos por meio de
uma estrutura comum, simplificando assim a tarefa de modelagem e manipulacdo de dados
(QUAGLIA, 2013).

LEGENDA

Misturador

Divisor de correntes

O] e Rl

Separacéio de rejeitos
Utilidades ?.<:
Separacio

Figura 24: Estrutura do modelo genérico para intervalo de processo

4 O &[] e O

2.6 - Otimizacgao da superestrutura

A otimizacdo de superestruturas consiste na tarefa de eliminacdo de alternativas
supérfluas de forma a encontrar a melhor solucéo para o processo. O método empregado para
a otimizacdo da superestrutura foi proposto por Quaglia et al., (2012). Neste método, as
decisbes sdo tomadas em niveis estratégicos, levando-se em consideracdo aspectos de
engenharia e de negocios. A solucdo final proposta é capaz de identificar a matéria prima
Otima, caso esta seja uma das varidveis, o portfolio de produtos e a tecnologia de processo
para cada cenério do mercado (FARIA, 2014).
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O algoritmo proposto por QUAGLIA et al., (2012), ilustrado na Figura 25, integra

aspectos de engenharia e negocios e tem como base cinco etapas, que sdo: definicdo do

problema, coleta de dados e definicio da superestrutura,

selecdo de modelos,

desenvolvimento e validacdo, solucdo e modelagem detalhada e otimizacdo da alternativa

Otima.

Métodos, algeritmos e ferramentas

Conhecimentos de engenharia, industrial e experimental

Etapa 1. Definigao do
problema

v

Etapa 2. Coleta de dados e
definigdo da superestrutura

\

Etapa 3. Selecio de
medelos, desenvolvimento

de validagdo.

l

@odelo MILP/MINLFD

Etapa 4. Solugédo MILP/
MINLP

( Solugio étima )

Etapa 5. Modelagem
detalhada e ctimizacdo da
alternativa selecionada

\
(Solucéo detalhada Gtima)

NAO

Figura 25: Algoritmo proposto por Quaglia et al (2012)
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CAPITULO 3: SINTESE DA SUPERESTRUTURA

Posteriormente a definicdo do problema e a coleta de dados acerca das rotas
tecnologicas dos produtos potenciais, tem-se a etapa de sintese da superestrutura, que
corresponde a etapa 2 do algoritmo proposto por Quaglia et al., (2012), cuja ilustracdo
encontra-se na Figura 25. Vale ressaltar que apenas as rotas cujos dados (converséo,
catalisador empregado, utilidades necessarias, condi¢cGes operacionais, etc.) foram
encontrados na literatura devem constar na superestrutura. Logo, dentre os dez produtos
abordados na revisdo bibliografica, apenas seis constam na superestrutura elaborada. A
Figura 26 representa os produtos que foram considerados para a elaboragdo da superestrutura
para o problema em questéo.

Gas de
sintese

Acido

Acético

Figura 26: Mateéria prima e potenciais produtos

Por meio das rotas tecnoldgicas estudadas, foi possivel categorizar as reacGes dos
produtos estudados, conforme ilustrado na Figura 27.
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Figura 27: Reagdes dos seis produtos estudados

Finalmente, a partir das rotas tecnologicas e dos dados obtidos da literatura obteve-se a
superestrutura apresentada na Figura 28. A etapa | do processo corresponde a matéria prima
empregada, no caso o didxido de carbono. Como supracitado, este trabalho ndo aborda as
etapas de sequestro e tratamento do didxido de carbono utilizado como matéria prima. Desta
forma, considerou-se como parametro para a composicao da corrente rica em CO- o relatério
do Intergovernmental Panel on Climate Change (IPCC) que afirma que a eficiéncia de
recuperacdo de didxido de carbono varia entre 85-95%, dependendo da tecnologia empregada,
sendo 90% a eficiéncia de recuperacdo mais comum (IPCC, 2005). Além disso, admitiu-se as
condicGes de projeto adotadas por SANTOS (2014), onde a corrente de gas acido recuperada
no topo da coluna regeneradora é comprimida para atingir a premissa de CO> fornecido a 4
bar e 35°C.

A etapa de processo Il corresponde ao isolamento do CO2 com o objetivo de eliminar
todas as impurezas presentes usualmente na corrente rica de gas CO. proveniente dos pocos

de petroleo.
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Figura 28: Superestrutura da Producdo de Petroquimicos a partir do CO> do pré-sal
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De forma geral, a corrente de dioxido de carbono pode seguir para oito intervalos de
processos diferentes, sendo I11-1, 111-2, 111-3 para a produgdo de metanol e DME, IX-1 e IX-2
para a producéo do estireno, XI-1 para a producéo de DMC e XIV-1 e XIV-2 para a producédo
de H e acido aceético. Na Figura 29 tém-se as etapas de processos relacionadas a producéo de

metanol e DME.
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Figura 29: Superestrutura da producdo de metanol e DME

Na etapa de processo 11, que se refere a hidrogenacéo do dioxido de carbono, tém-se
trés intervalos de processos diferentes. Estes intervalos diferem entre si pelo catalisador
empregado ao processo, temperatura de reacdo muito distintas e pela estequiometria. O
intervalo I11-1 trata da hidrogenacdo para a producdo de metanol pela etapa Unica. Neste
intervalo a agua é separada da mistura reacional como corrente de rejeito. Considerou-se
também a separacdo dos subprodutos DME e metano. No entanto, de forma a aproveitar o
DME produzido como subproduto, adicionou-se a superestrutura, de forma alternativa, a

etapa V1, onde este subproduto é isolado dos demais e é considerado produto final.

O intervalo de processo I11-2 difere do intervalo anterior pelo catalisador empregado e
pelas altas temperaturas aplicadas. Além disto, este intervalo refere-se apenas ao primeiro
estdgio do processo de producdo de metanol em duas etapas. Neste intervalo tem-se a
eliminacdo de &gua pela corrente de rejeito. A mistura reacional de Ill-2 segue para 0
intervalo 1VV-1 onde ocorre 0 2° estagio da producdo de metanol. Neste intervalo tem-se a
producdo do produto de interesse e a eliminagdo de agua e subprodutos pela corrente de
rejeito. Analogamente ao intervalo anterior, considerou-se a possibilidade do aproveitamento
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do DME gerado como subproduto. Assim, neste intervalo foram consideradas correntes de
saida para o intervalo V-1, que se refere ao reciclo da matéria prima néo reagida, ao intervalo
VI-1, onde isola-se o produto final DME, para o intervalo XVIII-1 que é o metanol e para a

etapa de processo VII que sera abordada a posteriori.

Ainda na etapa de processo I, tem-se o intervalo 111-3 que se refere & hidrogenagédo
do dioxido de carbono a fim de produzir o DME em etapa Unica. Neste intervalo ha a
eliminacdo de agua na corrente de rejeito. Da mesma forma que nos intervalos anteriores,
posteriormente a reacdo ocorre a separacdo da matéria prima ndo reagida com o objetivo de
reciclo total da mesma. A corrente que sai do intervalo I11-3 segue para o intervalo XVIII-2
que corresponde ao DME como produto final.

O metanol produzido nos intervalos de processo Il1-1 e I11-2 pode ser considerado o
produto final de interesse, mas pode também ser empregado como reagente para a producao
do DME. A etapa de processo VII refere-se a desidrogenacdo do metanol, em catalisador
acido, a fim de se obter o DME. Portanto, as correntes de saida dos intervalos 111-1 e 111-2
podem destinar-se, além dos caminhos supracitados, aos intervalos de processo VII-1 e VII-2,

respectivamente.

Na Figura 30 tem-se a representacdo da superestrutura na formacdo do estireno. A
etapa de processo IX corresponde a desidrogenacao do etilbenzeno na presenca do diéxido de
carbono como agente oxidante, em substituicdo ao vapor empregado usualmente. Para a
formacdo do estireno considerou-se a reacdo em etapa Unica com dois diferentes catalisadores
apontados na literatura, o Fe,O3/Al,03 e 0 combinado de catalisadores V20s—CeQO2/TiOz—
ZrO2 nos intervalos 1X-1 e IX-2, respectivamente. A agua formada como subproduto nas

reagOes foi eliminada na corrente de rejeito.
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Figura 30: Superestrutura da producéo de estireno

A Figura 31 ilustra a producdo do DMC nas etapas de processo Xl, XII e XIII. A
produgdo do DMC ocorre em duas etapas, havendo a formagdo de um composto
intermediario, o carbonato de etileno. O intervalo de processo XI-1 refere-se a reacdo de
sintese entre o dioxido de carbono e o Oxido de etileno para a formacdo do composto
intermediario. A segunda etapa da producdo do DMC envolve a sintese deste intermediario
com metanol para a formacao do produto final. Assim, a etapa de processo XII faz referéncia
a esta reacdo e considera trés possiveis cenarios, representados pelos intervalos de processos
XII-1, X1I-2 e XI1-3. Nesta etapa considerou-se duas possibilidades de uso do metanol: a
compra deste de fornecedores e o aproveitamento do metanol produzido in situ. O intervalo
XII-1 representa a reacdo do carbonato de etileno com o metanol gerado no intervalo I11-1,
X11-2 representa a reacdo do intermediario com o metanol adquirido de fornecedores e o
intervalo XI11-3 refere-se a producdo do DMC com o metanol produzido em IV-1. Por meio da
superestrutura é possivel observar que estdo sendo consideradas diversas possibilidades de
emprego para o metanol, sendo estas a comercializagdo como produto final, 0 uso como

reagente para a producdo do DME e para a producdo do DMC.
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Figura 31: Superestrutura da producdo de DMC

Por fim, a Figura 32 representa em detalhes as etapas de producdo do H», presente no
géas de sintese, e do acido acético. A etapa de processo XIV refere-se a metanacdo do didxido
de carbono. Os intervalos de processo XIV-1 e XIV-2 representam a metanacdo com dois
catalisadores diferentes, o que ocasiona na formacdo do H> e acido acético, respectivamente.
Como ambos os intervalos representam a mesma reacdo, apenas com catalisadores diferentes,
apenas um intervalo pode ser selecionado, ocasionando na exclusdo do outro. Apds a etapa da
separacdo da matéria prima ndo reagida (XV) para o reciclo da mesma, tem-se as etapas de

separacdo do hidrogénio e do acido acético nos intervalos XVI-1 e XVII-1, respectivamente.

XIv XV Xvi

Xiv-1 g

xWl-1 —» H2

h 4
h 4

coz2 =

Hv-2 0 Yvil-2 L 1 » ACIDO ACETICO

Figura 32: Superestrutura de producdo de H; e acido acético

h 4
h 4
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A Tabela 10 resume, de forma simplificada, todos as etapas e intervalos presentes na

superestrutura.

Tabela 10: Etapas e intervalos de processos

Etapa de processo Descricéo Intervalo de Descricéo
Processo
I Matéria — Prima I-1 CO2
I Isolamento da -1 Isolamento do CO>
matéria prima
-1 Etapa Unica de
i Hidrogenagéo hidrolise com Zr-
Cu/ZnO e baixa T
-2 1° estagio da
hidrogenagdo com
ZnO/Al;Os e altas T
-3 Etapa Unica de
producdo de DME
v Hidrogenagéo V-1 2° estagio da
hidrogenacdo com e
Zr-Cu/ZnO e baixa T
\Y Separacgéo de V-1 Isolamento do CO»
matéria prima
VI Separacao de VI-1 Isolamento do DME
subproduto formado
VIl Desidrogenacéo VIiI-1 Desidrogenacéo do
metanol formado em
-1
VII-2 Desidrogenacéo do
metanol formado em
-2
Vil Separagéo de VIlI-1 Isolamento do
Matéria prima metanol
IX Desidrogenacéo IX-1 Reacéo do etilbenzeno
com CO2 com
Fe203/Al203
IX-2 Reacéo do etilbenzeno
com CO2 com V20s-
Ce0,/TiO2-ZrO>
Separacgéo de X-1 Isolamento do CO:
X Matéria prima
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XI Reacéo de sintese X1-1 Carbonilagéo do 6xido
de etileno
Xl Reacdo de sintese XIl-1 Reacdo do carbonato
de etileno com
metanol gerado em
-1
XI1-2 Reacéo do carbonato
de etileno com
metanol off site
XI1-3 Reacdo do carbonato
de etileno com
metanol gerado em
V-1
X1 Separacgéo da XII-1 Isolamento do CO»
matéria prima
X1V Reacdo de sintese XIV-1 Metanacdo do didxido
de carbono com CW
XIV-2 Metanacdo do dioxido
de carbono comVO;-
K2S205-CF3COOH.
XV Separacgéo da XV-1 Isolamento do CO»
matéria prima
XVI Isolamento do H; XVI-1 Isolamento do H;
XVII Isolamento do acido XVII-1 Isolamento do &cido
acetico acetico
XVIII-1 Metanol
XVIII-2 DME
XVIII-3 H2
XVIII Produtos XVIII-4 Acido acético
XVIII-5 DMC
XVI11-6 Estireno
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CAPITULO 4: OTIMIZACAO DA SUPERESTRUTURA

Este capitulo contempla em detalhes as etapas 3 e 4 do algoritmo proposto ilustrado na
Figura 25, onde tem-se a elucidacdo do modelo matematico aplicado para desenvolver os
processos quimicos apresentados na superestrutura definida e a sua otimizagdo. As equagdes
apresentadas neste capitulo foram, majoritariamente, propostas por Quaglia et al., (2012).

A funcdo objetivo, a superestrutura e todas as restricdes de processos serdo coletadas

para resolver o seguinte problema apresentado nas equacfes de 1 a 5.

maxf(x,v) (1)
g(xy) =0 @)
h(x,y) = 0 ®
xEX 4
y € {0;1}" (5)

Onde f é a funcdo objetivo que representa o potencial econdmico, x representa o vetor
de variaveis continuas, y representa o vetor de variaveis binarias, X é uma regido viavel de
varidveis continuas definidas por um limite inferior e superior, g representa vetores de

desigualdade e h representa vetores de igualdade.

4.1 — Formulagdo do Modelo Matematico

A formulacdo do problema apresentado nas equacdes 1 a 5 e a derivacdo das classes
de equacBes constituintes do modelo serdo apresentadas a seguir. No entanto, faz-se
necessaria a elucidacdo da notacdo adotada por Quaglia et al., (2012). As equagdes serdo
apresentadas na forma de matriz e os indices i, k, kk e rr representam, respectivamente, as
espécies quimicas, os intervalos de processos de origem da corrente, 0s intervalos de processo
de destino das correntes e as reagdes quimicas. A implementacdo das equacdes e restricdes do
problema em questdo foi realizada no Excel e a resolugdo do problema foi possivel pelo

emprego da funcéo solver.
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4.1.1 — RestricOes de Processo

As restricdes de processo incluem todos os modelos de processos necessarios para
resolver o balanco de massa para cada intervalo incluido na superestrutura. As tarefas de
processo elementares j& foram abordadas previamente e incluem: mistura de correntes,
dosagem de utilidades, reacdo, separacdo de rejeitos, separacdo de correntes de processo e

divisdo de correntes.

A tarefa elementar de mistura de correntes é calculada por:

F' = Z(:Fé,f} 6)
f
Em que F' indica a corrente de saida (pds mistura), f representa as correntes de entrada que
serdo misturadas e Flos representa o fluxo massico do componente i na corrente f .
A tarefa elementar de dosagem de utilidades é calculada por:

F' = Z(Fé,f} +atkk -t ™
7

Em que o' ¥ representa a fracdo de utilidades misturada com a corrente de processos e Fu"t

representa o fluxo de utilidades e é calculado por:

Fut — yuti. i 8

Em que p“t ' representa o consumo de utilidades quimicas e energéticas ut relacionadas ao

fluxo de alimentagdo do componente i.

A tarefa elementar de reagdo é calculada por:

: X . i PM’
F'=F§+ Z (ytr - @reasT - B0 ) ®

rr.reag
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Em que reag representa a espécie quimica principal na reacdo rr, y"" representa a
estequiometria molar da reacdo rr , 6™ representa a conversdo em relacdo ao reagente

principal na reacédo rr e PM representa o peso molecular.

4.1.2 — RestricOes de Ativagao

As restrigdes de ativacdo sdo empregadas com o objetivo de expressar relagcdes entre
as varidveis continuas e binérias, fazendo com que o modelo seja capaz de prever as
consequéncias das decisdes das varidveis binéarias (FLOUDAS, 1995). A selecdo de um
intervalo de processo ao longo da superestrutura € representada pela variavel y*. Na
otimizacdo, caso o intervalo k seja selecionado, sua respectiva variavel binaria assume o valor

1. Caso contrério, sua variavel binaria assume o valor 0.

Um exemplo de restricdo de ativacdo é dado pela equacéo 20.

k.o k ok — k. k 2
V' Xy =X =YV " Xgpp (20)

o

Por meio desta restrigdo, a variavel x* é limitada pelos intervalos X inf & XXsup, Caso o
intervalo correspondente seja selecionado (y* = 1). Caso o intervalo ndo seja selecionado, x* é

igual a zero.

4.1.3 — Restricdes Logicas

As restricdes logicas sdo baseadas em varidveis binarias que representam a selecdo do
intervalo de processo e que sdo empregadas para eliminar solu¢Ges impossiveis e indesejadas
no espaco de busca. Do ponto de vista de projeto, as restricbes logicas representam
matematicamente todas as condic¢des que a estrutura de uma configuragdo/fluxograma deve
satisfazer para que seja uma solucdo possivel do problema. O Quadro 2 apresenta alguns
exemplos de restricdes logicas (YEOMANS; GROSSMAN, 1991).
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Quadro 2: Exemplos de formulacédo de restricdes logicas. Fonte: Adaptado de Quaglia, 2013.

CONDICAD PROPOSICAO | RESTRICAO LOGICA
Selecio de pelo menos um intervalo entre a,b e c .".lf“ vV ."fh V .‘Jrr. .'ff” T .'U'b + ."J’r. E 1
Selegiio de a ¢ de pelo menos um intervale entre b e ¢ Iif” M [Hh W _l'l.l'rl} ;;" = ]; .-!fh 1 ;;" :_:" 1
Selecio de um intervalo entre ab e c oY@ y© 4yt =1
Se a & selecionado, b deve ser selecionado também H” 1 H" .'l.'r” — ."fh {_: ]

4.1.3.2 — RestricOes genéricas

As restrices genéricas existem com a finalidade de garantir a I6gica da superestrutura,
ou seja, estas dao coeréncia e impedem a selecdo de uma sequéncia impossivel de intervalos.
As restricGes genéricas sdo representadas pelas equacdes 20 a 27.

A equacdo 20 representa a restricdo responsavel por limitar a escolha de um intervalo

de processo, no maximo, por etapa de processo.

(ykk . ﬁkk,et) <1 Vet 20)
kk&PROD(kk)

Em que PROD(kk) representa o intervalo de processo kk que faz referéncia ao produto
desejado. Por meio desta restricao, temos que a soma das variaveis binarias responsaveis pela
selecdo do intervalo de processo s6 pode ser igual a 1 no caso de o intervalo ser selecionado
ou igual a zero no caso do bypass da etapa de processo.

A equacao 21 faz referéncia a restricdo da selecdo de um intervalo de processo

apenas quando o intervalo que o precede tenha sido selecionado na superestrutura.

yi— Z - ") <0 vkk € RAW (kk) 1)
k<kk

Em que RAW( kk) se refere ao intervalo de processo kk correspondente a matéria prima
empregada. Por meio desta equacio, y*¥ s6 pode ser igual a 1 caso haja um intervalo anterior
com conexao prevista na superestrutura selecionado.

A equacdo 22 representa uma importante restricdo para o célculo dos fluxos méassicos
e da capacidade produtiva do processo. A restricdo tem por objetivo limitar os fluxos

massicos por meio do pardmetro F¥< estimado pelas demandas mundiais de mercado dos
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potenciais produtos. Neste trabalho, considerou-se o valor do parametro F¥<u» como sendo

50% da demanda de mercado do produto em questdo, assim como proposto por Faria (2014).

Z(F“"f) < F}%  vkk g PR(KK) 22)

1

Em que PR(kK) refere-se ao intervalo de matéria prima ou processamento.

A restricdo apresentada na equacao 23 ilustra a divisdo das correntes que saem de um
intervalo de processo. Esta restricdo ndo se aplica a intervalos que representam os produtos,

assim como ndo se aplica aos intervalos que representam pontos de decisdo da superestrutura.

KK

Z(ykk ) qbk,kk) <1 Vk & PROD(k),FlowSplit(k) (23)
kk

Em que ¢kkk trata-se de um pardmetro binario similar a gkkk e define as conexdes primarias
existentes na superestrutura.

A equacdo 24 representa uma restricdo que pode ser ativada a fim de se obter a
préxima solucdo 6tima do problema, ou seja, esta restricdo é capaz de excluir os ultimos

resultados obtidos no espago de interesse e assim encontrar uma préxima solugao 6tima.

yk < Z vhe | =1 Vk & PROD(k) (24)

ke[PRK)E(y 5 4=1)] kePR(k)

Em que ykoa representa as varidveis binarias responsaveis pela selecdo de intervalos de
processo obtidas na Ultima solucdo. Pela equacédo 24 observa-se que ndo é possivel selecionar
todos os mesmos intervalos do resultado anterior, ou seja, y* ndo pode ser igual a y*.ia para
todos os intervalos. Ao menos um intervalo k selecionado anteriormente deve ser excluido de

forma que a restrigdo proposta na equacgao 24 seja estabelecida.
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4.1.4 — Funcéo Objetivo

A funcdo objetivo utilizada na otimizacdo da superestrutura visa a maximizacao do
lucro Z. As equagdes responsaveis pelo calculo da receita, custos com utilidades e matéria
prima e célculo do lucro estdo apresentadas nas equages 25, 26, 27 e 28, respectivamente.

RECEITA = Z(P;" - F¥%) @5
ik

; . , (26)
CUSTOyry = Z Pt Z (R*% — rejeito™*)
-

kERAWI(KK)

(27)

CUSTOpp = Z(pl“ - FU%)
Ik

Z = RECEITA — (CUSTOpp + CUSTOyryy, + CUSTOgg;) =

Em que Receita, Custogii, Customp € Custore; representam a receita, o custo de utilidades,
matéria prima e rejeitos, respectivamente. P:¥ representa o custo com a matéria prima em
US$/Kg, P2' representa o custo das utilidades quimicas e energéticas em US$/Kg e US$/KWh,
respectivamente, e P3' representa o preco de venda dos produtos em US$/Kg. F' representa o
fluxo da espécie i no intervalo k, R"* o fluxo da utilidade i empregada no intervalo k.

Modelos econémicos com maior complexidade ndo foram aplicados como fungédo
objetivo neste trabalho devido a escassez de dados. Assim, por ndo serem considerados
indices como CAPEX, OPEX e NPV (Net Present Value), os resultados obtidos podem ser

considerados apenas preliminares.

4.1.5 — Parametros e consideracgdes adotadas

Para fins de simplificacdo, admitiu-se neste trabalho que toda utilidade ndo reagida é
reciclada ao processo, assim como todo o reagente principal ndo consumido. No entanto, esta
afirmacéo faria com que o valor de pti deixasse de ser constante, 0 que acarretaria em maior
complexidade ao processo. Assim, como proposto por Faria (2014), o reciclo total da
utilidade €é representado de forma hipotética. A corrente de rejeito da utilidade i (rejeito™*) é

reciclada para a tarefa de dosagem de utilidades e a quantidade real adicionada da utilidade i
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passa a ser R'* — rejeito"*, como mostrado na Figura 33. A equacdo 26 explicita a

consideracdo adotada de reciclo total da utilidade.

i dok . Kk
R - rejeito’

- &k
‘c refeito!

INTERVALCY ik R

Figura 33: Balanco de massa na dosagem de utilidades. Fonte: FARIA (2014)

Assim como Faria (2014), considerou-se que todos 0S processos possuem separagao
ideal. Esta consideracdo foi adotada devido a escassez de dados de separacdo de alguns
processos. Assim, optou-se por considerar a idealidade na separacdo em todos 0s processos
considerados neste trabalho.

Para a solucdo do problema, fez-se necessaria a especificacdo de alguns parametros,
apresentados no Quadro 3, adaptado de Faria (2014).

Quadro 3: Parametros especificados para a solugdo. Fonte: Adaptado de Faria (2014)

Parametro Elemento Limite Inferior | Limite Superior Default Notas
Fluxo de

A Matéria-prima 0 = 0

a ik Utilidades 0 1 0 Binario
[Tiaie Unlidades 0 +w 0
M Feagio 0 0 0
e Reagio -0 0 0
greagrr Reacio 0 +m 1]

el Superestritur 0 1 0 Buirio

Pk Superestrutura 0 1 0 Binaro

gt Superestrutura 0 1 1] Binario
P Fungio objetive 0 +0 1]
B Fungio objetivo 0 0 i]
P Fungio objetivo 0 -0 0

Os dados das reagOes existentes nas

apresentados na Tabela 11.

rotas tecnoldgicas selecionadas encontram-se
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Tabela 11: Dados reacionais

Intervalo de Dados
Processo Xz Y (%) | T (K) P Catalisador Fonte
-1 Xcoz=21% 523 | 16 bar Zr-Cu/ZnO ANICIC et al.,
(2014)
11-2 Xcoz= 60% 1073 | 16 bar ZnO/AlL0; ANICIC et al.,
(2014)
-3 Xco2==25% | 11,6 | 513 | 3 MPa cuznzr FRUSTERI et al.,
(2015)
V-1 Xcoz==27% 523 | 16 bar Zr-Cu/ZnO ANICIC et al.,
(2014)
VIl-1e VII-2 | Xmeon= 5% 473 0,1 H-MFI (zedlita) | FRUSTERI et al.,
MPa (2015)
IX-1 Xep= 70% 853 1 atm Fe,0s/Al,03 MIMURA,;
SAITO (2000)
IX-2 Xep= 60% 873 latm | V205-CeOy/TiOx— REDDY et al.,
ZrO; (2009)
XI-1 Xoxet= 100% 373 39,5 KI/K2COs (e WANGET et al.,
bar presenca de H20) 2011
XII-1, XII-2 e 75% 313 1 bar Metilato de sddio FANG et al.,
XI1-3 (0,2a0,3% pp) (2004)
XIV-1 Xcoz = 99,7% 1123 | 1latm | Carbetodetungstenio | SHAMSI (2002)
XIV-2 Xcha = 97% 353 | 25bar VO(acac)z, TANIGUCHI et
K>S5,05 € al., (1998)
CF;COOH

Em que: Xz = conversdo em relagdo ao reagente Z em %; Y = rendimento do produto em %;
T = temperatura em Kelvin; P = Pressdo, Oxet = Oxido de etileno, Eb = etilbenzeno, CH4 =
Metano, MeOH = Metanol

Os dados de preco dos produtos e reagentes, peso molecular dos compostos e demanda

mundial dos produtos estéo apresentados nos Anexos A,B e C, respectivamente.

4.1.5 — Estratégia de divisdo de corrente

Este trabalho considerou a possibilidade de divisdo de corrente ao final do intervalo de
processo da superestrutura, fazendo necesséria assim a introdugdo do termo ® ao modelo
matematico que se refere a fragdo de divisdo de correntes. A equagdo para o calculo do  foi

proposta por Faria (2014) e esta apresentada na equacgéo 29.
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ek _ D Cilai) (29)

5. (Fo0) Vk € FlowSplit(k)
Em que Fikkk representa o fluxo do componente i entre os intervalos k e kk, Fi* é o fluxo
massico do componente i no intervalo k, e FlowSplit(k) corresponde aos intervalos que séo
pontos de decisao na superestrutura.

Quando ndo especificado no processo, 0 termo o se torna uma variavel de projeto,
aumentando assim a complexidade do problema. No entanto, pela premissa adotada de
separacdo ideal e analisando a superestrutura, constatou-se que as correntes a jusante de cada
ponto de decisdo da superestrutura tratam-se de correntes com um Unico elemento,
impossibilitando assim a mudanca de composic¢do das correntes quando estas se subdividem
ao final do intervalo de processo. Vale ressaltar que os pontos de decisdo da superestrutura
sdo aqueles cujas correntes possuem mais de uma possibilidade de caminho a seguir. Os

pontos de decisdo da superestrutura encontram-se apresentados na Tabela 12.

Tabela 12: Pontos de deciséo da superestrutura

Intervalo Composicdo da corrente
-1 CO.
-1 Metanol
V-1 Metanol

O célculo do termo o, que deixa de ser considerado uma varidvel de projeto, acontece
apos a otimizacdo do problema e depende do fluxo massico do produto encontrado e do fluxo
massico limite para aquele produto, que foi definido para este trabalho como sendo 50% da

demanda mundial do produto em questdo, conforme proposto por Faria (2014).
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CAPITULO 5: RESULTADOS E DISCUSSAO

5.1 — Otimizacao da superestrutura

A partir do algoritmo matematico explicitado no Capitulo 4 e pela implementacdo e
resolucdo das equaces e restricdes no Excel, foi possivel identificar a rota de producdo de
acido acético (I-1, 11-1, XIV-2, XV-1, XVI-1, XVII-1, XVIII-4), em destaque na Figura 34,
como sendo a rota étima a ser adotada a partir do dioxido de carbono por apresentar maior
lucratividade quando comparada as rotas dos demais produtos estudados neste trabalho. A
segunda solucdo 6tima obtida (I-1, 11-1, 1X-2, X-1, XVIII-6) em destaque na Figura 35,
aponta o estireno como sendo o produto mais lucrativo da superestrutura em questdo. Os
fatores que podem ter contribuido para que o acido acético fosse encontrado como o produto
Otimo sdo custo de utilidades e energia menor que 0s outros processos e maior conversao dos

reagentes.

Para este trabalho, considerou-se a producédo diaria de petréleo da camada pré-sal de
800 mil barris, reportada pela PETROBRAS. Admitindo as consideracdes que o petréleo do
pré-sal possui densidade media de 28° API, concentracdo volumétrica média de CO. de 10% e
que em algumas condic6es do reservatorio as densidades do 6leo e do didxido de carbono sdo
proximas, estimou-se a oferta de CO, em 4,4.10° kg/h. (PETROBRAS, 2015; MEDINA,
2012)

Como € possivel observar na primeira solucdo ilustrada na Figura 34, a rota 6tima nao
contemplou o fracionamento da corrente de alimentacdo de didxido de carbono para a
producdo de mais de um produto. Isto ocorreu pela premissa adotada por Faria (2014), e
utilizada neste trabalho, onde se admite a vazdo massica limite (Fjim) do produto como sendo
50% da demanda mundial do mesmo. Assim, quando se emprega a vazao de CO; supracitada,
a quantidade de acido aceético produzida foi exatamente igual a 50% da demanda mundial do
produto, ndo sendo necessario entdo o fracionamento para a producdo de estireno, produto
cujo lucro mostrou-se consideravelmente inferior ao do acido acético. Vale ressaltar que o
céalculo da fra¢do de correntes () ocorre pOs otimizagdo. A Tabela 13 ilustra a produgdo do

acido acetico com base na oferta de CO- estimada, a produtividade e lucro do processo.
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Figura 34: Primeira solucao 6tima da superestrutura
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Figura 35: Segunda solucdo 6tima da superestrutura
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Tabela 13: Dados da primeira e segunda solucgdes 6timas producdo de &cido acético e estireno

Produto Vazao massica | Lucratividade (US$/ton | tproduto/tcoz
(kg/h) de CO»)
Acido acético 60,01.10* 906,36 1,36
Estireno 10,41.10* 429,09 0,46

Analisando as rotas O6timas obtidas, tem-se pela primeira solucdo que é preferivel
empregar o metano na producéo de acido acético a emprega-lo na producéo de gas de sintese.
Pela segunda solucdo 6tima, tem-se que a producdo de estireno no processo que utiliza o
catalisador V20s5-CeQO2/TiO2—ZrO, é mais lucrativa que a produgdo do estireno com o0
catalisador Fe»>O3/Al.03. Embora o custo com o catalisador ndo tenha sido levado em
consideracdo, a diferenca no lucro dos processos deve-se a quantidade de utilidade
empregada, que foi menor no intervalo de processo 1X-2, e a conversdo dos processos. Vale
ressaltar que o fato deste trabalho n&o considerar o custo com catalisador, assim como o custo
com a disposicdo de rejeitos, aumenta a incerteza do resultado, fazendo com que este seja
considerado uma analise preliminar. Além disto, nesta etapa de otimizacao da superestrutura
0s custos operacionais e de investimento das plantas ndo foram considerados. A consideracao
destes custos aumentaria a acuracia do resultado obtido, mas aumentaria significativamente a

complexidade do trabalho, uma vez que estes diversos dados ndo sdo reportados na literatura.

N&o foram encontrados dados na literatura relacionados a lucratividade de todos os
processos estudados. Aquino (2008) estudou a producdo de metanol, gas de sintese e acido
acético a partir do didxido de carbono. Analisando os resultados obtidos por Aquino (2008)
observa-se que o lucro do processo de producdo de acido acético é superior aos demais, 0 que

foi observado neste trabalho, ainda que de forma preliminar.
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5.2 — Simulacao da Producdo do acido acético

A simulacdo do processo mais lucrativo encontrado na otimizacdo da superestrutura
foi realizada no PRO/II e esta ilustrada na Figura 36. Na simulacdo empregou-se reator de
conversdo, onde os coeficientes estequiométricos e a conversdo foram os dados inseridos.
Como citado no Capitulo 3, adotou-se a premissa de Santos (2014) que a corrente rica de CO>
é fornecida a 4 bar e 35°C e admitiu-se que a corrente de metano esta a 25 bar e 25&C. Os
dados de temperatura, pressao e conversao da reacao foram obtidos do trabalho experimental
de Taniguchi et al., (1998) e s&o, respectivamente, 80°C, 25,3 bar e 97% em relacdo ao
metano. O pacote termodindmico empregado esta simulacéo foi o NRTL do PRO/II.

Estimou-se uma producdo de 40000 toneladas de acido acético por ano com base em
uma planta existente da Rhodia para a producdo de acido aceético, e, para isto, empregou-se
uma vazdo massica de alimentacdo de 70 kmol/h de diéxido de carbono. Vale ressaltar que a
quantidade a ser produzida por ano é menor que a quantidade importada do produto em
questdo no ano de 2015, conforme ilustrado na Tabela 6, o que denota que a producdo

possuird mercado nacional.

Para que a corrente de alimentacdo atingisse a alta presséo requerida na reacéao, fez-se
necessario que a compressao fosse realizada em dois estagios devido a alta taxa de razdo de
compressdo, com a adi¢do de um intercooler entre 0s compressores. Assim, empregou-se uma
razdo de compresséo de 2,6, obtendo entdo Pcoz-1, Pcoz-2 e Pcos-, iguais a 4, 10,4 e 26, 9,

respectivamente.
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Figura 36: Fluxograma da sintese de &cido acético
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As Tabelas 14 e 15 contemplam, respectivamente, os detalhes dos equipamentos

de processo e das correntes presentes no fluxograma da Figura 36. O &cido acético produzido

No processo em questdo possui pureza em massa de 97, 6%.

Tabela 14: Equipamentos de processo

TAG Equipamento Entrada Saida Especificacdo
C1 Compressor C0o2 1 C02 2 Pcoz 1 =4 bar
C2 Compressor Cc0o2_3 Cc0o2 4 Pcoz2 4 = 26,9 bar
e1 Trocador Co2 2, co2 3, AT(CO2 2 H20_OUT) =
H20_IN H20_OUT 10°C
FEED, AT(1—H20_OUT 1) = 10°C
E2 Trocador 1,H20 IN_1 H20 OUT 1 Teeeo = 81,9°C
— 3 — —_
R1 Reator FEED 2 V=58, H{)gr‘ 4,P=253
AC.ACETICO, o _
F1 Vaso de Flash 3 RECICLO V=58m°, HD=4
V1 valvula 5 3 AP(3 —2) =5 bar, P3=20,3
bar
Tabela 15: Caracterizacao das correntes de utilidade e processo
Parametro | CO2 IN| CO2 1 CO2 2 CO2 3 CO2 4 1
Fragao de 1.00 1,00 1,00 1.00 1.00 1.00
Vapor
Temg%r;"t“ra 35,00 35,31 103,16 99,27 18334 | 11737
Pressdo (bar) 4,00 4,00 10,40 10,40 26,90 26,90
Vazdo Molar | 20 76.63 76.63 76.63 76,63 152,63
(kgmol/h)
Vaza(‘l)(é\//'h%ss'ca 334475 | 335909 | 335900 3359.09 3359.09 | 457834
Vazéo
Volumétrica | 486,80 4913 239,75 237,27 10812 | 18423
(m¥/h)
Parametro | FEED 2 3 AC.ACETICO | RECICLO | CH4_IN
Fracdo de 1.00 0,00 8.00E-3 0,00 1.00 1.00
Vapor
Temgecr;‘t“ra 81.93 81.93 81.93 81.93 81.93 2500
Pressao (bar) | 26,90 26.90 21.90 21.90 21.90 26.90
Vazdo Molar |, . oq 78.44 78.44 77.82 0,63 76,00
(kgmol/h)

60



Vaza(?(g']\//'ha)ss'ca 457834 | 457834 | 457834 4563.99 1434 | 121925
Vazao
Volumétrica | 167,51 4,93 4,87 4,87 0,91 70,04
(m¥h)
Parametro H20 IN | H20 OUT | H20 IN 1| H20 OUT 1
Fragdo de 0,00 0,00 0,00 0,00
Vapor
Temg,ecr)a‘t“ra 25,00 93,16 25,00 99,65
Pressédo (bar) 10,00 10,00 10,00 10,00
Vazdo Molar
(egmol/h) 454 454 45,36 45,36
Vazao Méssica
kgl 81,72 81,72 817.16 817.16
Vazao
Volumétrica | 821E-3 | 849E-3 082 0.85
(mh)

5.2.1 — Otimizacao do processo

A otimizacgdo do processo foi realizada por meio da fungéo optimizer do simulador de

processos PRO/II e teve como funcdo objetivo a maximizacdo da conversdo de CHs, cujo

valor inicial reportado por Taniguchi et al., (1998) foi de 0,97. As variaveis de decisdo

empregadas foram a pressdo e a temperatura na reacdo de sintese do acido acético, cujos

valores iniciais, assim como os limites de busca empregados na otimizacdo, estdo

apresentados na Tabela 16.

Tabela 16: Condicdo inicial e limites de busca das variaveis de decisdo

Variavel Limite | Condicao Limite
inferior inicial superior
Pressao (bar) 10 25,3
Temperatura (°C) 60 80 120

Na Tabela 17 tém-se as condigdes 6timas das variaveis de decisdo, assim como o valor

da funcéo objetivo encontrado.
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Tabela 17: Condicdes 6timas

Variavel Condic¢ao 6tima
Presséo (bar) 26,9
Temperatura (°C) 81,93
Conversao 0,99

Vale ressaltar que as composi¢des e os dados operacionais reportados na Tabela 15 ja
representam os valores 6timos obtidos nesta se¢do. Assim, os resultados encontrados no
dimensionamento dos equipamentos, que serdo mostrados a posteriori, foram calculados com

base nos valores 6timos de pressao e temperatura na reacdo de sintese do acido acético.

E importante citar que uma avaliagdo mais critica das condicbes Otimas deve
contemplar uma andlise dos novos custos energéticos da secdo de compressao e na troca de

calor em relacdo ao novo montante do produto final.
5.2.2 — Dimensionamento dos equipamentos apos otimizacao

Para a realizagdo da analise econdmica da sintese de &cido acético, fez-se necessario o
dimensionamento dos equipamentos ilustrados na Figura 36. As Tabelas 18, 19 e 20
apresentam os resultados encontrados no dimensionamento dos compressores, trocadores de
calor e reator e vaso de flash, respectivamente. A metodologia empregada nesta secdo esta

descrita no Anexo D deste trabalho.

Tabela 18 - Dimensionamento dos compressores

Tag | Poténcia (HP) Tipo
Cl 151,36 Centrifugo
C2 187,53 Centrifugo

Tabela 19 - Dimensionamento dos trocadores de calor

Tag | Utilidade | LMTD (°C) | Area (m?)
El Agua 32,052 0, 83
E2 Agua 33,599 12,40
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Tabela 20- Dimensionamento do reator e vaso de flash

Tag | Volume (m?®) | Altura (L) | Diametro (D) Pressao Temperatura
(m) (m) (bar) (°C)

R-1 5,78 4,9 1,23 25,3 81,93

V-1 5,78 4,9 1,23 21,9 81,93

5.2.3 — Anéalise econdmica do processo

Com base no dimensionamento dos equipamentos, cujos resultados foram explicitados
na secdo anterior, e com a metodologia de andlise econdmica apresentada no Anexo E,
viabilizou-se o célculo do lucro do processo apresentado no fluxograma da Figura 36. Vale
ressaltar que, como descrito no Anexo A, desconsiderou-se o preco de custo do didxido de
carbono advindo da exploracdo do petroleo uma vez que este € gerado usualmente, seja para
sua reinjecdo, queima ou liberacdo para a atmosfera. Os valores de carbono sequestrado,
consumo de &gua e eletricidade estdo apresentados nas Tabelas 21, 22 e 23, respectivamente.

Assim como Oliveira Filho (2006), considerou-se que a planta de acido acético opera
300 dias por ano, o que corresponde a 7200h, sendo os outros 65 dias restantes destinados a

manutencdo programada, paradas para reparo de equipamento, etc.

Tabela 21: Dados relacionados ao di6xido de carbono

Valor do crédito de carbono 6,65
CI’éditOcarbono(US$/kg) 6,65.10'3
SequestroCO2 (Kg/ano) 29308909,24

O valor de didxido de carbono sequestrado no periodo de um ano foi estimado pela
vaz&do molar de alimentagdo da planta de 70 kmol/h de CO», definida anteriormente com base

na producdo anual de 40000 toneladas do produto.

Tabela 22 - Dados relacionados ao consumo e custo de gua de refrigeracéo

2,42.10°
6350400

Custo agua (US$/Kg)

Consumo de agua (kg/ano)
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Tabela 23 - Dados relacionados ao custo e consumo de eletricidade

Custo eletricidade (US$/kW) 0,451
Consumo de eletricidade (kW/ano) 2021676,8

A receita obtida pela venda do produto é calculada com base no preco de mercado do
mesmo, presente no Anexo A, e em sua vazdo massica que é de 40000 t/ano. Analogamente,
calcula-se a despesa com a compra do metano com base na vazdo massica empregada de
10658 t/ano.

Na Tabela 24 estdo apresentados os resultados encontrados neste trabalho e os
resultados obtidos por Aquino (2008).

Tabela 24: Comparacdo entre os resultados na sintese de acido acético a partir de CO>

Parametros AQUINO (2008) PRESENTE TRABALHO
t produto/ t CO, consumido 1,36 1,36
Custo dos equipamentos
(US$/t produto) 33,89 3538
Lucro (US$/ t de produto) 939,5 654,32
Lucro (US$/ t de COy) 1285,95 893,66

Como ¢é possivel observar, o impacto do custo dos equipamentos neste trabalho foi
maior que o encontrado por Aquino (2008). Isto pode ser observado pela diferenca na
metodologia do calculo estimativo do custo dos equipamentos. Aquino (2008) adotou o indice
Marshall & Swift com base no quarto trimestre de 2005. Este trabalho adotou como indice de
correcédo do custo dos equipamentos o CEPCI (Chemical Engineering Plant Cost Index) com
base no ano de 2005.

Observando a Tabela 24 é possivel notar também a diferenca entre os resultados de
lucro em US$/t do produto e US$/t de dioxido. Em seu trabalho, Aquino (2008) considerou o
valor do crédito de carbono com base no trabalho de Oliveira Filho (2006), que foi de US$

19,02 por tonelada de dioxido de carbono sequestrada. Em contrapartida, este trabalho
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considerou o valor do crédito de carbono obtido em janeiro de 2016 que foi de US$ 6,65 por
tonelada de CO, diminuindo assim a receita da planta.

Embora o lucro por tonelada do produto sintetizado seja menor que o do autor em
comparagao, a sintese do cido acético a partir do CO> apresentada sinalizou para o elevado

potencial de mitigacdo da liberagdo para a atmosfera deste gas.

Vale ressaltar também que a quantidade de acido acético a ser produzida na planta
dimensionada neste trabalho (40000 t/a) reduziria em até 31% a importacdo do &cido acético

com base em dados do ano de 2015, ilustrada na Tabela 6.

Em relagdo a estimativa de oferta de COz pela producdo anual de barris de petréleo da
camada do pré-sal, pode-se afirmar que esta seria capaz de atender toda a demanda nacional e

50% da demanda mundial do acido acético.
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CAPITULO 6: CONCLUSAO E SUGESTOES

Este trabalho inseriu-se com o objetivo de empregar o montante de didxido de carbono
gerado na exploracdo da camada pré-sal na producdo de petroguimicos com diferenciado
interesse mundial, seja pela sua aplicabilidade ou pelo alto valor agregado. Assim, estudou-se
a possibilidade de producdo de seis produtos a partir do didxido de carbono, a saber: metanol,

di-metiléter, di-metilcarbono, hidrogénio, &cido acético e estireno.

A modelagem matematica realizada da superestrutura envolveu processos produtivos
obtidos da literatura e que foram considerados potenciais. Dentre os diversos processos
contemplados na superestrutura, a otimizacdo indicou que o &cido acético foi o produto que
gerou o maior lucro, sendo entdo apontado como a melhor rota a ser seguida, de forma a
consumir o diéxido de carbono gerado. Ao se realizar uma segunda otimizacdo, observou-se
que a rota que produz estireno representa o segundo melhor caminho para consumir o diéxido
de carbono. No entanto, esta rota gerou um lucro aproximadamente 50% inferior ao gerado no
processo de sintese de acido acético, para 0 mesmo periodo de tempo. A otimizacdo da
superestrutura, considerada preliminar por negligenciar dados como custo de investimento e
operacdo, apontou que uma tonelada de dioxido de carbono é capaz de produzir 1,36
toneladas de &cido acético e que o lucro obtido considerando a venda do &cido acético

produzido a partir do diéxido de carbono seria de 0,906 U$/Kg.

A simulacdo do processo de sintese de &cido acético forneceu dados mais precisos
acerca da sua lucratividade por considerar custos de investimentos e operacionais. Além disto,
as condicBGes empregadas na simulacao realizada no software PRO/II foram condigdes 6timas
de processo encontradas. Assim, com a consideracdo de custos anteriormente negligenciados,
vimos que o lucro obtido pela comercializacdo de 1 tonelada de acido acético seria de 0,652
US$/Kg e que o sequestro de 1 tonelada de didxido de carbono geraria uma receita de US$
893,66 a planta.

A oferta de CO> resultante da producéo de 800 mil barris di&rios na camada do pré-sal
no ano de 2015, segundo dados da PETROBRAS, foi o suficiente para suprir 50% da
demanda mundial de acido acético e por suprir toda a demanda nacional estimada pela
quantidade importada do produto.
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Por fim, o resultado obtido neste trabalho foi considerado promissor por sinalizar a
lucratividade do processo de sintese a partir do diéxido de carbono e por viabilizar a

mitigacdo de um perigoso gas de efeito estufa.

Como sugestdes para a continuidade e melhoria deste estudo, algumas observacdes

podem ser levantadas, dentre as quais:
e Consideracdo de uma gama maior de produtos na superestrutura;
e Consideracdo de dados econdmicos na superestrutura;

e Exploracdo do CO formado em alguns processos com o objetivo de aumentar a receita

da planta.
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Anexo A

A Tabela 25 apresenta os custos de todos os reagentes e produtos empregados em

todos os processos estudados na superestrutura.

Tabela 25: Custo dos reagentes e produtos

Reagentes e Precos (US$/kg)
Produtos
Metanol* 0,57-0,73
DME? 0,90
Estireno® 1,91
DMC* 1,2
Acido acético® 0,71
Hidrogénio® 0,796
Etilbenzeno’ 1,76
Oxido de etileno® 1,34
Metano® 0,172
N0 12,98
cott e

1. Prego de compra e venda de 2013, respectivamente - Fonte: RADARCOMERCIAL, 2016

2. O preco do DME néo pode ser obtido gratuitamente no site ICISPRICING e néo foi

encontrado no site do Radar comercial do Ministério do Desenvolvimento, Inddstria e

Comércio Exterior (MDIC). Assim, o valor considerado para este produto foi extraido do site

Alibaba.

Tabela 26: CotacGes dos precos do DME

US$/kg
Fonte Minimo | Maximo | Meédia
ALIBABA! 09 | ----- 0,9
Média Total (US$/kg) 0.9

3. Preco de venda de 2013 — Fonte: RADARCOMERCIAL, 2016

4 — FERREIRA, 2014
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5 - O valor encontrado para o acido acético foi obtido por meio dos sites Alibaba e

ICISPRICING. Para cada fonte, calculou-se o valor médio do produto em questdo e,

posteriormente, calculou-se a média total.

Tabela 27: Cotagdes dos pre¢os do acido acético

US$/kg
Fonte Minimo | Maximo Média
ALIBABA? 0,68 0,78 0,73
ALIBABAP 0,50 0,85 0,675
ALIBABAC 0,70 0,72 0,71
Média Total (US$/kg) 0,71

6 - INDALA, 2004

7- Foram obtidas cotacGes para o 6xido de etileno em uma fonte disponivel gratuitamente no
site ICISPRICING e em duas fontes obtidas do site Alibaba. Para cada fonte, calculou-se o
valor médio do produto em questdo e, posteriormente, calculou-se a média total. O valor
adotado para a conversao de euro em dolar foi igual a 1$ = 0,92€, cotado pelo Banco Central

em janeiro de 2016.

Tabela 28: CotacGes do prego do etilbenzeno

US$/kg
Fonte Minimo | Maximo Média
ALIBABAY 1,0 1,0
ALIBABA® 25 3,0 2,75
FOB NWE* 1,493 1,568 1,53
Média Total (US$/kg) 1,76

* Fonte: ICISPRICING (2016)

8- Foram obtidas cotacGes para o oxido de etileno em duas diferentes fontes disponiveis

gratuitamente no site ICISPRICING. De forma similar ao etilbenzeno e utilizando o mesmo

cambio, calculou-se a média total para a obtencéo do prego do 6xido de etileno.
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Tabela 29: Cotac¢des do preco do 6xido de etileno

€/ton
Fonte Minimo | Maximo Média
FD NWE DEC 1348 1515 1431,5
FD MED DEC 1403 1560 14815
M¢dia Total (€/ton) 1456,6
Média Total (US$/kg) 1,34

9 - INDALA, 2004

10 - FATECSM, 2016 . O valor adotado para conversdo foi de 1$ = R$ 4,01, obtida no Banco

Central em janeiro de 2016.

11 — Neste trabalho, considerou-se o custo da matéria prima como zero uma vez que a
corrente rica em didxido de carbono € gerada usualmente, seja para reinjecdo do mesmo em

pocos, para sua queima ou liberacdo para atmosfera.
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Anexo B

A Tabela 30 apresenta o peso molecular de todos os reagentes e produtos empregados

em todos 0s processos estudados na superestrutura.

Tabela 30: Peso Molecular dos reagentes e produtos

Reagentes e
Produtos

Peso molecular (g/mol)

Metanol

32,04

DME

46,07

Estireno

104,15

DMC

90,60

Acido acético

60,05

Hidrogénio

2

Etilbenzeno

106,167

Oxido de etileno

44,05

Metano

16,04

CO2

44,01

N>

28,01
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Anexo C

As Tabelas 31 e 32 apresentam a demanda mundial dos produtos estudados e a vazao

massica limite considerada na otimizac&o da superestrutura.

Tabela 31: Demanda mundial dos produtos

Produtos Demanda Mundial Fonte
Metanol 68, 5. 10° kg/h ATHLANTICMETHANOL (2016)
DME 34,2. 10% kg/h GALLARDO (2013)
Estireno 34,2. 10° kg/h MCGROUP (2016)
DMC 19,4.10° kg/h CAVANI et al. (2009)
Acido acético 11,9. 10° kg/h BAIAO (2015)

Tabela 32: Vazdo massica limite para o produto selecionado

Produtos

Fiim (kg/h)

Metanol

34,25, 10° kg/h

DME

17.1. 10 kg/h

Estireno*

17,1. 10° kg/h

DMC

9,7.10% kg/h

Acido acético

5,95. 10° kg/h
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Anexo D

A simulacdo do processo proposto no presente trabalho foi realizada pelo software
PRO/II e obteve-se 0 balango de massa e energia necessarios para o dimensionamento dos

equipamentos e posterior analise econdmica.
D.1 — Compressores

Admitiu-se que todos os compressores sdo centrifugos e construidos em aco carbono,
e gque todos os motores sdo do tipo totally enclosed. A poténcia requerida por cada maquina

foi obtida através de simulacdo em PRO/II;
Regras para projetar e simular esses compressores:

i) temperatura de saida do compressor ndo deve exceder 350-400°F (176-204°C); para gases

diatdmicos (Cp/Cv =1.4) isso corresponde a razéo de compressédo de cerca de 4.
ii) Sendo que a razdo deve ser a mesma em cada estagio da unidade multiestagios.
Razdo = (Pn/P1)1/n, com n estagios (Walas, 1990).

D.2 — Trocadores de Calor

Considerou-se 0 emprego de trocadores do tipo casco e tubo feitos de aco carbono. A
area de troca térmica foi calculada pela equacdo 30 juntamente com o coeficiente de troca

térmica adequado encontrado no Quadro 4.

Em que Q é a carga térmica do trocador, U é o coeficiente global de troca térmicae AT é a

média logaritmica das temperaturas no trocador de calor fornecida pela equagéo 31.
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_AT,-AT,

].Il{ AL, o
\ AT,

AT,

Em que AT € a diferenca de temperatura das correntes na entrada do trocador e ATs € a
diferenca de temperatura das correntes na saida do trocador. Uma regra heuristica para
trocadores de calor é a adogdo de um “AT de approach” igual ou superior a 10°C: 0 maximo
(ou minimo) de temperatura que uma corrente que se esta querendo aquecer (ou resfriar) pode

atingir € 10°C abaixo (ou acima) da temperatura da utilidade do processo.

Quadro 4: Coeficientes de troca térmica, U, para diversos trocadores. Fonte:
(CAMPBELL,2001)

Tipo de trocador de calor U (W/im2K)
Minimo Maximo Médio

Resfriadores a agua

Gas (ate 3.5 MPa) 200 285 242.5
Gas (3,5a7 MPa) 285 455 370
Gas (acima de 7 MPa) 455 570 512.5
Gas natural 395 510 452.5
MEA 740 850 795
Ar 85 140 112.5
Agua 965 1135 1050
Condensadores a agua
Regenerador de aminas 570 625 597.5
Corrente de topo de fracionadoras 395 455 425
Hidrocarbonetos leves 480 765 622.5
Refervedores
Vapor 795 910 852.5
Oleo quente 510 680 595
Glicerol 55 115 85
Amina 570 680 625
Outros
Oleo - 6leo 455 570 512.5
Propano - propano 570 740 655
MEA - MEA 680 740 710
Gas - gas (até 3,5 MPa) 285 395 340
Gas - gas (ate 7 MPa) 310 425 367.5
Gas - refrigerac&o a propano 340 510 425
Fornalhas 250 300 275
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D.3 - Vasos

O dimensionamento do vaso se baseia na velocidade superficial do vapor ou no tempo
de retengdo de liquido. Os calculos foram realizados por meio da equagdo 32, que originou-se
da equacdo de de Souders-Brown, e que calcula a maxima velocidade superficial de vapor no

Vvaso.

- , JOL — ,,OI, (32)
Hr,. — ';‘S v |
Pr

Em que Gy ¢ a maxima velocidade superficial do gas em m/s, pr € a densidade do liquido em
kg/m py € a densidade do vapor em kg/m® e Ks é uma constante empirica que depende do
tipo de eliminador de névoa e tem a dimensdo de m/s. A pressdes moderadas, o ks tem valor
de 0,107m/s. Segundo o GPSA Engineering Data Book, a partir da pressdo de operacéo de 7

bar, deve-se subtrair 0,003m/s do ks a cada 7 bar adicional.

A equagdo 33 permite calcular o didmetro do vaso com base nas vazdes massicas

obtidas através da simulacéo. O valor de H/D empregado neste trabalho foi 4.

(33)

D. 4 — Reator

Admitiu-se neste trabalho que o volume do reator empregado é o0 mesmo do

vaso cuja metodologia foi citada acima.
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Anexo E

A andlise econdmica deste trabalho empregou-se a planilha CapCOST de Turton et al.
(2009). De acordo com Turton et al. (2009), o custo capital de uma planta pode ser feita com
base no fluxograma de processo (Process Flow Diagram, PFD), esta inclui o
dimensionamento dos principais equipamentos do processo (bombas, compressores e
turbinas, colunas e vasos, fornos e trocadores de calor). Este método é baseado na técnica de
Guthrie. O lucro do processo e os custos com agua, vapor e eletricidade foram calculados com
base nas equacdes 34, 35 e 36 obtidas de Aquino (2008).

O valor do indice econémico CEPCI utilizado para o célculo do custo dos
compressores, trocadores de calor e vaso de flash e reator foi de 499,6. O periodo de
referéncia do CEPCI é do ano de 2005.

O valor do credito de carbono foi obtido por meio de consulta a bolsa de valores
eletronica NASDAQ e o valor de referéncia utilizado é do dia 25 de janeiro de 2016. O valor
do custo de combustivel que se aplica nas equacGes 35 e 36 foi estimado pela planilha
CAPCOST de Turton et al., (2009).

US$ L s Us$ Kg Us$
LA ( ) = Crédito qrbono (Kg) Sequestroco; ( ) + Pre¢o,oduto (Kg) *

Uss$

kg
Pregomat—prima Kg * CoONsumMo g prima

Kg
Produg:ao(pmduto) ( ano

ano

Us$ Kg
Custoequ,pamenms(US$) — Custo;gyq ( g) * Consumo gy, (ano) -

Uss$ Kg Uss$
CuStOvapor ( g) * Consumovapor ( no) CuStOeletrwldade (KW) *

o (34)
Consumogietricidade (ano)
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3.72 Custo Combustivel
- ; . 5 3 5
Custo Vapor (US$/kg) 153.6 {[ 7IS$4.0/10° BT ] 0.8 +[}15} (35)
. 0.03 | Custo Combustivel
Custo A S$/ke) = ——. 0,75+0.25 (36)
to Agua (USSA®) = 3777 H US$4,0/10° BTU J N ]

83



