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Resumo

WIESBERG, Igor Lapenda. Producéo de Metanol via Hidrogenacédo de CO, ou Bireforma
de Géas Natural: Analise Técnica, Exergética, Econémica e Ambiental. Orientadores:
Ofélia de Queiroz Fernandes Araljo e José Luiz de Medeiros. Rio de Janeiro:
UFRJ/EQ/TPQB, 2015. Dissertagdo (Mestrado em Tecnologia de Processos Quimicos e

Bioquimicos)

A conversdo quimica do dioxido de carbono (CO,) em metanol possui potencial para atender
dois relevantes aspectos da sustentabilidade: susbtituicdo economicamente viavel de matérias-
primas fosseis e reducdo das emissbes de gases de efeito estufa. Entretanto, a estabilidade
quimica do CO; é um impedimento desafiante a conversdo ao exigir condi¢cdes reacionais
severas a custa do aumento da entrada de energia, adicionando, portanto, custos de capital, de
operacdo e ambiental. Este trabalho investiga duas rotas de transformacao quimica inovadoras
de CO, em metanol, a conversdo indireta (ROTA A), que utiliza SYNGAS produzido por bi-
reforma como intermediario, e a conversdo direta (ROTA B), através da hidrogenacao.
Simulagdes de processos sao utilizadas para obter balanco de massa e energia, necessarios nas
analises econémica, ambiental e exergética. Devido as incertezas nos precos das matérias-
primas, seus limites para viabilidade econdmica sdo estimados e analises de sensibilidade sdo
realizadas em torno de precos pré-determinados (casos base). As analises mostram que a
ROTA B, além uma performace ambiental superior, pode ser viavel no Brasil, para precos de
hidrogénio inferior a 1000 $/t, enquanto a ROTA A seria vidvel apenas com fontes baratas de
gés natural, inferior a 3,7 $/MMBtu. A andlise ambiental também revela que ambas as rotas
contribuem para reduzir o aguecimento global, que é intensificada ao utilizar uma fonte limpa
de energia (no caso, hidrelétrica). Na segunda parte do trabalho, uma analise exergética é
realizada de modo a avaliar a conservacdo de exergia e o trabalho perdido durante os
processos. Dois ambientes de referéncias (RAR) sdo analisados: (1) a atmosfera ao nivel do
mar com composi¢do pré-estabelecida e (2) ar atmosférico saturado em agua em equilibrio
com agua liquida com metanol a dilui¢do infinita. Metanol produzido pela ROTA B conserva
cerca de 35% da exergia que entra no processo, enquanto a ROTA A apenas 27%, ao avaliar
pelo RAR 1. Por fim, para apoiar o processo de tomada de decisdo em relacdo a qual rota
investir, indicadores de desempenho gerais sdo calculados usando métricas dos resultados das
analises anteriores. O indicador mostra uma sustentabilidade 2,07 vezes maior para a ROTA
B.



Abstract

Wiesberg, Igor Lapenda. Methanol Production via CO2 hydrogenation or Natural Gas Bi-
reforming: technical, exergetic, economics and environmental analyses. Advisers: Ofélia de
Queiroz Fernandes Araljo and José Luiz de Medeiros. Rio de Janeiro: UFRJ/EQ/TPQB,
2015. Dissertation (M.Sc in Technology of Chemical and Biochemical Processes)

Chemical conversion of carbon dioxide (CO,) to methanol has the potential to address two
relevant sustainability issues: economically feasible replacement of fossil raw materials and
avoidance of greenhouse gas emissions. However, chemical stability of CO, is a challenging
impediment to conversion, requiring harsh reaction conditions at the expense of increased
energy input, adding capital, operational and environmental costs. This work evaluates two
innovative chemical conversion of CO, to methanol: the indirect conversion (ROUTE A),
which uses synthesis gas produced by bi-reforming as intermediate, and the direct conversion
(ROUTE B), via hydrogenation. Process simulations are used to obtain mass and energy
balances, needed to suport economic, environment and exergetic analyses. Due to the
uncertainties in the raw material prices, its limits for economic viability are estimated and
sensitivity analyzes are carried in predetermined prices (base cases). The analyses show that
ROUTE B, besides a superior environmental performance, can be feasible in Brazil if
hydrogen prices are lower than 1000 $/t, while ROUTE A is viable only for cheap sources of
natural gas below 3,7 $/MMBtu. The environmental analysis also reveals that both routes
contribute to reducing global warming, which is enhanced by using a clean source of energy
(in this case, hydroelectric). In the second part, exergy analysis is performed in order to
evaluate the degration of exergy and the loss of work during the process. Since exergy is a
property whose meaning is relative to some datum, two Reference Environmental Reservoirs
(RER) are considered: (1) RER-1 the Standard Atmosphere at sea level with composition in
chemical equilibrium with air species and unsaturated in water; and (2) RER-2 the Standard
Atmosphere saturated in water in equilibrium with an infinite body of liquid water with
methanol at infinite dilution. Methanol produced by ROUTE B retains about 35% of the
exergy entering the process, while for ROUTE A this figure is only 27%, when evaluating
with RER-1. Finally, to support the process of decision making about which route to use,
general performance indicators are calculated using metrics from the results of previous

analyzes. The indicator shows a 2.07 times greater sustainability for ROUTE B.
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Capitulo I - INTRODUCAO

I.1 - Contextualizacéo

A mitigacdo das emissfes de didxido de carbono (CO,) tem preocupado 0 mundo por
ser um importante gas de efeito estufa. Eficientes alternativas fisicas e quimicas de abordar o
problema tém sido pesquisadas, que poderiam penalizar 0s processos de emissdo. Nesse
contexto, uma potencial solucdo é a conversdo de CO, em produtos de valor comercial tais
como commodities quimicas, polimeros e metanol (ARESTA, 2010), acrescentando, portanto,
objetivo econdmico simultaneamente ao objetivo ambiental de reduzir as emissoes.

Entre as alternativas quimicas para converter CO, em metanol, duas rotas possuem
potencial reconhecido (BANSODE et al., 2014): Conversdo Indireta do CO, em metanol
passando por gas de sintese (ROTA A) e hidrogenacéo direta do CO, em metanol (ROTA B).

A ROTA A consiste no acoplamento das reagOes de reforma a seco juntamente com a
reforma a vapor do gas natural (GN) para producdo de SYNGAS. A reforma a seco é uma
tecnologia ainda imatura e em nivel de escala piloto, enquanto a reforma a vapor é a principal
forma de producdo de SYNGAS para conversdo a metanol (OFFERMANNS et al., 2014). A
conversdo de SYNGAS em metanol é uma etapa com tecnologia madura (OFFERMANNS et
al., 2014).

A forca motriz para o desenvolvimento de alternativas para a sintese de metanol reside
basicamente no uso do CO, como matéria-prima para a industria quimica (e.g., matéria-prima
para a producdo de olefinas, formaldeido, acido acético, metacrilato de metila, éter metil-terc-
butilico, dimetil éter, biodiesel e carregadores de energia). Essas alternativas tém potencial
para reduzir a dependéncia industrial do petréleo bruto e GN (OFFERMANNS et al., 2014).
Além disso, o baixo custo do GN, matéria prima tradicional do metanol e que é usado na
ROTA A, é citado como a forca motriz para expandir a inddstria baseada em metanol
(EFENBERGER, 2014).

Este trabalho investiga as ROTAS A e B com aspectos inovadores: (i) ROTA A acopla
em um Unico reator (one pot reaction) a reforma a seca e a reforma a vapor, tecnologia
nomeada como bi-reforma. (ii) ROTA B emprega uma inovadora configuracdo com dois
reatores de hidrogenacdo operando em seérie, em pressdes diferentes, tirando partido do alto
coeficiente de nimero de moléculas reagentes por molécula de metanol que a hidrogenagéo de
CO, oferece. Devido & estabilidade quimica do CO,, as rotas propostas requerem condicGes

reacionais severas (ARESTA, 2010), que demanda energia para compressao e aquecimento,
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adicionando custos de capital, operacional e ambiental. O grau de demanda de energia
depende fortemente da rota de processamento adotada.

E importante destacar que, para ser relevante, uma anélise técnica e econdmica de uma
tecnologia de conversdo quimica precisa ultrapassar a simples avaliacdo do desempenho do
reator. Muitas vezes, indices de desempenho individual, como conversédo e seletividade, séo
0s Unicos dados avaliados, enquanto o ideal seria avaliar o processo como um todo. Por
exemplo, excepcionais conversdes para a ROTA B (maiores que 95%) sdo reivindicadas, com
altas seletividades do metanol (maiores que 98%), sob uma gama de condi¢cdes de reacGes
otimizadas, incluindo elevada presséo parcial do hidrogénio (H,) e elevada pressao do reator
(BANSODE et al., 2014), podendo abater todas as vantagens dos reatores e catalisadores.

Além de inovar nas configuracdes dos reatores empregadas nos processos, este
trabalho apresenta uma sélida metodologia de analise. O método emprega analises integradas
das etapas do processamento quimico, a partir de:

e Condicionamento de Matérias-Primas: CO, e H; puros sdo requeridos, em alta
presséo;

e Reacdes Cataliticas em Fase Gas: Invariavelmente a altas pressoes;

e Alto Grau de Integracdo Térmica: Recuperacdo de energia de produtos para pré-
aquecimento de reagentes devido as altas temperaturas de reacdo envolvidas;

e Minimo Custo de Separacdo dos Produtos: Em baixas pressbes com integracao

térmica; e

e Reciclos nos Reatores de Hidrogenacdo: Recuperacdo de matérias-primas nao

convertidas.

Em cada etapa, os respectivos inventéarios de entradas e saidas de energia e materiais
sdo calculados por meio de simulacdes de processos no estado da arte, para suportar o calculo
de indicadores de desempenho econémico, ambiental e exergético. Tais indicadores sdo
utilizados em andlises de sustentabilidade e indicam o melhor investimento com base em
métricas mistas de sustentabilidade, desempenhos energéticos, exergéticos e financeiro
(ARAUJO et al., 2015).

As ROTAS A e B analisadas apresentam peculiaridades em relacdo a fonte das
matérias-primas. E relevante para as analises a participacdo da indudstria de bioetanol,

adicionando vantagens competitivas para sinteses a partir de CO;, pois o fornecem puro a
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partir da fermentagdo de biomassa (IEAGHG, 2011). Desse modo, evita-se a pena de sua
captura a partir de gases exaustos, em um meio de absor¢do quimica por etanolamina, por
exemplo. Com isso, negligenciar o custo de captura do CO, ndo é uma premissa
simplificadora das analises, como geralmente € considerado, mas uma vantagem competitiva
aos investidores tanto da ROTA A como da B.

Além disso, o suprimento de H, para a ROTA B é um ponto essencial e, no contexto
do bioetanol, a gaseificacdo de residuos de biomassa e bagaco é uma alternativa plausivel para
producdo de H,, contribuindo para reduzir a incerteza nos custos de producéo.

A ROTA A, por outro lado, se beneficia de fontes baratas de GN usada na bi-reforma.
Alternativamente, a disponibilidade de GN rico em CO, (GAFFNEY et al., 2010) ou biogas
(com teor de CO, tdo alto quanto 50%) é uma forca motriz para a producdo alternativa de
SYNGAS via bi-reforma (LIMA et al., 2015 e ROH et al., 2015).

Neste trabalho, considera-se a possibilidade de acoplamento das plantas de metanol a
uma de bioetanol, fornecendo CO, puro a custo zero. A motivacdo do trabalho é encontrar
uma destinacdo alternativa, lucrativa e sustentavel, para essas emissdes. Desse modo, a
mesma fonte pontual de emissdo de CO, comprimido alimenta a unidade de metanol

juntamente com GN (ROTA A) ou com H, (ROTA B), tal como representado na Figura 1.
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Figura 1 — Destinos alternativos do CO,: emisséo, bi-reforma do GN a SYNGAS e

subsequente producdo de metanol (ROTA A) e hidrogenacéo do CO, a metanol (ROTA

B).

1.2 — Objetivos

O objetivo principal deste trabalho é analisar as vantagens e desvantagens dos

investimentos nas duas rotas inovadoras de producdo de metanol com mitigacdo de CO,

(ROTA A utilizando bi-reforma e B em uma configuracdo inédita), incluindo analise técnica,

econbmica, ambiental e exergética.

O objetivo geral do trabalho € alcangado via objetivos especificos, a saber:

Avaliar o desempenho dos processos de producédo de metanol empregando CO,
como matéria prima, via ROTA A e ROTA B, por meio de simulagdes no
ambiente ASPEN HYSYS.

Calcular o preco méaximo das principais matérias-primas das ROTAS A e B,
i.e., GN e hidrogénio, respectivamente, via PROCESS ECONOMIC
ANALYSER (ASPEN-PEA), e avaliar a sensibilidade das variaveis de maiores
incertezas.

Avaliar o impacto ambiental, por meio do algoritmo WAR, das ROTA A e

ROTA B.
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e Identificar e quantificar as principais fontes de irreversibilidade das ROTA A e
ROTA B, via Analise Exergética, e sugerir possiveis direcdes para melhoria de
suas respectivas eficiéncias.

e Comparar 0s processos via métricas generalizadas de sustentabilidade baseadas

nas analises técnica, econdmica, ambiental e exergética.

1.3 — Estrutura da Dissertacao

No Capitulo 1, é apresentada uma contextualizacdo do cenario em que se encontram as
operacdes, os objetivos do trabalho e a organizagdo do mesmo.

No Capitulo I, é realizado um estudo do estado da arte de temas relacionados ao
trabalho, como as tecnologias atuais para a producdo de metanol, aplicacbes do metanol,
tecnologias de producdo de H, e 0s respectivos custos, principios de sustentabilidade e os
aspectos mais importantes de anélise exergética.

No Capitulo I, sdo apresentadas as metodologias utilizadas no gtrabalho para
avaliacdo:

e Econbmica;
e Ambiental;
e Exergética; e

e Sustentabilidade.

No Capitulo IV, os fluxogramas dos processos de producdo de metanol via SYNGAS
(ROTA A) e via hidrogenacdo (ROTA B) sdo comentados e apresentados em diagramas
VISIO.

No Capitulo V, os resultados de todas as analises realizadas sdo apresentados e

comparados com a literatura. Entre eles, o capitulo aborda:

e Analise Econémica da ROTA A e B, utilizando as premissas apresentadas, surgindo
como resultados, os custos dos investimentos e das operages. Além disto, também
resulta o preco maximo do GN e do H, (matérias primas das ROTAS A e B,

respectivamente) para as respectivas operacoes serem viaveis.
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e Analises de sensibilidade sao realizadas no custo de compressédo do CO, e do metanol,
calculando-se, para cada um, o preco maximo do GN e H, para a viabilidade,
resultando nas regides limite de viabilidade.

e Analise de Impacto Ambiental, realizada no algoritmo WAR, comparando cada rota
com um estado de referéncia, considerado como a situacédo atual de um investidor.

e Resultados de Andlises Exergéticas sdo apresentados na forma de diagramas de
Sankey e de eficiéncias.

e Por fim, as varias analises sdo utilizadas em métricas generalizadas de sustentabilidade

para ajudar na tomada de decisdo sobre qual rota possui melhor desempenho.

Finalmente, no Capitulo VI é realizada uma comparacdo entre as rotas e as principais

conclusdes do trabalho sdo apresentadas, assim como sugestdes para futuros trabalhos.
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Capitulo 11 - REVISAO BIBLIOGRAFICA

11.1 — Metanol

Metanol é uma commodity quimica que teve uma demanda global de 60,7 milhdes de
toneladas em 2013 com média de crescimento anual de 6% (IHS, 2014). Também chamado de
alcool metilico, € um liquido incolor a pressdo e temperatura ambiente. Seu ponto de
congelamento é dado a -97,68°C, o ponto de fusdo a 64,7°C na pressdo atmosférica, e possuli
uma densidade de 786,4 kg/m? a 25°C.

O primeiro processo de producdo de metanol foi a destilagcdo destrutiva de madeira,
que deu origem a outro nome dado ao metanol: alcool da madeira. Madeira era a Unica
matéria prima para producdo de metanol de 1830 até 1920, quando o primeiro processo de
producdo de metanol sintético foi criado pela BASF, que utilizava hidrogénio e oxidos de
carbono como matéria prima, produzida a partir de carvao. Com base nos desenvolvimentos
tecnoldgicos nos anos 30, a reforma a vapor do gas natural comecou a ser utilizada para
producdo de SYNGAS, substituindo definitivamente o uso de carvdo (LEBLANC et al.,
1994).

Desde a implementacdo comercial, os processos de producdo de metanol passaram por
diversas melhorias. A primeira tecnologia, comercializada pela BASF em 1923, tinha como
base catalisadores de ZnO-Cr,03, que necessitava de pressdes superiores a 240 bar, e 350°C.
Um grande avanco foi atingido nos anos 60, ao introduzir-se SYNGAS livre de enxofre,
possibilitando a utilizacdo de catalisadores de Cu/ZnO, que sdo mais ativos. Desse modo, as
condigBes operacionais do reator diminuiram para pressdes em torno de 70 bar e 260°C,
resultando em grandes economias na etapa de compressao (SATTERFIELD, 1991).

Além das tecnologias de producdo através do SYNGAS, metanol também pode ser
produzido a partir da hidrogenacdo, que é uma tecnologia mais recente e ainda ndo
comprovada comercialmente.

A Carbon Recycling Internacional (CRI) construiu uma planta em 2010, utilizando o
CO, de gases exaustos e eletricidade de uma usina geotérmica para produzir 4 kilotoneladas
por ano (KTA) de metanol para veiculos e caminhdes. A CRI anunciou planos para produzir
plantas de 80 KTA, podendo ser considerada, no futuro, a primeira empresa a produzir
metanol via hidrogenagéo de CO, em escala comercial. (HUANG & TAN, 2014 e ROH et al.,
2015).
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Metanol € um dos compostos quimicos mais versateis e Uteis pois serve como matéria
prima para centenas de outros compostos (ARESTA, 2010). A maior aplicacdo do metanol é
como matéria prima para producdo de outros produtos quimicos, em especial a industria de
plasticos. Ele é usado, por exemplo, para produzir metanal, que é transformado em uma
variedade de plasticos ao reagi-lo com fenol, ureia e melamina. Outros polimeros, como 0s
poliésteres, utilizam metanol diretamente como matéria prima. O metanol também pode ser
utilizado como combustivel em carros adaptados, que tem crescido consideravelmente,
principalmente na China (METHANOL MARKET SERVICES ASIA, 2014). Além do uso
direto, o metanol também pode ser insumo para biodiesel via transesterificacdo de
triglicerideos (OLAH, 2006).

A Figura 2 mostra as diversas aplicacfes de metanol na indUstria quimica e como

energia.

MTBE (Eter metil
terc-butilico)

13% Metil-2-
(]

metilpropenoato
2%

Metilaminas

2%
Clorometano

3%

Dimetil tereftalato
1%

Formaldeido
30%

MTO & MTP
(Metanol para
olefinas e Metanol
para propeno)  Eter dimetilico_— Biodiesel

10% 7% 2%

Figura 2 — Aplicac¢bes do metanol no mundo em 2013
Fonte: adaptado de METHANOL MARKET SERVICES ASIA (2014)
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11.2 — Processos Indiretos de Producdo de Metanol via Gas de Sintese —
ROTA A

Gas de sintese (SYNGAS) é uma mistura contendo basicamente CO e H, (e uma
pequena gquantidade de CO;) em proporcdes variadas, que possui diferentes aplicacdes, cada
uma exigindo determinada relagdo 6tima entre os componentes. Pode ser produzido a partir de
quase toda fonte de carbono, incluindo biomassa. Entretanto, o gas natural é a matéria-prima
mais utilizada (OLAH et al., 2013).

O SYNGAS ¢ caracterizado pela razdo estequiométrica definida pela Equacdo 1,
frequentemente referida como “M module”. Médulo M=2 ¢ ideal para producdo de metanol,
também é chamado de “metgas “, enquanto que M >2 significa excesso de H, e M < 2 indica
déficit de H, (AASBERG-PETERSEN et al. 2008).

H, — CO, 1)

M=—>_""2°
CO, + CO

Outro parametro importante é a razdo entre CO e CO,, onde valores altos aumentam a
taxa de reacdo e a conversdao por passe, além de diminuir a formacdo de agua, reduzindo a
desativacdo dos catalisadores (AASBERG-PETERSEN et al. 2008). Entretanto, o0 CO, exerce
um papel cinético importante na reacéo e deve estar presente no reator.

As tecnologias de producdo de metanol comercialmente comprovadas sdo dividas em
quatro etapas: Producdo do SYNGAS, compressao do gas produzido, conversdo do SYNGAS
em metanol e, por ultimo, a purificacdo. A producdo e a compressdao do SYNGAS geralmente
correspondem a 60% do investimento e quase toda a energia é consumida nessa etapa,
(AASBERG-PETERSEN et al. 2008).
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11.2.1 — Producgéo de Gés de Sintese

A primeira etapa da producdo de metanol por tecnologias comprovadas é a producdo
de SYNGAS através da reforma do GN. Ela pode ser realizada por reforma a vapor, oxidagdo
parcial, reforma autotérmica, reforma seca ou uma combinagdo dos mesmos, como a bi-

reforma (reforma seca e a vapor).

a) Reforma a Vapor

A reforma a vapor é o método mais utilizado para producdo de SYNGAS para
producdo de metanol (OFFERMANNS et al., 2014). A reacdo gera um produto rico em H,
possuindo um coeficiente estequiométrico proximo a 3. A conversdo € representada pela
reacdo 2, de equilibrio (ROH et al., 2015).

CH, + H,0 = CO + 3H, AH° 505 = +206,3 k] /mol ()

A reacdo ocorre com catalisadores de niquel, mas outros metais nobres também séo
efetivos. Como a reacdo é endotérmica, grande quantidade de calor deve ser fornecida para
garantir o calor da reacdo. Temperatura alta, proxima de 900°C, excesso de vapor
(H,O/C = 3) e baixas pressdes (3-25 bar) sdo requeridos para deslocar o equilibrio no sentido
de producdo de SYNGAS. (OLAH, 2006 e LI1U, 2008).

Adicionalmente, pressdes ndo muito baixas e vapor em excesso devem ser utilizados
para evitar a formacdo de carbono, através do craqueamento térmico dos hidrocarbonetos,
desativando o catalisador segundo a Equacdo 3 (LANGE, 2001 e LECOMTE, 2010).

CH, = C(g) + 2H, AH®,95 ¢ = +74,9 k] /mol 3)

O coeficiente H,/CO pode ser modificado em uma segunda reforma, como a oxidagao

parcial ou a autotérmica (LEE, 2009).

b) Oxidacéao Parcial

A oxidacéo parcial utiliza oxigénio em um reator em altas temperaturas (1000-1200
°C) para producdo do SYNGAS, com coeficiente H,/CO de aproximadamente 1,6. Vapor de
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agua pode ser adicionado para proteger o reator contra temperaturas excessivas e aumentar a
razdo H,/CO. Geralmente, esse processo € utilizado combinado com a reforma a vapor, para
ajustar o coeficiente estequiométrico (LANGE, 2001). A reacdo que ocorre é dada pela reacédo
apresentada na Equacdo 4 (ROH et al., 2015).

1 4
CH, +50, = CO + 2H, AH® 595 x = —35,6 k] /mol “)

Uma desvantagem da oxidacdo parcial é a necessidade de fracionar o ar, para que
nitrogénio ndo se acumule no sistema, aumentando o custo da operacdo, (JACOB, 2001).
Além da dificuldade em controlar, a ocorréncia de pontos quentes e perigos de explosédo
(OLAH et al., 2013)

c) Reforma Autotérmica

O processo de adicdo de oxigénio a reforma a vapor é uma alternativa para obter
coeficiente H,/CO mais baixo. Na reforma autotérmica, a reacdo endotérmica utiliza o calor
gerado pela reacdo exotérmica, sendo auto-sustentdvel, ndo produzindo nem necessitando
calor externo (HAGH, 2004).

O queimador fornece agitacdo da alimentacdo com o oxidante. Na zona de combustao,
0 gas natural reage com 0 oxigénio numa combustdo sub-estequiométrica. No leito catalitico,
o0 equilibrio da reforma a vapor, Equacéo 2, e o deslocamento de gas d’agua (WGS — Water
Gas Shift), Equacdo 5, sdo atingidos. Na verdade, a reacdo WGS ocorre sempre que H; e CO,
estiverem presentes em um meio reacional (WANG, 2011). O SYNGAS produzido tem um
coeficiente H,/CO entre 1,7 e 1,8, sendo, portanto, deficiente em hidrogénio. Esse gas ndo é
adequado para a sintese de metanol e ajustes posteriores devem ser realizados. (AASBERG-
PETTERSEN et al., 2008).

CO + Hzo = COZ + HZ AH°298 K — 41,0 k]/mOI (5)

A Figura 3 representa o reator da reforma autotérmica (AASBERG-PETTERSEN et
al., 2008).

28



Q Oxigénio

Gas Natural :> |

Combustio:
CH,y+ 0.50,=C0O + 2H,0O

Zona catalitica:
CH,+H>O0=CO+3H;
CO+H,0=CO,+H>

0

Gas de Sintese

Figura 3 — Reformador autotérmico
Fonte: adaptado de AASBERG-PETTERSEN et al. (2008)

d) Reforma a seco

A reforma a seco é uma das alternativas mais relevantes de conversdao de CO, para
grandes volumes de commodities quimicas (ARAUJO et al., 2014). Também chamada de
reforma do dioxido de carbono, o nome original foi dado devido ao fato que a &gua da
reforma a vapor é substituida pelo CO,. (HARTLEY & TAM, 2012). A reacdo pode ser
representada pela Equacdo 6 (ROH et al., 2015).

CH4_ + C02 = 2C0 + ZHZ AH° 208K — +247,3 k]/mOI (6)

O interesse nessa reforma nos Gltimos anos é devido a producdo de SYNGAS com
uma razdo molar H,/CO adequada para muitas aplica¢Bes incluindo combustiveis de Fisher-
Tropsch, aléem de consumir dois gases do efeito estufa (ZHANG et al., 2003 e
GANGADHARAN et al., 2012). Entretanto, a producdo de metanol a partir do SYNGAS
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gerado pela reforma a seco, sem nenhuma reforma adicional, ndo é adequada devido ao déficit
de hidrogénio (ZHANG et al., 2003).

e) Bi-reforma

Combinando-se a reforma a seco e a reforma a vapor, em um Unico reator, é possivel
gerar SYNGAS com o coeficiente H,/CO ideal, metgas, para a producdo de metanol, ao
escolher a proporcdo certa entre CH4, H,O e CO,. Uma razdo sugerida é de 3/2/1,
respectivamente (SANTOS et al., 2015). A tecnologia € embrionéria e na escala piloto,
embora a mesma combinacdo tenha sido usada hd muitos anos na inddstria em reatores
separados (GANGADHARAN et al., 2012).

A bi-reforma pode ser vantajosa ao utilizar gas natural rico em CO,, ndo necessitando
da sua purificacdo. Outra vantagem é que ndo ha o depoésito de coque sobre o catalisador,
comum na reforma a seca. Adicionalmente, 0 SYNGAS da bi-reforma pode gerar metanol
sem produzir subprodutos como agua e CO,, provendo grandes vantagens econémicas e
ambientais. (OLAH et al., 2012).

Possiveis catalisadores sao combinagdes de metais e 0xidos desses metais e também
combinagbes de niquel com 6xido de vanadio (V) e 6xido de niquel (I11) com Oxido de
vanadio (V) (OLAH et al., 2012).

A bi-reforma pode ser representada pelas Equacdes 6 e 2, ambas endotérmicas, 0 que
requer o fornecimento de grande quantidade de energia ao reator (SANTOS et al., 2015).
Além disso, a reagdo de deslocamento de gas d’agua inverso (WGSR), demonstrada na
Reacdo 7 (inverso da reacdo 5), também esta ativa. Ela é gerada pela Reacdo 5 subtraida pela
Reacdo 2, e, portanto, ndo constitui uma reagdo independente das outras duas. Desse modo, as
trés reacdes (Reacdo 7, 6 e 2) formam um conjunto com duas reacdes independentes e a

restante dependente.

COZ + H2 = CO + H20 AHOZQSK == _41 k]/mOI (7)

A reforma a vapor deve ter uma taxa reacional duas vezes maior do que a reforma
seca, para formar o metgas, resultando na Equacdo 8 (SANTOS et al., 2015). Ela pode ser

gerada por quaisquer duas reacgdes entre a Reagéo 7, 6 e 2, com o devido multiplicador.
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3CH, + 2H,0 + CO, = 4CO + 8H, AH®sx = 659,6 k]/mol (8)

A temperatura reacional deve estar entre 800°C e 1100°C, preferivelmente entre 800°C
e 850°C, com pressdes entre 5 e 30 atm (OLAH et. al., 2013).

11.2.2 — Conversao do Gas de Sintese em Metanol

Trés reacOes sdo responsaveis pela conversdao do SYNGAS em metanol, baseado em
um mecanismo CO/CO,/H, (VANDEN & FROMENT, 1996): O deslocamento de gas d'agua
reverso (Reacdo 7), a sintese de metanol (Reacdo 9), e reforma a vapor do metanol inverso
(Reacdo 10) (JADHAV et al.,2014):

CO + 2H, = CH;0H AHP,05x = —90,5 kJ /mol (9)

CO, + 3H, = CH;0H + H,0 AHCg5x = —49,5 kJ/mol (10)

Assim como na bi-reforma, as trés reacfes apresentadas ndo constituem um sistema
independente, ja que a soma da Rea¢do 7 com a reacdo 9 resulta na reacédo 10.

As reacdes de formacdo de metanol sdo extremamente exotérmicas e, portanto, é
necessario o resfriamento do reator, ja que a sintese € limitada pelo equilibrio. Além disso, a
producdo do metanol diminui fortemente o volume molar do sistema, sendo vantajoso,
portanto, altas pressfes no reator (OLAH, 2013). Para isso, 0 SYNGAS produzido deve
passar por uma etapa de compressao para atingir a pressao necessaria no reator. Condicoes
reacionais tipicas sdo 50-100 bar e 200-300°C (HUANG & TAN, 2014 e BEHRENS et al.,
2012).

Reagente ndo convertido é separado do metanol e reciclado para o reator. A conversao
tedrica do CO por passe é limitado a aproximadamente 20% em condi¢Ges operacionais
comerciais (JADHAV et al., 2014). A concentracdo dos inertes deve ser mantida baixa para
garantir alta pressao parcial dos reagentes, e por isso deve existir uma corrente de purga.

Inertes mais comuns sao metano, argonio e nitrogénio (AASBERG-PETERSEN et al. 2008).
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Catalisadores comerciais convencionais, desenvolvidos a base de Cu/ZnO/Al,0Os,
possuem seletividades maiores que 99% (OLAH et al., 2003), o que é essencial devido ao
metanol ser menos estavel termodinamicamente do que outros possiveis produtos (MOULIJN
et al., 2001). Além disso, os catalisadores sao sensiveis a compostos contendo cloro (CHs3ClI,
HCI, etc.), enxofre (H,S, COS, CS,, etc.) e fosforo (PH3), e, portanto, antes do reator de
conversao do SYNGAS em metanol, as impurezas devem ser removidas da corrente, para ndo
desativa-los. (AIR PRODUCTS AND CHEMICALS, 2003).

11.2.3 — Purificacdo do Metanol

A Ultima etapa é a purificacdo da corrente de metanol cru, onde, geralmente, de uma a
trés colunas de destilacdo sdo utilizadas, dependendo da qualidade do produto desejado. A
primeira coluna remove os gases dissolvidos e os componentes leves (CO, CO,, Hz , N2, CHy,
aldeidos, cetonas e dimetil éter). Metanol é separado da &gua e alcoois mais pesados nas
colunas a jusante (ALMELAND et al., 2009).

11.3 — Hidrogenacéo do CO,

As trés reacdes principais que ocorrem na hidrogenacdo do CO, sdo as mesmas que
governam a conversdo do SYNGAS em metanol (Reacdes 7, 6 e 2) (VANDEN &
FROMENT, 1996) e os catalisadores convencionais de Cu/ZnO/Al,O3; podem ser utilizados
(WANG, 2011), apesar da baixa atividade em temperaturas menores que 250°C (JADHAYV et
al., 2014). A diferenca da hidrogenacdo de CO para a de CO, esta na composi¢do dos
reagentes, fazendo com que as reacdes ocorram em diferentes taxas. A utilizacdo de Pd tanto
no catalisador convencional quanto em uma nova base, ou ainda a substitui¢do do Al,O3 por
ZrO, no convencional, sdo promissores (JADHAV et al., 2014). E importante que o
catalisador utilizado possua pouca diminuicdo da atividade na presenca de agua, que é o
principal subproduto dessa rota.

Assim como no processo via SYNGAS, baixas temperaturas e altas pressdes devem
ser utilizadas para deslocar o equilibrio no sentido de formagdo de metanol. Condicdes
possiveis para o reator de hidrogenacdo séo temperaturas entre 200 e 350 °C e pressdes de 30
a 50 bar (WANG, 2011 e AHOUARI et al., 2013).
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A Figura 4 mostra dados experimentais da taxa de conversdao do CO, em funcdo da
pressdo de reacdo em trés temperaturas distintas, em catalisadores de Cu/Zn/Al (MOTA et al.,
2013).
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Figura 4 — Taxa de producdo de metanol em fungéo da pressao de reacéo e da
temperatura, com velocidade espacial de 10h™
Fonte: adaptado de Mota et al. (2013)

Percebe-se, na Figura 4, um aumento da taxa de producdo de metanol com o aumento
da pressdo, como previsto pela termodindmica. Além disso, apesar de o equilibrio ser
deslocado no sentido de produ¢do de metanol com a diminui¢do da temperatura (aumentando
a seletividade), a taxa de reacdo diminui, devido a diminuicdo da constante de velocidade, de
acordo com a Equacdo de Arrhenius. Desse modo, um tempo de residéncia maior deve ser
utilizado para tentar atingir o equilibrio, o que resultaria em maior conversdo do CO, e uma
menor seletividade a metanol, devido a possivel ocorréncia de reac6es colaterais.

Mota et al. (2013) relata um aumento de 80% para mais de 90% de seletividade ao
metanol, quando a pressdo aumenta de 30 a 50 bar a 270°C e velocidade espacial de 10h™,
com conversdes proximas a 90% do equilibrio. A maior parte dos catalisadores de
hidrogenacéo possui baixa atividade a baixas temperaturas e atingem uma converséo do CO;
longe do equilibrio termodinamico, demandando o desenvolvimento de catalisadores mais
ativos para atingir conversdes mais elevadas. Um dos esforgos mais bem sucedidos € o

catalisador da Mitsui, que atinge 88% de conversdo do CO, a metanol e produtividade de 16
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mol de metanol/Lcat/h nas condi¢des de 50 bar, 250°C e GHSV de 10000 h™* (MATSUSHITA
etal., 2013).

As Equacbes 11 e 12, de metanacao dos 6xidos de carbonos, sdo as principais reacdes
competitivas do metanol (ELIASSON et al., 1997). Outros subprodutos incluem DME,
alcoois mais pesados, acidos e aldeidos (MACHADO et al., 2014). Além disso, um terco do
H, é convertido a 4gua, segundo a Equac¢do 10, muito mais do que a quantidade produzida nos
processos comerciais via SYNGAS (MIKKELSEN et al., 2010).

CO, + 4H, = CH, + 2H,0 (11)
CO + 3H, = CH, + H,0 (12)

11.4 — Tecnologias Comerciais via Gas de Sintese

Duas rotas dominam as tecnologias comerciais atuais de producdo de metanol, a rota
em fase gasosa, que possui maior nimero de tecnologias, e a fase liquida, que foi introduzida
recentemente (OLAH, 2006). O processo ICI e o processo Lurgi sdo as principais tecnologias
existentes atualmente para conversdo do SYNGAS em metanol em reatores de leito fixo,

H™ ¢ o principal em fase-liquida (RENO, 2011).

enquanto o processo LPmeO

As tecnologias comerciais diferem, principalmente, no projeto do reator, tendo como
objetivo uma grande absorcdo do calor de reacdo, baixa perda de carga e economia de escala
favorével (LANGE 2001).

O processo ICI utiliza um reator adiabatico e um Unico leito catalitico. O calor da
reacao é removido pela corrente fria do SYNGAS que alimenta o reator em diferentes alturas,
como é possivel ver na Figura 5.

No processo ICI, primeiramente 0 SYNGAS é comprimido e misturado com o reciclo
do gas ndo reagido. A mistura € aquecida com o efluente do reator e alimentada em diferentes
alturas no reator. O produto da reagdo, apos troca de calor com os reagentes, € novamente
resfriado e segue para um vaso de separagdo. A fase liquida, que contém metanol
contaminado com componentes leves e &gua, € purificada em duas colunas de destilag&o.
Temperatura entre 220-270 °C e pressao entre 50-100 bar sdo condicdes tipicas para esse
processo (MOULIJN et al., 2001).
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J& o processo Lurgi, esquematizado na Figura 6, utiliza a energia liberada pela reagdo

quimica para a producdo de vapor. O reator € do tipo casco e tubo com o catalisador no lado

interno e a agua quente circulando no lado externo, tornando 0 processo proximo a isotérmico

(CYBULSKI, 1994). Outra diferenca é a presenca de uma coluna de destilacdo adicional, que

realiza integragdo energética entre o condensador da segunda coluna e o refervedor da

terceira. Utilizando trés colunas, a destilacdo do processo Lurgi possui maior investimento

fixo na parte da purificacdo, porém menor custo operacional do que o processo ICI

(ALMELAND et al., 2009).
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Existem ainda outras tecnologias de leito fixo que surgiram com base nos processos
ICI e Lurgi. E o caso do Topsoe, que utiliza varios leitos cataliticos, e da MGC (Mitsubishi
Gas Chemical). A participacdo dos diferentes competidores nos processos de producgdo de
metanol em fase gasosa é de 45% da producdo obtidos com a tecnologia ICI, enquanto 35%
com a Lurgi, 13% com a MGC e 7% com outras tecnologias. Esses dados consideram plantas
de metanol com producao maior que 300 KTA e operando em 2006 (Neto, 2009).

No processo LPmeOH em fase liquida, retratado na Figura 7, o SYNGAS ¢
borbulhado em uma lama de 6leo mineral e catalisador sélido. O produto da reacdo segue para
um ciclone, onde o catalisador é separado da fase liquida e reciclado para o reator. A fase
liquida segue para um decantador para separar 0 6leo mineral do metanol. O 6leo é enviado
novamente para o reator, enquanto o metanol segue para a area de purificacdo, onde duas

colunas de destilacédo séo utilizadas.
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1.5 - CO, como Matéria Prima Renovavel

A utilizacdo da infraestrutura atual de processamento féssil, aplicando a captura do
CO, de gases de combustdo e o processamento como matéria prima, substituiria insumos de
origem féssil. Desse modo, reduz-se a emissdo dos gases de efeito estufa e a dependéncia em
combustiveis ndo renovaveis. Essa € a rota mais provavel para a transicdo, em longo prazo,
para um futuro mais sustentavel (ARAUJO, 2014).

O CO,, entretanto, € um gas muito estavel termodinamicamente e possui um alto
estado de oxidacdo, tornando-o praticamente um inerte. Adicionalmente, grande parte do CO,
gerado por atividades antropogénicas € emitida para a atmosfera por falta de tecnologia
competitiva capaz de capturar e transformar o CO, em matéria prima, e, por isso, ainda é
pouco utilizado na indUstria quimica (ARESTA, 2010 e HONG, 2013).

Em processos quimicos, o0 CO, é atualmente utilizado como matéria prima renovavel
de producdo de ureia (NH,CONH,), a partir da reacdo com NHsz. O CO;, de gases de
combustdo é capturado para impulsionar a producdo da ureia, mas a maior parte do CO,
utilizado é fornecida pela reforma do gas natural na etapa de producdo do hidrogénio, que é
reagido com N, para produzir NH; (STRAIT & NAGVEKAR, 2010). Outras rotas que
utilizam CO, é a producéo de &cido salicilico e de policarbonatos (JADHAYV et al., 2014).

Atualmente, a maior demanda para reuso do CO, é na recuperacdo avancada de
petroleo (EOR — enhanced oil recover), tecnologia em escala comercial, onde é utilizado para
aumentar a produtividade de petrdleo. Estima-se que a cada tonelada de CO; injetado, de 2a 3
barris de petréleo sdo recuperados. A principal barreira dessa tecnologia é a limitada fonte de
CO, disponivel devido a oferta insuficiente a precos acessiveis (ARAUJO et al., 2014).

A reacgéo de hidrogenagdo do CO; e 0 WGS, simultaneamente com a reforma a seco
para producdo de SYNGAS, sdo as rotas que possuem mais destaque na conversdo do CO,
para grandes volumes de commodities quimicas (ARAUJO, 2014).

Possiveis aplicagdes em processos quimicos para o CO, incluem, aléem do metanol,
carbonatos, policarbonatos, ésteres, éteres, &cido acético, ureia, entre outros (ARESTA,
2010). Nos processos bioguimicos, destaca-se a captura do CO, de gases exaustos por
microalgas, que podem produzir bio-6leo, além da producdo de metanol a partir da

gaseificacéo.
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11.6 — Custos de Producéo do Hidrogénio

Na ROTA B, uma fonte de baixo custo ambiental e econébmico é procurada para
realizar a hidrogenagdo do CO,. Convencionalmente, H, é produzido a partir de combustivel
fossil, principalmente pela reforma a vapor do GN, correspondendo a 96% da producéo
(HUANG & TAN, 2014). Uma vez que essa rota é altamente dependente do custo do GN, o
custo do hidrogénio pode ser estimado através da Equacdo 13 (PENNER, 2006), que assume a
rota da reforma a vapor com emisséo de CO..

Custo do Hidrogénio { — | = 0,286 * Custo do GN + 0,15 (13)
= *
! ' kg ' MMBtu ’

Apesar das reservas brasileiras de pré-sal recentemente anunciadas, com razédo
gas/6leo que variam de 150 a 400 sm3gas/m3oil (GAFFNEY et al., 2010), o preco do GN no
Brasil continua alto, como serd mostrado adiante, resultando em 5.720 US$/t de H,. Assim, a
ROTA B é inviavel se o H; for obtido pela reforma de GN. Além disso, impacto ambiental é
reconhecido: 1t de H, produzido por reforma de GN emite aproximadamente 9t de CO,
(COLLODI et al., 2010). Uma rota alternativa para a producdo de H, requerida pela ROTA B,
ainda em fase inicial de maturidade, é a gaseificacdo de biomassa. E considerada, sob as
condicdes atuais do mercado, a Unica rota renovavel de producdo de H, que consegue
competir contra combustiveis fosseis (ACAR et al., 2014). A Tabela 1 apresenta custos de
producdo de H, obtidos na literatura para diferentes regies e processos.

A expansdo de biocombustiveis resultard em aumento da disponibilidade de residuos
de biomassa em todo o mundo. Por exemplo, como consequéncia da industria bem
desenvolvida de bioetanol no Brasil, a biomassa e bagaco residual estdo disponiveis a precos
mais baixos do que em 2001, o que, potencialmente, reduz o custo do hidrogénio. Assim, a
taxa de inflagdo ndo é considerada nesta revisdo bibliografica, pois o erro associado é baixo se

comparado as flutuagBes de custo de matérias-primas (SCHUTH, 2014).
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Tabela 1 — Custos de producéo do H, para diferentes processos e regides

| Custo® o | , -
Regido Matéria-Prima Processo t/dia Periodo | Referéncia
(US$/t)
b GN: 25-30 Reforma a Mansilla et
Europa 1.620®) 427 2013
€/MWh vapor al., 2013
3.240-3.780 | Eletricidade fora . Mansilla et
Europa b _ Eletrolise 62.7 2010
®) do pico al., 2013
) ) Gaseificacdo
) . Biomassa, agua ; Luetal.,
China 5,770 _ de Agua 307 2010
e energia solar . 2011
supercritica
Brasil 866-1.200 ) o Hamelinck
Biomassa Gaseificacdo | 160 @ | 2001
Europa | 1.130-1.680 etal., 2001
Biomassa: Gaseificacao Sarkar et
Canada 1.170/ o 166.8 2009
floresta/palha Térmica al., 2010
1.290
) - Wallace et
EUA 1.380 Biomassa Gaseificacdo | 163.2 2002
al., 2005
Agua _ Yilmaz et
EUA 3.140 o Eletrolise 4.3 2016
geotérmica al., 2015

() Assumindo 83,40 kg de Hidrogénio/t de biomassa seca (Sarkar et al., 2010), (b) 1 € =1,08US$, (¢) ] RMB =
0,15US$, (d) Calor calorifico do Hidrogénio é 0,120 GJ/kg, quando requerido.

Como um caso base, assume-se neste trabalho um custo intermediario de 1,250 US$/t

de H, a 20 bar, para uma capacidade de 145 t/dia. Entretanto, ressalta-se que 0 pre¢co maximo

de H, para a viabilidade econdmica do projeto é o objetivo principal da analise econémica

paraa ROTA B e seréa calculado.
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11.7 — Exergia

A Primeira Lei da Termodinamica estabelece, através dos experimentos de Joule, que
calor e trabalho séo duas formas idénticas de energia, sendo indiferente, para um determinado
sistema, 0 modo como foi realizada a transferéncia de energia. Entretanto, diferentes tipos de
energia possuem importancias diferentes e a Primeira Lei ndo fornece informagéo sobre a
qualidade dessa energia, sendo, portanto, uma lei que ndo explica a realidade por completo.

Através da Primeira Lei € possivel realizar balancos de energia em sistemas abertos,
que realizem processamento quimico e/ou fisico. Esse tipo de balango calcula a quantidade de
energia que deve ser fornecida ou gerada pelo sistema. Por outro lado, ela ndo fornece
informacBes nem da qualidade nem da degradacéo da energia ao longo de um processo.

A Segunda Lei da Termodinamica restringe 0s processos ao afirmar que nenhum
equipamento pode funcionar de modo a transformar, completamente e ciclicamente, calor em
trabalho, diferindo um do outro. Com o conceito de entropia, a Segunda Lei afirma ainda que
todo processo se desenvolve no sentido no qual a variagcdo de entropia do universo é positiva,
sendo zero em processos reversiveis, nos quais possuem trabalho maximo tedrico realizavel
por um ciclo termodinadmico. Desse modo, a qualidade da energia sempre se degrada dado que
todos o0s processos sao irreversiveis, gerando energia pouco utilizavel como calor, como, por
exemplo, através do atrito.

A exergia € uma propriedade termodindmica baseada na Primeira e na Segunda Leis e
expressa o trabalho que um sistema realiza durante o processo que o leva do estado inicial ao
equilibrio com as vizinhancas, sendo esse trabalho 0 maximo possivel. Ela € uma medida do
afastamento do estado do sistema em relacdo ao Reservatorio Ambiental de Referéncia (RAR)
e por isso € uma conexdo apropriada entre impactos ambientais e leis da termodinamica
(BILGEN et al., 2015). A taxa de exergia entrando ou saindo de um sistema possui unidade de
poténcia e € uma propriedade extensiva, pois depende da vazdo da corrente analisada. Quanto
maior seu valor, mais trabalho Util pode ser produzido com a corrente em questao.

Desse modo, ao contrdrio da entropia que sempre aumenta ou se mantém constate
(portanto, e indestrutivel) no universo, exergia sempre € destruida em processos irreversiveis
(i.e. diminui), se mantendo constante para processos reversiveis (inconstrutivel). A exergia
méaxima do universo e a entropia minima ocorreram na sua criacao e, desde entdo, a primeira
sempre decai ao ser continuamente consumida, enguanto a segunda sempre cresce ao ser
gerada devido as irreversibilidades associadas, sendo as respectivas taxas (de destruicdo de
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exergia e de criacdo de entropia) diretamente proporcionais. Outra comparacao Util entre as
duas é que do mesmo modo que a entropia é usualmente interpretada com a desordem de um
sistema, a exergia pode ser interpretada como sua ordem (ROSEN et al., 2008).

Por outro lado, uma semelhanca entre exergia e entropia é que ambas séo propriedades
positivas por unidade de material: a entropia devido a Terceira Lei da Termodindmica e a
exergia por ndo existir um sistema que precise de trabalho para ser levado ao equilibrio com o
ambiente de referéncia (RAR). Devido a essas caracteristicas, com a exergia € possivel obter
informacdes da degradacdo da energia mecanica ao longo de um processo, por ser maxima na
entrada e minima na saida do mesmo.

Um exemplo da diferenca entre eficiéncia exergética e termodinamica (rendimento) é
uma Maquina de Carnot que opera com a temperatura da fonte quente igual ao dobro da fonte
fria. Esse ciclo possui eficiéncia (rendimento) termodinamica igual a 50%, mesmo sendo ideal
e ndo existindo espago para aperfeicoamentos. A eficiéncia exergética, entretanto, é igual a
100%, evidenciando que o processo é ideal (ROSEN et al., 2008). Fica claro que a exergia
pode identificar melhor que a energia os beneficios tecnologicos. A Tabela 2 resume a

diferenca entre energia e exergia (TEIXEIRA, 2014).

Tabela 2 — Comparagao entre energia e exergia
Fonte: Adaptado de Teixeira (2014)

ENERGIA EXERGIA

Depende somente das propriedades de fluxo | Depende das propriedades de fluxo material ou

material ou energético e independe das | energético e do ambiente.

propriedades do ambiente.

Possui valores diferentes de zero quando em

equilibrio com o ambiente.

Valor igual a zero quando se encontra em

completo equilibrio com 0 ambiente.

Conservada para todos 0s processos, com base na

12 Lei da Termodinamica.

Conservada apenas para processos reversiveis e
ndo conservada para processos reais (nos quais é
completa ou parcialmente destruida devido as

irreversibilidades)

N&o pode ser destruida nem criada.

E sempre destruida (consumida) em um processo

irreversivel.

Medida apenas da quantidade.

Medida tanto da quantidade como da qualidade.
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Desse modo, a Andlise Exergética é util para melhorar a eficiéncia do uso dos
recursos, localizando, identificando e quantificando os residuos e as perdas. Sistemas séo
melhores avaliados usando Analise Exergética, pois fornece dados mais claros do que a
analise energética, especialmente para aperfeicoamento da eficiéncia (ROSEN et al., 2008). A
reducdo das perdas, particularmente das tecnologias que usam energia de fontes néo
renovaveis, ajuda a aprimorar a sustentabilidade. (OZBILEN et al., 2012).

Além disso, exergia identifica, melhor do que a energia, os beneficios ambientais e
econémicos de uma tecnologia. A razao é que exergia, sustentabilidade e impactos ambientais
estdo intimamente relacionados. Quando a eficiéncia exergética se aproxima de 100%,
impactos ambientais aproximam-se de zero, pois toda a matéria prima foi convertida em um
produto, sem emissdes e perdas. Por outro lado, sustentabilidade se aproxima de zero para
eficiéncia exergética proxima de zero, pois nada é produzido apesar dos recursos consumidos
(OZBILEN et al., 2012).

A exergia pode ser relacionada ambiental e sustentavelmente da seguinte forma
(ROSEN et al., 2008).:

Ambiental. A destruicdo da ordem, a degradacdo de recursos e a emissao de residuos
sdo formas de impacto ambiental. A destruicdo da ordem pode ser exemplificada em um
parque com folhas ordenadamente empilhadas que possui exergia alta, enquanto se estiverem
espalhadas, terdo exergia baixa. Um material de alta exergia traduz-se em algo Util para o ser
humano. Recursos — combustiveis, oxidantes, reagentes, correntes de energia elétrica, etc —
possuem alta exergia por estarem em desequilibrio com o0 ambiente e duas medidas podem ser
usadas para reducdo de impacto causado por degradacdo de recursos: O aumento da
eficiéncia, reduzindo a exergia necessaria de recursos para um processo, € 0 uso de exergia
externa ao planeta, como a energia solar, ja que a terra é um sistema aberto. A emissao de
residuos possui exergia por estar em desequilibrio com o ambiente, possuindo potencial de
causar danos no mesmo.

Sustentavel. Analise exergética pode ser usada para aumentar a sustentabilidade da
mesma forma que é usada na reducdo da degradagdo de recursos, i.e., através do aumento da
eficiéncia do processo.

A Figura 8 resume o comportamento qualitativo da sustentabilidade e do impacto
ambiental em funcdo da eficiéncia exergética, evidenciando que o ideal seria obter eficiéncias

exergéticas de 100%, com maximo de sustentabilidade e minimo de impacto ambiental.
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Figura 8 — llustracdo qualitativa da relacéo entre impacto ambiental e
sustentabilidade em funcéo da eficiéncia exergética
Fonte: Adaptado de Rosen et al. (2008)

Em uma analise exergética, as propriedades fisico-quimicas do ambiente de referéncia
(Reservatorio Ambiental de Referéncia, RAR) precisam ser especificadas. Na maioria das
aplicacdes, € modelado como o ambiente local, pois os resultados da analise exergética sdo
dependentes das condi¢des do RAR. Geralmente a temperatura, pressao e Composic¢ao sao as
variaveis especificadas (BILGEN et al., 2015). O RAR, ambiente de referéncia, é um sistema
infinito, obviamente idealizado, em permanente equilibrio interno, sem forgcas motrizes e que
pode incluir a atmosfera, ambientes aquéaticos ou o0 solo rochoso (SILVA, 2014).

Na auséncia de efeitos nucleares, magnéticos, elétricos e de tenséo superficial, a taxa
de exergia total de uma corrente pode ser representada pela Equacdo 14 (ABDOLLAHI-
DEMNEH et al., 2011).

Etotal = Efisica + Equimica + Ecinética + Epotencial (14)
Onde a taxa de exergia cinética e potencial podem ser desprezados por serem negligenciaveis
frente aos outros termos na inddstria quimica, pratica comum na engenharia. Taxa de exergia

fisica é a taxa de trabalho obtido ao se levar a corrente, nas suas condi¢des originais de T e P,
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para as condicdes do ambiente de referéncia RAR a Ty e Py, atingindo apenas equilibrio
termo-mecanico. Essa exergia, geralmente chamada de availability, podendo ser calculada

pela Equacdo 15 por unidade de massa ou mol do material.

Efisica = H— TS (15)

A taxa de exergia quimica, por sua vez é a taxa de trabalho obtida ao se levar a
corrente nas condicbes Ty e Pg ao estado de equilibrio quimico com o ambiente de referéncia,
atingindo-se Equilibrio Quimico, como mostra a Figura 9. O modelo utilizado para o calculo
do E;o:q Serd apresentado no Capitulo 11l e foi utilizado com éxito por Silva (2014) e
Teixeira (2014). Cuidado deve ser tomado, pois a escolha do modelo de célculo da exergia

pode ter um efeito significativo sobre os resultados (QURESHI et al., 2016).

Corrente nas condigdes
(T.,P)

h 4

Corrente nas condicGes de

referéncia (To,Po)

A 4
Espécies atmosféricas pura e
ideal nas condicOes
(To, presséo parcial
atmosférica)

Figura 9 — Esquema simplificado para calculo da exergia fisica e quimica
Fonte: Adaptado de Abdollahi-Demneh et al. (2011)

O balanco de exergia em um processo pode ser representado pela Equacdo 16, que

sera utilizada para definir eficiéncia exergética.

R W AW . .
Eentrada + E:entrada - Esal’da + Esaida + Edestruida (16)
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A eficiéncia pode ser definida de vérias formas, dependendo da aplicacdo, e é
importante que a forma escolhida seja significativa no ponto de vista termodindmico e
econdémico. Duas eficiéncias exergeticas, para plantas quimicas, sdo comuns na literatura: a
primeira € a razdo entre o total de exergia que sai do sistema dividido pelo total que entra
enquanto a segunda € a razdo entre o produto e as entradas, Equacdo 17 e 18, respectivamente
(QURESHI et al., 2016).

N = Esvgl’da + Esal’da (17)
1 -_ . .
Eentrada + Eze/\rlltrada
s produto
_ Esaida (18)
N2 ==

W
Eentrada + Eentrada

No contexto de plantas de producdo de energia, a eficiéncia é geralmente definida
como a razdo do trabalho produzido pelo trabalho méaximo, que seria produzido em um
processo reversivel. A Equacdo 19 mostra essa definicdo aplicada em uma anélise exergética,
onde o trabalho maximo é calculado anulando Egeseruida © fazendo EY .y, — Ew, 4. Ser igual

ao trabalho (liquido) maximo.

w w (19)

= Wwmax T -
W E:entrada - Esaida

LE]

ROSEN et al. (2008) utiliza ainda o n5 para analisar a eficiéncia da geracdo de energia

Sproduto
E saida

utilizando o trabalho produzido W como sendo o termo . No presente trabalho,

escolheu-se utilizar o n,, principalmente, e 0 n,.

11.8 — Principios e critérios para a Engenharia Verde

O objetivo da engenharia de processos verde é a concepgdo, a comercializagdo e 0 uso
do processo e seus produtos. Esse processo deve ser viavel e econdmico e ao mesmo tempo
deve minimizar a geracdo de poluentes e o risco para a saude humana e para 0 meio-ambiente
(PATEL et al., 2014).
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Anastas et al. (1998) propde doze principios para a quimica verde (PGE, Principles of
Green Engineering). Esses principios quimicos motivaram a criagdo de outros doze para a
engenharia verde, propostos por Anastas et al. (2003). Mais nove principios séo apresentados
por Abraham et al., 2003, resultante da conferéncia de Sandestin no mesmo ano. Jiménez-
Gonzélez et al., 2011, propbds simplificar os principios em um conjunto de apenas trés
principios verdes.

Mais recentemente, Aradjo et al., 2015, explicita as correspondéncias entre 0s quatro
grupos de principios, propondo um conjunto de critérios heuristicos para tomada de decisdo
entre alternativas de projetos, chamando-os de GDC (Green Design Criteria) ou Critérios de
Projeto Verde. A Tabela 3 mostra os 14 GDC’s propostos, que serdo utilizados no presente
trabalho.
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Tabela 3 — Critérios de Projeto Verde
Fonte: Adaptado de Aradjo et al. (2015)

# GDC

1 |Prevenir residuos no lugar de tratar € a melhor estratégia de protecdo ambiental.

9 Incorporar todos os materiais usados no processo no produto final, projetando de
acordo com as necessidades com a maxima eficiéncia.

3 Usar e gerar substancias que possuam pouca ou nenhuma toxicidade para a saude
humana e para o0 ambiente, preservando a eficacia do uso.

4 Reconhecer os impactos ambientais e econdmicos das necessidades energéticas,
minimizando-os.

5 | Usar materiais renovaveis no lugar de fosseis.

6 |Evitar a derivacdo desnecessaria e minimizar a complexidade dos produtos.

7 | Evitar subprodutos utilizando reagentes cataliticos seletivos quanto possivel.

8 O produto ndo deve persistir no ambiente depois de usado. Durabilidade alvejada, ndo
imortalidade, deve ser um objetivo do projeto.

9 Minimizar a poluicdo e libertacdo de substancias perigosas, utilizando monitoramento e
controle em tempo real.

10 | Constituir uma abordagem holistica, sistemas para redugéo de riscos.

11 Complexidade d_eye ser visto_com(_) um invles_timento, ao fazer escolhas de design de
reciclagem, reutilizacdo ou disposicdo benefica.

12 Minimizar a diversidade de materiaINem produtos de componentes multiplos para
promover a desmontagem e a retencédo de valor.

13 Projetar para o desempenho em uma "vida apds a morte™ comercial. Design para a
desmontagem.

14 Concepcao holistica com solugdes inovadoras, respeitando as especificidades

geograficas e culturais.

Para suportar a tomada de decisdo, o indice do Grau de Sustentabilidade (GS) também

é proposto por Araujo et al., 2015, para ser usado no lugar da matriz de severidade e sera

usado no presente trabalho. Ele é obtido a partir da GDC e de métricas de sustentabilidade,

cujo método de calculo seré apresentado no Capitulo Il1.
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Capitulo 111 - METODOS

Esse capitulo tem como objetivo descrever como foi realizado o calculo do CAPEX
(Capital Expenditure), do OPEX (Operational Expenditure). CAPEX € o investimento total
para construir e iniciar a operacdo da planta, enquanto o OPEX é o capital necessario para
manter a planta em operacao. Além disso, 0 método para calculo do fluxo de caixa e métricas
econdmicas também sdo descritas.

Os dados técnicos obtidos na literatura foram usados para construir uma simulagdo em
estado estacionario do processo, no simulador de processos ASPEN HYSYS (ASPENTECH
Inc), resultando em balancos de massa e energia necessarios para calcular os indicadores de
desempenho econémico, ambiental e exergético. O dimensionamento dos equipamentos é
realizado com ASPEN Process Economic Analyzer (ASPEN PEA, ASPENTECH Inc), que
permite a integracdo com a simulacédo do processo desenvolvida, onde as principais condigdes
operacionais, como as temperaturas, vaz0es e pressdes das correntes sdo lidas e utilizadas no
dimensionamento. Os equipamentos sdo dimensionados utilizando parametros padrdes do
ASPEN PEA tais como os mostrados na Tabela 4.

Tabela 4 — Parametros de Dimensionamento

EQUIPAMENTO \ ESPECIFICAQAO
Bombas
Eficiéncia 0,75

Fator de superdimensionamento | 1,1

Trocadores de Calor

Fator de superdimensionamento | 1,15

Colunas de Destilacao

Modelo Prato
Eficiéncia 0,70
Espagcamento entre pratos 60 cm

Vasos de Pressao

Tempo de residéncia 5 min
Razdo diametro/altura 4
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Os Unicos equipamentos dimensionados sem a ajuda do ASPEN PEA foram os
reatores, calculados com base na Velocidade Espacial Horaria Massica (WHSV — Weight
Hourly Space Velocity) de cada tecnologia, de acordo com a Equacédo 20, juntamente com a
razdo diametro/altura padrao.

kg

Vazao carga (T)

massacat WHSV (h~1) (20)
densidade cat  gepsidade cat (k_gS)
m

V(m3) =

Os resultados do ASPEN PEA sdo os custos das utilidades, niUmeros de operadores e
supervisores, custo de manutencdo e o Investimento Fixo Total (TFI, Total Fixed Investment)
para uma planta “grass roots”, ou seja, completamente nova. Para uma planta operacional,
deve ser somado o capital de giro e os custos iniciais ao TFI, resultando no CAPEX. A Tabela
5 descreve parte dos custos do CAPEX e do OPEX. O método completo de céalculo, com suas

respectivas composicOes, serd apresentado mais adiante.

Tabela 5 — Descricdo dos custos que compde o TFI e parte do OPEX
Fonte: adaptado de Aspen Technology (2012b)

Equipamentos e os custos para instala-los

Custos de campo direto L
(e.g., encanamento, civil, elétrica, etc.).

TFI Funcionarios na planta e custos indiretos de construco (e.g.,
Custos de campo g .
Parte do indireto seguros, vale refeigdo, encargos, materiais de consumo, aluguel de
equipamentos, construgdes temporarias, etc.).
CAPEX N&o relacionados a planta (Frete, impostos e licencas, engenharia
Custos extracampo e aquisicdo, G&A (Geral e Administrativo), despesas gerais e

contingéncia.).

Custo dos suprimentos, que indica a despesa dos diversos itens

Custo de operagao gue sdo necessarios para executar a planta; e também os custos de
Parte do - . .
laboratdrio para analisar a qualidade do produto.
OPEX Custos indiretos Custos como servicos, instalagdes, encargos sociais.
Gerais e Administrativos Custos como salarios/despesas administrativas, pesquisa e
(G&A) desenvolvimento, distribuicdo de produtos e os custos de venda.

As estimativas dos custos e 0s balangos de massa e energia da ROTA A e B séo
utilizados em uma planilha para calcular o fluxo de caixa e a Taxa Interna de Retorno (TIR)
do investimento. Anélises de sensitividade nos precos das matérias primas sdo realizadas

através das planilhas.
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I11.1 — Parametros Econdmicos da Regido e do Periodo

O TFI é obtido no ASPEN PEA para o primeiro trimestre de 2010 e é corrigido a
posteriori para o periodo mais recente do IC index (Chemical engineering plant cost index),
um indicador publicado mensalmente pela INTRATEC SOLUTIONS LLC para corrigir o
custo de capital de um periodo de tempo para outro. A razdo do IC index entre 0s primeiros
trimestres de 2015 e 2010 é 1.021 (INTRATEC, 2015). Uma vez que ASPEN PEA é
destinado para a planta nos EUA, um fator de internacdo de 1,4 (INTRATEC, 2015) é usado
para a nacionalizagcdo. Além disso, considera-se que as plantas estdo localizadas no Brasil

para ter uma base dos precos, que sdo mostrados na Tabela 6.

Tabela 6 — Custos e Precos admitidos para o Brasil para o Caso Base

Parametro Valor Unidade Referéncia
‘ . « Calculado com base no prego
Agua de Refrigeracdo (A.R.) | 5559 US$/m? da eletricidade (TURTON et
(30-45°C)
al., 2009)
Vanor de baixa pressio Calculado com base no preco
P P 55,0 US$/t do GN (TURTON et al.,
(6.9 bar) 2009)
Item 11.8 — Custos de
Hz 1,250 UsSsi Producéo do Hidrogénio
GN® 19,48 US$/MMBtu FIRJAN, 2015a
Eletricidade ® 0,127 US$/KWh FIRJAN, 2015b
Operador/Supervisor 57,40/86,20 | US$/h/trabalhador INTRATEC, 2015 ©
EXporta‘;aoz‘gelé'l\"Eta”O' em 395 US$/t ALICEWEB, 2015
, . Assumido como 30% do
Gés Residual 5,84 US$/MMBtu custo do GN @
Impostos 32% CSLL, 2015

@ GN usado como utilidade na ROTA B. Para a ROTA A esse valor é usado como caso base para utilidade e
matéria-prima, mas seu valor para atingir a TMA é calculado.
b) Considera uma taxa de cambio média de 1US$ = R$2.84 para o primeiro trimestre de 2015.
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A referéncia dos salarios dos operadores e supervisores fornece salarios para o terceiro
trimestre de 2011 nos EUA, requerendo correcdo no tempo (para o primeiro trimestre de
2015) e na localizagdo (para o Brasil). Uma taxa acumulada para a inflagdo de 3,6% no
periodo e o Labor Cost Index de 1,22 para os EUA e 1,19 para o Brasil (INTRATEC, 2015)
foram aplicados.

Caso exista vapor excedente, ele sera vendido para uma planta dentro do complexo
petroquimico pelo preco de producdo da Tabela 6, entretanto apenas 90% contribuem para o
lucro liquido (estimado com base em Turton et al. (2009)), pois o tratamento da agua, a

eletricidade, entre outros custos, ainda S0 necessarios.

111.2 — Premissas EconOmicas

111.2.1 — Premissas Econdmicas Gerais

Nesta secdo, sdo apresentados 0s parametros que sdo independentes do processo
avaliado, ou seja, ttm o mesmo valor para ambas as rotas, e sdo baseadas em INTRATEC
(2013). Além disso, cada tecnologia tem suas proprias premissas para a analise economica

(Secs. 111.2.2 e 111.2.3). As premissas do modelo econémico sao:

o O CO; alimentado em ambos 0s processos possui apenas custo de compressdo, com
custo nulo nas condi¢des atmosféricas, pois € uma corrente residual de uma planta de
bioetanol a jusante e é prontamente disponivel para uso. Adicionalmente, seu Unico
contaminante é 4gua, condensada depois da compressdo e separada.
Consequentemente, ndo existe custo de compressdo do CO; nesse cenario.

o As construcBes auxiliares (laboratério, escritorio, sala de controle, etc.) representam
10% do custo direto total dos equipamentos.

o Durante o primeiro ano de operacdo, para simular problemas iniciais, a producéo é de
80% da méaxima e nos anos posteriores 90%.

o A fase de engenharia, aquisicdo e construgdo dura 2 anos. No primeiro ano o
investimento € de 40% do TFI e no segundo 0s 60% restantes.

o Cada sistema de utilidade, torre de refrigeracao e caldeira, requer um excesso de 10%
do total da respectiva utilidade.

o Os equipamentos séo construidos com ago carbono, quando possivel.
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o A planta ap6s 10 anos perde completamente o seu valor com depreciacéo linear, ou
seja, igual a 10% ao ano.

o O valor residual e o preco de perpetuidade da planta serdo considerados nulos.

o A planta opera 8.000 horas por ano.

o A Taxa Minima de Atratividade (TMA) é de 15% para ambas as rotas. Os
investimentos possuem risco medio, por serem tecnologias novas e ndo comprovadas
(e, consequentemente, imaturas).

o Os precos sdo assumidos invariantes no tempo. Assim, o fluxo de caixa é estimado em
moeda constante, resultando em expectativas ndo inflacionadas. Além disso, ndo ha
valorizacdo nem desvalorizacdo dos precos em relacdo ao ponto de referéncia.

o Custos de Operacdo, Despesas Indiretas e custos G&A, que fazem parte do OPEX
(Tabela 5), sdo calculados através dos valores padrdes do ASPEN PEA de 25%, 50% e
8% respectivamente.

o Capital de Giro é calculado como 10% da soma entre matéria-prima, TFI e custo de
méao-de-obra, de acordo com Turton et al. (2009).

o Credito de Carbono néo é recebido para uma eventual mitigacao das emissdes de gases
de efeito estufa.

o Considera-se que o catalisador ndo é sensivel aos contaminantes, tais como o cloro,
enxofre e fosforo. Por isso, a etapa de purificacdo ndo é nem simulada nem avaliada
economicamente.

o Dois cenérios de integracdo vertical foram desenvolvidos para a producdo de metanol.
O primeiro € a integracao para tras com o fornecedor de matérias-primas e, a0 mesmo
tempo, para frente com uma planta consumidora de metanol, sem precisar do
armazenamento de produtos ou matérias-primas. A segunda é uma planta sem
integracdo para frente com a planta consumidora, exigindo capacidade de
armazenamento de metanol para 30 dias de operagdo, mantendo a integracao para tras

com a fonte de matérias-primas.

Dado as premissas econbmicas gerais, a rotina de calculo apresentada na Tabela 7 foi
executada em uma planilha, para cada ano de operacdo. A Tabela 7 também apresenta 0s

parametros econémicos adotados.
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Tabela 7 — Rotina do Excel da Anéalise Econémica

DESCRICAO VARIAVEL CALCULO
Receita ® REC (Preco * Vazio) petanol * fator
Mao de Obra A (N = Salario) gperador +
(N = Salario) sypervisor

Manutencdo dos equipamentos B ASPEN PEA
Custos de Operacao C 25% * A
Despesas Indiretas D 50% * (A+B)
Custo Fixo Total CFT A+B+C+D
Matéria Prima E Y.:mp Precoyp * Vazdoyp (US$/ano)
Utilidades F ASPEN PEA
Catalisador G (massa * pre¢o) catalisador

/ vida util(anos)
Custo Variavel Total ® CVT (E+F+G)*fator
Custos Gerais e Administrativos G&A 8%*(CVT+CFT)
Custo Operacional OPEX CFT+CVT+G&A
Investimento Fixo Total | TFI TFlaspen pEa™1,4*1,021
(no Brasil)
Custos Iniciais @ © Cl 0,03*OPEX+0,05*TF1+0,45*(A+B)
Capital de Giro © CG 0,1*(E+TFI+A)
Custo de Capital CAPEX TFI+CG+CI
Depreciagao DEP 10% TFI
Lucro Antes de Juros e Impostos | EBIT REC-OPEX-DEP
Imposto IMP 32%*(EBIT+juros(zero))
Fluxo de Caixa FdG; REC-CG—CI-OPEX-IMP

@ " Custos iniciais sdo calculados de modo semelhante a INTRATEC (2013), que estima subitens por meios
do TFI, OPEX e médo-de-obra.

®) Se ano=1, fator=0,8, sendo fator=0,9.

©  Somente para o primeiro ano de operagéo

Neste trabalho, a viabilidade econémica sera avaliada pelos seguintes parametros:
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e Valor Presente Liquido (VPL)
E a soma algébrica de todos os fluxos de caixa, descontados a uma dada taxa de juros
I, para o instante presente. Pode ser considerado o ganho extra que o investimento apresenta
sobre a melhor oportunidade de investimento disponivel.

n

Fd;

VPL{) = Ly (1+1)

(21)

Em que i é a taxa de desconto, j € o periodo de cada fluxo de caixa, percorrendo todos
0s anos da atividade da planta, FC; € o fluxo de caixa do periodo j e n € o tempo de vida util
da planta. Geralmente a taxa de desconto é a taxa minima de atratividade (TMA), utilizada
como referéncia, no qual o investidor ndo considera a aplicagdo atrativa caso o retorno seja

menor. E, ainda, a taxa de retorno da melhor aplicagéo alternativa (ALVES, 2013).

e Taxa Interna de Retorno (TIR)
E a taxa de desconto i que anula o VPL obtido. A distancia entre o TIR e a TMA pode

ser vista como uma margem de seguranca para as incertezas do projeto (ALVES, 2013).

n
_ FdG;
VPL (TIR) = AT = 0 (22)
j=0

Duas situagdes sdo avaliadas, o limite da viabilidade e o caso base. No caso base, o0s
valores da Tabela 6 sdo utilizados. Na avaliagdo do limite da viabilidade, os precos das
matérias-primas, correspondendo ao parametro E na Tabela 7, sdo variados de modo a zerar o
VPL, usando a TMA pré-estabelecida de 15%. As matérias primas variadas sdo as com
maiores incertezas no valor e peso no processo. Desse modo, escolheu-se variar o H, e 0 GN,
que sdo insumos para as ROTAS A e B, respectivamente, e também o CO,, que é insumo para
ambas as rotas.

O custo de producdo médio de 10 anos de operacdo é calculado de acordo com a
Equacdo 23, em US$/t.
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10 = OPEX + CAPEX

(23)

produgdo = "o 5sa produto
111.2.2 — Premissas Econdmicas Especificas
As seguintes consideracdes sdo adotadas paraa ROTA B:
o Incertezas na estimacdo de custos requerem um custo de contingéncia

calculado como uma porcentagem do TFI preliminar. Devido a baixa maturidade da
ROTA B (apesar de existir uma planta de demonstracdo, mas ainda assim sem a
configuracdo com dois reatores) um valor de 30% ¢ aplicado.

o E assumido um custo de 10 US$/kg do catalisador com uma densidade de 500
kg/m3. O catalisador é completamente substituido depois de um ano de operacdo. O
reator € economicamente avaliado como um refervedor e uma coluna de recheio, que é
aceitavel para reatores de leito fixo, com WHSV=1h" para o dimensionamento. Esse é
um valor conservador e implica em usar 10 vezes mais catalisador do que reportado
experimentalmente (MOTA et al., 2013). E importante notar que o reator e o

catalisador ndo sdo os principais itens do TFI.

Por outro lado, as seguintes consideragdes sao adotadas paraa ROTA A:

o Semelhante & ROTA B, os reatores sdo dimensionados com WHSV=1h" e o
mesmo preco e densidade do catalisador é usado.

. Embora a etapa de producdo de SYNGAS empregue uma tecnologia
inovadora, a conversdo subsequente (SYNGAS em metanol) emprega uma tecnologia
bem conhecida comercialmente, ao contrario da ROTA B. Dessa forma, uma
contingencia de apenas 20% ¢ adotada.

. O reator da bi-reforma é avaliado economicamente como uma fornalha tipo
caixa (Box-type Reformer), enquanto o reator da conversdo do SYNGAS ¢ avaliado do
mesmo modo que a ROTA B, como um refervedor e uma coluna de recheio. Como o
ASPEN PEA néo oferece um material adequado para as condi¢Ges do reator da bi-

reforma, a temperatura maxima de projeto de 815°C foi utilizada.

56



111.3 — Analise Ambiental

Anélise ambiental é realizada para cada rota avaliada usando-se o algoritmo Waste
Reduction Algorithm (WAR), EPA, que calcula o potencial de impacto ambiental (PEI,
Potencial Environmental Impact) baseado em oito categorias de impacto — toxicidade humana
por ingestdo (HTPI), toxicidade humana por inalacdo ou exposi¢cdo cutdnea (HTPE),
toxicidade terrestre (TTP), toxicidade aquéatica (ATP), aquecimento global (GWP), deplegéo
da camada estratosférica de ozénio (ODP), formacdo fotoquimica de compostos (PCOP),
acidificacdo (AP). O método consiste em aplicar balancos de conservacao de PEI (CABEZAS

et al., 1999), demonstrado na Equagéo 24.

% S8 (GRS (C NN (C NS (C RN (C R (C) T 1O e (24)
Onde |; é a quantidade de PEI que existe dentro do sistema, i.e., na planta quimica e no
processo que gera a energia requerida pela planta; 1P, e 1P, sdo as taxas de entrada e saida
de PEI de uma planta quimica; 1", e 1®P, sdo as taxas de entrada e saida de PEI para a
geracdo de energia para o processo; 1P, e 1P, sdo as taxas de PEI de energia residual que
sai do sistema e I“)gen é a taxa de PEI gerado pelo processo. Em um estado estacionario,
(01;)/0t é igual a zero. As taxas de entrada e saida de PEI de um processo (I°P) sédo

calculadas, em PEI/h, de acordo com a Equacdo 25 que considera todas as i categorias de

impacto com peso a;, vazdo M; das j correntes de entrada ou saida e com composigdo x de

cada componente k, cada um com impacto .

Category  Stream Component

I = Z o Z M Z Xkj Pxi (25)
i ] K
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111.4 — Exergia

111.4.1 — Definicdo Matematica da Exergia

Através da Primeira e da Segunda Leis da Termodindmica e da conservacdo de
componente, volume e entropia, a expressdo matematica para o calculo da exergia € obtida.

O ambiente de referéncia deve ser tomado como sindnimo de Reservatorio Ambiental
de Referéncia (RAR). Para realizar a analise exergética, o processo é considerado como um
sistema aberto, em regime estacionario, com volume constante e com varias correntes de
entrada e saida de energia e de matéria. Alem disso, o0 RAR é formado por diversos
reservatorios que interagem com o sistema, como demonstrado pela Figura 10. Considera-se
que as trocas de energia ocorrem do ponto de vista do sistema, ou seja, trabalho é positivo
qguando produzido e calor é positivo quando recebido e vice versa, como mostram as setas da
Figura 10.

O sistema possui multiplas correntes de entrada (Fy,F,,...,Fhce) € de saida
(K1, K5, ..., Kyes), onde nce e ncs sdo 0s numeros de correntes de entrada e de saida, e uma
corrente W de trabalho liquido. O sistema interage com reservatorios de componente
(R4, Ry, ..., Rye) em equilibrio entre si, sendo nc 0 nimero de componentes, cada um a T,
(25°C) e g, onde apenas o componente k é habilitado a transferir massa, em qualquer sentido,
com transferéncia de energia Z,. O reservatorio de volume Ry é habilitado a trocar volume
adiabaticamente, interagindo a pressao P, (1,013 bar) e entropia constantes. Por fim, o sistema
interage com o reservatorio de calor ambiental Ry; que é habilitado a trocar calor a uma taxa

Q, com volume e temperatura (T,) constantes.
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Figura 10 — Representacdo do Sistema e as InteragGes com os Reservatdrios para

Analise Exergética (trocas do ponto de vista do sistema)

Desse modo, o sistema interage apenas com 0 RAR, que € a unido entre o0s trés tipos
de reservatorios. Dado que as temperaturas e as pressdes ndo sao conflitantes e os potenciais
quimicos pf sdo exatamente iguais aos considerados nas composicdes do RAR (a ser

definida), todos os reservatorios podem ser unidos sem ocorrer conflitos entre os parametros.

nc

RAR = Ry U Ry U (U Ry (26)
k

Aplicando a 12 Lei de Termodinamica, em taxas, para o sistema da Figura 10, tem-se:

ncs

nce nc
i ] k=1
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Com a relagdo fundamental da termodinamica na forma diferencial e em termos de

taxas, U = TS — PV + Y u]N], permite escrever as equacdes de opera¢do do reservatorio:

URD =T, $Rw) = —q,, VR =g (28)
URY) = —p, VRV =V, | SRV) = 0 (29)
U0 = Ty S®0 4 ONR = & (k=1,2,..,nc) (30)

Substituindo-se na Equac&o 27, resulta na 12 Lei em termos das propriedades S, N e V

dos reservatorios, dado pela Equacéo 31.

nps nfs nc nc
Z KjHy, — Z FiHg; + To (S(RH) " Z S(Rk)> ¥ Z pONF —p VR = W (31)
j j k=1 k=1

Equacdes de balancos no universo do volume, entropia e componente estdo habilitadas
para o sistema da Figura 10, diminuindo o grau de liberdade. O balanco de volume no

universo, resolvido para a taxa de criacdo, € dado pela Equacdo 32.

nce ncs

nc
by = VS £ VRO 4 YD 4 3 Y00 = N BT+ K, (32)
k=1 k k

Como o volume total do universo é constante, a taxa de criacdo do volume é nula
(2, = 0). As taxas Vs, VR#) e VR também sdo nulas, por serem corpos rigidos, e a

Equacdo 32 ¢ simplificada para a Equacdo 33.

nce ncs
V) = 3 RV, = ) K, (33)
k k
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O balanco de entropia, também resolvido para a taxa de criagdo, é dado pela Equacgao

34.
nc nce ncs
Qg = S5 + SRV 4 SRu) 4 Z SR — 2 FiSr, + z K;Sk, (34)
k=1 j j
Em que S®Rw) = —Q,/T,, S®Y) =0 , pois o reservatorio é adiabético e S5 = 0,

pois 0 sistema se encontra em regime estacionario, simplificando a Equacdo 34 para a

Equacdo 35.

nc nce ncs
= $0% + 3 50 = N FS 4 Ky (35)
k=1 j j

O ultimo balango, do componente k, é dado pela Equacéo 36.

nce ncs

. . S . R
= N5 4 R Z FjYi, + Z Ky Vi (36)
j j

Onde Nf(ys é nulo, pois o sistema se encontra em regime estacionario. Além disso, a taxa de

criagdo do componente k, €, pode ser sempre igualada a zero, mesmo tendo reagdes
quimicas. Isso ocorre devido ao fato dos reservatérios estarem em equilibrio entre si, o que
permite a unificacdo para formar o RAR, conforme mencionado. Quando uma reagao ocorre,
as respectivas espécies podem ser armazenadas nos reservatorios ou geradas pelos mesmos,
reversivelmente e sob equilibrio quimico, a fim de compensar as variacées que devem ocorrer
devido a reacdo. Desse modo, a variacdo do componente no universo € nula e a hipotese €

valida. Com essas simplificacdes, a Equacao 36 simplifica-se para a Equacdo 37.
nce ncs
VRO = N By ) Ky,
j j
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Substituindo as Equagbes 33, 35 e 37 na equacdo 31, obtém-se a Equacdo 38, que
relaciona o trabalho mecénico produzido com as propriedades H,V,S,YeKouF das

correntes.

ncs

nc
_W = z K] (HK]- + PovK]. - Tong - Z I’J‘l(i YkKj)

j k=1
(38)

nce

nc
— Z F] (ﬁFj + PO\_/F]. - T0§Fj - Z I'll(i Yij) + Toﬂs
k=1

j

O trabalho maximo realizavel pelo sistema é obtido quando a operacéo € reversivel,
ndo ocorrendo criacdo de entropia no sistema e, portanto, Qs = 0. Além disso, a equacéo 19
(M3 = W/ (Eentrada — Esaiaa)) define o trabalho méximo como a diferenca entre a exergia de
entrada e saida. Por comparacéo, fica evidente a definicdo matematica das taxas de exergia.

Desse modo, tem-se:

nce

nc
EEntrada = Z Fj (HF]- + P0\7F]- - T0§F]- - Z ulg YkF]-> (393)
j k=1

]

ncs nc
Esatda = Z K; (HK]- + PoVk; — ToSk, — z Mk YkK,-) (40a)

j k=1

AE = ESaida - EEntrada (41)
AE = —WMAX (42)
Wperdido — Wméx _ W (43)

Entretanto, a producédo de trabalho pela compressdo da atmosfera (Reservatério Ry)
ndo sera considerada, pois € um trabalho dificil de ser transformado em algo til. Desse modo

as Equacdes 39a e 40a séo alteradas para as Equagdes 39b e 40b.
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nce nc
EEntrada = z Fj (HF]- - T0§Fj - Z UI(i YkF]-> (39b)

j k=1

ncs nc
Esaida = Z K; (ij — ToSk; — z M YkKj> (40b)

j k=1

Comparando-se as Equacdes 38 e 43 e utilizando-se da condi¢do imposta pela
Segunda Lei da Termodinamica de que o trabalho méaximo é obtido quando g for igual &

zero, a Equacéo 44 ¢ obtida.
Vperdido _ TO-QS (44)

A Equacdo 44 relaciona o trabalho perdido na forma de irreversibilidades com a
criacdo de entropia. Quanto maior o grau de irreversibilidade do sistema, mais entropia €
gerada e, pela Equacdo 44, maior € a perda de trabalho e menor € o trabalho (til, o que leva a
uma diminuicdo na exergia da saida, segundo a Equacdo 41, considerando-se fixa a exergia na
entrada. Ressalta-se que a eficiéncia exergética serd calculada pela Equacdo 18, aqui

transcrita.

Eproduto (18)

saida

le == ~W
Eentrada + Eentrada

Onde Eentrada + Eevirada € Calculada pela Equacio 39 acrescida da poténcia requerida (toda

Eproduto

poténcia é transformada em trabalho), enquanto o termo E_ .,

é calculado pela Equacéo
40 para todas as correntes consideradas produto, inclusive eventuais utilidades produzidas e
poténcia gerada. A equagdo 44 assume que toda forma de calor, absorvido ou removido,
ocorre através do contato entre duas correntes em equipamentos apropriados. Ou seja,

dissipadores de calor ndo devem estar disponiveis na operacdo do processo.
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111.4.2 — Potenciais Quimicos e Cenarios do RAR

Pelas Equacdes 39 e 40, é preciso calcular o potencial quimico dos componentes no

RAR (u) antes de calcular a exergia das correntes. Duas abordagens sdo utilizadas para a

ROTA A e B para definir-se 0 RAR e o subsequente calculo dos potenciais pg.

Em ambas, a atmosfera encontra-se ao nivel do mar, em equilibrio interno, com

coordenadas Py e Ty iguais a 1,013 bar e 25°C. As abordagens RAR sdo:

RAR-1: Utiliza a abordagem tradicional e considera apenas a Atmosfera Padrédo
(Standard Atmosphere) formada por N,, O,, Ar, CO, e H,O na composi¢cdo padrao
sem admitir saturacdo em &gua. Todas as demais espécies oxidaveis existentes no
processo — i.e. CO, H,, CH30OH, CH,4, C,Hg, C3Hg — sdo supostas em Equilibrio
Quimico com as espécies da Atmosfera Padrao via equacbes de combustdo. Todas
as espécies no RAR-1 sdo supostas em equilibrio com os respectivos reservatérios de
componentes (Ry), de tal modo que o RAR pode ser tomado como a unido deles na
Eq. 26. Nesse RAR, a agua ndo se encontra saturada na atmosfera e sim em um valor
arbitrario de composicéo entre zero e a composi¢do de saturacéo.

RAR-2: Também se baseia na Atmosfera Padrdo, mas difere de RAR-1 no sentido de
gue também possui um corpo infinito de dgua doce liquida de modo que a parte gasosa
do RAR-2 esta saturado em agua vapor. A fase liquida contém metanol em diluicdo
infinita na agua, ndo equilibrado com a fase vapor e com a agua liquida. A agua
liquida, por sua vez, esta em equilibrio com a fase vapor, portanto, saturada em agua.
As demais espécies oxidaveis — i.e. CO, H,;, CH4, CyHg, C3Hg — ndo estdo em
Equilibrio Quimico com as espécies da Atmosfera Padrao; isto €, sdo supostas em
teores pequenos mas plausiveis em alguns casos, como ocorre para 0 CH4 que é
definido a 1,8 ppm mol exatamente como medido na Atmosfera Padrdo ao nivel do
mar. Todos os demais oxidaveis sdo supostos a 1 ppm mol de composicdo na parte
gasosa do RAR-2. O RAR-2, apesar de ndo convencional, ¢ compativel com o que
ocorre durante a emissdo de metanol para o ambiente. O metanol liberado €
infinitamente diluido nos corpos d’agua, pois € liquido em condigdes ambientes, € sO
entrara em equilibrio com a atmosfera quando for oxidado, em um longo periodo de

tempo.
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A definicdo do RAR-2 é mais interessante que RAR-1 em alguns pontos dos
processos. A razdo é que ao utilizar-se os Equilibrios Quimicos via reagdes de combustdo no
RAR-1, valores muito baixos para pj foram encontrados para os oxidaveis como metanol,
metano, H,, CO, etano e propano. Isso ocorre, pois as reacées de combustio respectivas sao
extremamente espontaneas, com alta constante de equilibrio, deslocando fortemente a reacao
no sentido da combustdo e gerando fracdes molares praticamente nulas (=10™°) para esses
componentes, acarretando, por sua vez, potenciais quimicos pj negativos de magnitude
grande (=-1000 kJ/mol). A utilizagdo de tais valores para puf resultard em taxas de exergia
extremamente altas para correntes de processo relacionadas a unidades que, ao contrario
dos reatores, ndo realizam transformacfes quimicas — i.e. colunas de destilagdo —
acarretando que tais equipamentos apresentardo eficiéncias exergéticas proximas a 100%,
mascarando a verdadeira ineficiéncia da unidade, o que é inconveniente para a analise que se
deseja realizar.

Desta forma, para RAR-2 o0s potenciais quimicos pf serdo estimados utilizando-se
conceitos da diluicdo infinita para CH3;OH na fase aquosa e baixa concentracdo na fase gas
para os demais oxidaveis (~ 1 ppm mol) no simulador, de modo que tais espécies nao
apresentardo valores td0 negativos para pp 0s quais serdo agora da ordem de ~ -100 kJ/mol,
valores de magnitude ideal para a andlise de equipamentos de processo que nao
apresentam reacdes quimicas, pois permitem visualizar melhor as perdas de eficiéncia
associadas.

Para o calculo do pg, considera-se que o RAR-1 e a fase vapor do RAR-2 sio gases
ideais, 0 que € uma Gtima aproximacdo devido a baixa pressdo de referéncia, Po. Desse modo,
o calculo do potencial quimico de um componente i “nativo” da Atmosfera Padrdao — Ny, O,
CO,, Ar, H,0O —tanto no RAR 1 quanto no RAR 2, seria dado por:

1 (P, To) = ui°(Ty) + RT, In(P, YY) (45)

Onde uf'O(TO) é o0 potencial quimico padrdo de formacdo da espécie i pura, gas ideal, com
pressdo igual a 1 atm e na temperatura 298,15 K e Y é a fracdo molar do componente i na
fase vapor. Por sua vez, u{'O(TO) pode ser calculado, no simulador, definindo-se correntes

puras a To e 1 atm. O pacote termodinamico Wilson-PR foi selecionado em ASPEN-HYSYS
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para célculo de propriedades nas simulacdes com as ROTAS A e B em analise, porque €
apropriado para lidar com fases liquidas aquosas com metanol. Tal pacote também
considerara na pressdao de 1 atm e 298,15 K que as atmosferas de RAR-1 e RAR-2 sdo
aproximadamente gases ideais. E necessério utilizar-se manualmente as EquacBes 45 e 46
para realizar o calculo de pg, ja que HYSYS néo exporta a propriedade “potencial quimico”.

Desse modo, dado que a energia livre de Gibbs molar é exatamente igual ao potencial

quimico para substancias puras, 0 termo uif'o(TO) pode ser obtido pela Equacao 46.

uP®(T,) = H(i Puro, Ty, 1 bar) — T,S(i Puro, Ty, 1 bar), Vi # H,0 (46)

A Equacio 46 exige que as variaveis H e S sejam calculadas utilizando-se 0s mesmos
estados de referéncia das propriedades H eS que serdo resgatadas das simulagBes, por
exemplo, para calculo da exergia (Equacdo 39 e 40). Na pratica, significa dizer que todos 0s
pacotes termodinamicos usados na simulagé@o precisam ter os mesmos estados de referéncia e
estes precisam estar fixos.

No pacote PR-EOS, o estado de referéncia da entropia baseia-se na 3% Lei da
Termodindmica, ou seja, entropia é zero a 0 K para todas as espécies em um determinado
estado cristalino. A entalpia, por sua vez, tem como referéncia os elementos formadores que
apresentam valor zero de entalpia em condicOes padrdo a 25°C e 1 atm e em determinados
estados cristalinos. Para comprovar que o pacote Wilson-PR utiliza os mesmos estados de
referéncia que PR-EQS, valores de H e S dos dois pacotes foram comparados em diferentes
condicBes, para corrente pura de CO, em estado gas. Apenas condi¢cBes que resultam na
corrente no estado gasoso sao utilizadas, pois o estado de referéncia independe da fase e o
pacote PR-EOS nédo consegue estimar propriedades no estado liquido com boa precisdo. A
Tabela 8 apresenta os resultados, evidenciando que os mesmos estados de referéncia para
entalpia e entropia sdo utilizados pelo HYSYS nos pacotes PR-EOS e Wilson-PR.

Tabela 8 — Comparacao dos estados de referéncia no HYSYS: PR-EOS vs Wilson-PR

Condicdo da corrente de CO, Wilson-PR PR-EOS
T (°C) P (bar) Fracéo de Vapor H S H S
25 1,013 1,0 -393832 172,4 -393832 172,4
250 10,13 1,0 -384600 176,3 -384600 176,3
500 50 1,0 -372800 181,4 -372800 181,4
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Na Equacdo 46 o componente “i” pode ser todos 0s presentes no estudo menos a agua
e 0 metanol, pois estes se encontram no estado liquido em correntes puras a 1 atm e 298,15 K,
ou seja, nas condicdes do RAR. Para contornar o problema da dgua (o caso do metanol sera
tratado mais adiante), criou-se uma corrente pura na pressdo P, = 0,01bar e na temperatura
do RAR, T, = 298,15K, condicdo despressurizada o suficiente para a agua se encontrar em
estado vapor e se comportar como gas ideal. Com os resultados dados no simulador para essa

corrente, é possivel calcular-se o u (P, Ty).

u? (0,01 bar, Ty) = H(i Puro, T,, 0,01 bar) — T,S(i Puro, Ty, 0,01 bar),
i = H20

(47)

Para calcular-se o valor de uf’o(To), aplica-se a Equacdo 45 para cada uma das duas

condi¢des (P = 1bar e P = 0,01bar), mantendo-se uif'o(TO) como incognita. Forma-se um

sistema com as Equacdes 48a e 48b.
10(0,01,Ty) = pf°(T,) + RT, In(0,01bar * 1) (48a)
10 (1, bar, Ty) = ui°(T,) + RT, In(1bar * 1) (48b)
Resolvendo para p{(1bar, T,), tem-se:

1bar * 1 ) (49)

f,0 —
ui (1bar, To) = 1" (To) = u(0,01bar, To) + RTy In <m

Sendo que uf(1bar,Ty) é 0 proprio u['O(TO), que é verificado usando In(1) = 0 na
Equacdo 48b. As outras varidveis da Equacdo 49 estdo todas disponiveis. De posse do
le (Ty), 0 ud(T,) é prontamente obtido utilizando-se a Equagdo 45, sendo a variavel da

composigio em fase vapor Y, dependente do conceito RAR utilizado (RAR-1 ou RAR-2).
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Para o caso do RAR-1, considerou-se a composicdo da Tabela 9 para a Unica fase
(vapor), sendo utilizado um valor intermediério, ndo saturado, para a fracdo molar da agua,

pois ela varia de 0% a 5% no planeta Terra, sendo valores mais baixos mais comuns.

Tabela 9 — Composicdo Atmosfera Padrdo do RAR-1
fonte: DE MEDEIROS (2011)

Componente | Fracdo Molar no RAR 1
N, 0,765195
0, 0,205264
CO, 0,000389
Ar 0,009153
H,O 0,020000

Para o caso do RAR-2, como a agua liquida estd em equilibrio com a atmosfera, o
equipamento da Figura 11 foi simulado com o pacote Wilson-PR. As correntes se encontram a
To e Po, sendo a vazdo molar da corrente “Ar do RAR-1” igual a 1 kmol/h ¢ a da “Agua

Liquida Pura” mil vezes maior, para garantir que a corrente gasosa esteja saturada em agua.

Ar do RAR 2

Ar do RAR 1 >

] ——
Agua Liquida Pura

Excesso de Agua

Figura 11 — Equipamento simulado para definir a composi¢ao da atmosfera RAR-2

A Tabela 10 mostra a composi¢do adotada para a atmosfera do RAR-2, sendo a
composi¢do do CH,4 aquela conhecida na Atmosfera Padrdo ao nivel do mar de 1,8 ppm. As
composicdes dos demais oxidaveis — CO, H,, C,Hg e C3Hg — foram definidas arbitrariamente
e iguais a 1 ppm, enquanto as composi¢oes N, O,, H,0O, Ar e CO,, sdo obtidas pela simulagéo

da corrente "Ar do RAR 2" saturada em agua.
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Tabela 10 — Composicdo da fase gas do RAR-2

Componente | Fragdo Molar na Atmosfera do RAR-2
N2 0,756175
0, 0,202844

H.0 0,031549
Ar 0,009045
CO, 0,000384
CH, 1,80E-06
H; 1,00E-06
CO 1,00E-06
CH30OH -
CzHe 1,00E-06
CsHg 1,00E-06

Para 0 RAR-1, o potencial quimico das espécies ndo presentes na Atmosfera Padréo (o
préprio metanol, por exemplo) sdo calculados através do Equilibrio Quimico nas respectivas
reacOes de combustdo, usando-se 0s potenciais das espécies que estdo originalmente presentes
na Atmosfera Padrdo — N, O,, Ar, CO; e H,O. O equilibrio é obtido através de reacdes
quimicas de combustdo completa, formando H,O e CO, que estdo presentes na atmosfera.
Usando-se 0 metanol como exemplo, a Reacdo Quimica 50 é utilizada no calculo de
ul (P, Ty) onde se verifica que foram escolhidos estados padréo de gas ideal puro (g) a 1 atm
e 298,15 K.

CH30H(g) +3/2 0,(g) = CO,(g) + 2 H,0(g) (50)

Pela Equacédo (50), pode ser obtido ugHSOH(PO,TO) através do equilibrio quimico a Ty

e Py, obtendo-se:
H8H30H = Hgoz + 2 Hglzo —3/2 Mooz (51)

Dessa forma, o0 metanol passa a existir no RAR-1 com esse potencial quimico, e em

equilibrio com as demais espécies. Esse procedimento foi realizado para todas as espécies
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ausentes (espécies oxidaveis) na atmosfera padrdo no RAR-1, séo elas: CH,4, H,, CO, CH30H,
C,Hs e C3Hs. Os resultados se encontram no Capitulo V.

Por outro lado, para 0 RAR-2, o metanol esta diluido infinitamente na agua liquida a
To e Po, como ja discutido. Como a atmosfera esta em equilibrio com a agua liquida diluida, o
ugzo deve ser 0 mesmo nas duas fases e ambos serdo calculados. A fase vapor é calculada
pela Equacdo 45 e a fase liquida pela Equacéo 52, ja que ¢é praticamente 4gua pura.

ug'zlig =H-Ty*S (52)

Nessa condicdo, o potencial quimico do metanol é definido como o pX%. e é
calculado pela curva de G para misturas de metanol-agua pelo seguinte procedimento grafico
para calcular propriedades parciais molares a diluicdo infinita:

1. Utilizando-se em HYSYS o pacote Wilson-PR, criar uma corrente a To € Py,
com vazao 1 mol/s.

2. Variar a composicao da corrente de 0% a 1% de metanol em agua (Xmetanol):
em 50 pontos.

3. Com acomposicio X da vez, extrair He S calcular G = H—T, * S

4. Plotar G VS Xetano) da Mistura

5. Tracar a tangente da curva no ponto Xpetanol = O € extrapolar até o ponto

0,00
metanol

Xmetanol = 1. Nesse ponto, o p indicado pela ordenada serd o p

Por fim, as duas abordagens possuem modos diferentes para calcular a taxa de geracdo
de entropia, Qg (Equacio 44). No RAR-1 o calculo é mais simples, necessitando-se utilizar
apenas a Equacdo 35 com SR = 0, pois todos os reservatorios de componentes estdo em
Equilibrio Quimico entre si, de modo que a soma de todos S®&) naturalmente é auto-anulada.
J& para 0 RAR-2 os valores das taxas de entropia nos reservatorios de componentes S®) nio
se cancelam pois tais reservatorios de componentes ndo estdo quimicamente equilibrados
entre si. Ou seja, em RAR-2 os termos S®R&) devem ser calculados observando-se as taxas de

variacdo de cada componente em seu respectivo reservatorio e multiplicando-se pelas

entropias parciais molares correspondentes dadas por (HE — ,u|(() ) Ty
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Para ambos RAR-1 e RAR-2, a validade dos resultados dos p{ pode ser verificada
pelos valores das taxas de exergia: todas devem possuir valores positivos e maiores para
correntes com alta vazao ou com potencial para realizar trabalho (comparar vapor versus
condensado de vapor, por exemplo). Valores negativos sdo espurios e podem estar indicando
inconsisténcias associadas a estados de referéncia conflitantes sendo utilizados.

O segundo ponto a ser verificado sdo os valores das taxas de exergia ao longo dos
processos, que sempre devem diminuir a medida que as correntes se encaminham para o final
do processo. Ou seja, deve ser observado um “gradiente negativo” nas taxas de exergia no
interior dos processos a medida que se aproxima do final dos mesmos. Neste sentido,
Diagramas de Sankey sdo construidos para verificar tais padrdes de desapari¢do de exergia.

Por fim, como ultimo “check-point”, a geracdo de entropia do processo multiplicada
por Ty deve ser comparada ao trabalho perdido dado pela taxa de destruicdo de exergia,
segundo a Equacdo 44. Tais valores devem ser iguais ou, pelo menos, diferir em pequena

extensdo (<2%) devido as incertezas numéricas de HYSYS.
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I11.5 — Métricas Generalizadas para Avaliacdo da Sustentabilidade

O método utilizado na avaliacdo da sustentabilidade, para ajudar a tomada de decisao,

e desenvolvido por Araujo et al., 2015, sera introduzido nesse capitulo. Os critérios GDC

foram definidos na Revisdo Bibliografica.

Nas meétricas qualitativas, cada critério GDC € pontuado para cada alternativa de

projeto, nesse caso ROTA A e ROTA B, de acordo com trés niveis de conformidade, gerando

a matriz GD, com nimero de linhas igual ao nimero de GDC’s ¢ niimero de colunas igual ao

namero de alternativas, 14x2 nesse caso. Ja as métricas quantitativas sdo pontuadas de acordo

com a normalizacdo de uma determinada métrica em relacdo a média das ROTAS A e B dessa

métrica. Dessa forma, gera-se a matriz MN (Métricas Normalizadas), com nimero de linhas

igual ao nimero de métricas e numero de colunas igual ao numero de alternativas (9x2, nesse

caso). Assim como no GDC, uma pontuacdo do desempenho de cada métrica também é

aplicada, conforme a Tabela 11.

Tabela 11 — Pontuacdo qualitativa e quantitativa das alternativas de projeto

Pontos | Grau de concordancia com um GDC | Grau de desempenho em uma Métrica
1 Alto MN; <1
3 Médio 1< MN; <3
9 Baixo MN;; =3

As métricas escolhidas sdo apresentadas na Tabela 12, definidas de forma que quanto

menor for o valor, mais verde é a alternativa.

Tabela 12 — Métricas de sustentabilidade utilizadas

Aspecto Meétrica Caélculo
Ambiental | E-factor para producdo de quimicos | Massa que
entra por unidade de produto — 1
Intensidade de energia elétrica Energia elétrica requerida por unidade de
produto
Intensidade de energia térmica Energia térmica requerida por unidade de
produto
Intensidade de carbono Kg CO, / Kg de produto
Intensidade de &gua Kg de agua/kg de produto
Intensidade de PEI/h total WAR (Equacéo 24)
Econémico | Intensidade do custo de producao (Equacdo 23)
Intensidade do VPL -VPL (VPL é dado pela Equacéo 21)
Exergético | Intensidade exergética 1-n, (n, é dado pela Equagéo 18)
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Dado a matriz GD, com a pontuacdo de cada GDC para cada rota, multiplica-se GDT
pelo vetor de pesos (PWV, Policy Weight Vector) para ponderar as propriedades de tomada de
deciséo, resultando no vetor GDCI (GDC intensity). GDCI pode ser interpretada como a
medida da intensidade de impactos potenciais, com cada linha sendo a intensidade de uma
alternativa. Para politicas com 0 mesmo peso, que ¢é adotada, cada posi¢cdo no PWV é igual ao

inverso do nimero de GDC’s. Desse modo, tem-se:
GDCI = GDT; 1, x PWV,,, (53)

Para suportar tomadas de decisdes, indices individuais de desempenho sao calculados,
os vetores Fator de Criticidade (FC) e Grau de Sustentabilidade (GS). O vetor CF é calculado
somando todas as colunas da matriz MN de uma determinada linha e multiplicando-a pela

matriz GDCI. Desse modo, tem-se:

8
1 gdci; * z NM,;
_ j=1

FC = GDClyy * | NMag # | 1| | = - (54)
\ 1 8 1/ gdCiz * Z NMZ’]'
=1

Para calcular o GS, é preciso definir antes a rota de referéncia, sendo eleita a ROTA
A, e calcular o vetor do indice de severidade (I1S) que quanto maior para uma dada alternativa,
menor é a sustentabilidade. O vetor GS é entdo calculado como o inverso dos elementos do

vetor Sl, sendo a rota de referéncia com valor unitario, por definicdo. Desse modo, tem-se:

IS = cr 55
S= (55)
o5 = [175) 56
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Capitulo IV — DESCRICAO E SIMULACAO DOS PROCESSOS

Esse capitulo apresenta os fluxogramas dos processos para a ROTA A e ROTA B.
Balancos de massa e energia das simulacdes dos processos no ASPEN HYSYS estdo
apresentados no Apéndice A, assim como as utilidades requeridas e os Diagramas de Fluxo de
Processos (PFD, Process Flow Diagram).

Nas duas rotas, a pureza do metanol é fixada em 99.85% (peso), &gua de alimentacéo
da caldeira é 115°C (TURTON et al., 2009), a menor temperatura atingida ao usar Agua de
Resfriamento (A.R.) é 40°C e a temperatura maxima em um compressor igual a 180°C. Cada
estdgio de compressdo é desenhado para ter a mesma poténcia consumida, em um
determinado trem de compressdo. Em um trocador de calor, caso for desejado a maxima troca
de calor possivel, o AT de approach, i.e., a diferenca minima de temperatura entre a corrente
quente e a fria, € igual a 10°C.

A Figura 12 mostra a estrutura das andlises, onde as ROTAS A e B sdo decompostas
em duas etapas. A primeira etapa consiste no processo de compressdo do CO, (ROTA A —
Etapa 1 e ROTA B — Etapa 1) para estimar o custo de alimentacdo do CO; nas etapas de
conversdo, i.e., a producdo de metanol via hidrogenagédo (ROTA A — Etapa 2) e via SYNGAS
produzido por bi-reforma do GN (ROTA B — Etapa 2). Dessa forma, o custo de compressdo
do CO;, na primeira etapa € utilizado como o custo da matéria prima para a segunda. Com essa

estrutura, é possivel realizar analises de sensibilidade do pre¢o do CO..

I | | N
| 5 | || Plantade f o
oA O L 0 SGhse 8 y Pt ey, AT
| 2 :@S.Sbar : compressio @70.5bar .............. : :

I
| | |
:_Rota A —Etapal GN|4T Rota A — Etapa 2 |
|-~ 1 r-——— ("""~~~ —~"—~"~—~"—"—"—~"—"—"—"—"—"—"—"——— 1
| : I e 3
co, || Compresséo |, o, ! Planta de . Armaze- !
@1bar || doCO; | @20bar | metanol Metano . namento :
| | | e e e e e e e e e J |
| Rota B—Etapa 1 | H, | I
L @20bar | Rota B — Etapa 2 |

Figura 12 — Anélises Econdmicas para o Processo de Hidrogenacgédo de CO,.
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A carga de CO; da Rota B foi fixada em 1000 kgmol/h, enquanto a da ROTA A foi
variada de modo a atingir a mesma producdo de metanol, para que a comparacdo seja feita

com plantas de mesma capacidade, resultando em 197 kgmol/h de CO..

IV.1-ROTAS A e B - Etapa 1: Compressao do CO,

Com o proposito de avaliar-se o custo de compressdao do CO,, o PFD do trem de
compressdo e simulado para a ROTA A e B, assumindo que CO, puro a 1bar esta disponivel
gratuitamente de uma planta de bioetanol, integrada para tras. A Tabela 13 mostra as variaveis
da carga da simulacdo. A pressdo da saida da ROTA A é 5,5 bar e a vazdo é de 197 kgmol/h,
enguanto na ROTA B é 20 bar e 1.000 kgmol/h.

(A)
2—

(B)

2—

3 Eletricidade = A.R.

Figura 13 — PFD para a compressdo do CO, (Etapa 1): ROTA A (A) e ROTA B (B)

Tabela 13 — Variaveis da carga da Etapa 1

Corrente 1
T (°C) 50
P (bar) 1
Composicéo | 21% H,0, 79% CO,

75



IV.2-ROTA A - Etapa 2: Producéo de Metanol a partir de SYNGAS
O PFD proposto para a producdo de metanol a partir de SYNGAS, produzido por bi-

reforma, é apresentado na Figura 14. A quantidade de vapor no reator da bi-reforma (R-101)
foi ajustada para atingir o modulo M na saida igual a dois, enquanto a razdo molar
metano/CO; foi de 3/1.

O combustivel para o reator da bi-reforma é GN e ar atmosférico comprimido pelos
compressores K-106 e K-107, sendo o gas de queima de saida utilizado para gerar vapor (E-
111). Foi escolhido produzir vapor no lugar de eletricidade, pois o custo do vapor no Brasil é
penalizado pelo alto custo do GN e, portanto, deve ser mais rentdvel. O SYNGAS produzido
pelo reator € resfriado por integracdo energética (E-101, E-102 e E-103), que produz vapor
para ser usado no reator, e por A.R. (E-104). Agua de processo é bombeada para o
equipamento E-103, onde recebe calor até atingir o ponto de bolha, e em seguida flui para o
refervedor (E-102).

O SYNGAS produzido € comprimido em um trem de compressdo com quatro estagios
(K-101 ao K-104), sendo que a saida do ultimo estagio ndo é resfriada para aproveitar o calor
no reator. O gas comprimido é misturado ao géas que ndo reagiu e alimenta o reator de sintese
de metanol (R-102), que utiliza o calor gerado pela reagdo para produgdo de vapor com
eficiéncia de 90%. A corrente de saida do reator é resfriada por integracdo e por A.R. e
enviado para um separador liquido/gas. O liquido é enviado para a area de separacdo (colunas
T-201 e T-202) ap6s passar por descompressdo (V-101), enquanto o gas é recirculado apds
compressdo (K-105). Parte do reciclo é purgado e expandido em uma turbina (D-101), onde a
fase liquida também é enviada para a separacdo e a fase vapor vendida como combustivel.

A primeira coluna da area de separacdo (T-201) separa 0s gases dissolvidos, possuindo
baixas cargas térmicas, sendo o condensador apenas um arrefecedor com ar atmosférico. Na
segunda coluna (T-202), a corrente de topo é metanol purificado, que ainda é resfriado (E-
201) antes de ser comercializado, e a corrente de fundo é praticamente agua.

Para simular o processo no HYSYS, o modelo de coeficiente de atividade Wilson e a
equacdo de estado Peng-Robinson (PR-EOS) sdo wusados para representar
termodinamicamente o comportamento da fase liquida e vapor, respectivamente. O pacote
Wilson-PR foi utilizado, pois fases liquidas aquosas com metanol sdo ndo ideais e polares
devido a presenga do metanol e da agua. Isto geraria erros nas simulagdes caso fosse
selecionado o pacote PR-EOS pois a EOS Peng-Robinson, permite simular apenas misturas
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liguidas com moléculas apolares pequenas como 0s primeiros hidrocarbonetos e
possivelmente CO,. Os parametros do modelo de atividade s&o estimados pela abordagem
UNIFAC para o equilibrio liquido-vapor. Além disso, como a producdo de SYNGAS e a sua
compressdo sdo apenas em fase gasosa, sem a presenca de metanol, o pacote PR-EOS foi

utilizado, i.e., o reator R-102 é o primeiro equipamento a ser simulado com Wilson-PR.

3 4
—2 N
6 E-108
11 R-101 22 23\ 24
R-102 E-109
33
_ 34
9 E 104
T
V-101 28b

TD L]

K-101 - K-104 —
E-105 - E-107

45>
1
_124,D,1 14 46— —, Aguade alimentagdo _ Vapor
E-110 ! da caldeira

K-106 43 == GN
- R-101 E-111 =

16 17— A'R'_ .

= Eletricidade
44—

Figura 14 — PFD da ROTA A - Etapa 2: producéo de metanol via SYNGAS a partir

de bi-reforma

A Tabela 14 resume as principais correntes dos processos, com a descricdo
correspondente, enquanto 0s principais parametros de projeto por equipamento s&o

apresentados na Tabela 15.
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Tabela 14 — Descrigdo das correntes — ROTA A (Etapa 2)

Tipo Corrente Descricao (respectivamente)

Reagentes 1;2:9 GN (CHy4: 75%, C,Hg: 15% CsHg: 7.5%, N, 2.5%), CO,
(puro) e agua de processo.

Utilidades 46; 32 e 43; 12 GN, agua de alimentacdo da caldeira e ar atmosférico.

Efluentes 28; 38; 42; 45 GR, destilado leve, &gua e condensado da compressao.

Produto 41 Metanol 99.85% p/p.

Tabela 15 — Descricao dos equipamentos — ROTA A (Etapa 2)

Tipo de equipamento

Condicdes e parametros por equipamento

Compressores/Turbinas

K-105: 71 bar, K-104: 70.5 bar, D-101: 4 bar

Reatores de Equilibrio

Bi-reforma (R-101): 5 bar, 950°C, ocorre a reforma a seca do
metano, etano e propano (C,H,n.2+nNCO, = (n+1)H,+(2n)CO) e
reforma a vapor do metano (Equacéo 2).

Sintese de metanol (R-102): 70 bar, 260°C. Ocorre a sintese de
metanol (Equacdo 9) e a reforma a vapor do metanol inverso
(Equacéo 10).

Producéo de vapor com 90% de eficiéncia

Colunas T-201: 5 pratos teoricos, 4 bar, refluxo no topo = 0,1
T-202: 50 pratos tedricos, 4 bar, refluxo no topo = 0,9, metanol a
99,85% (p/p)

Bombas P-101: 6 bar
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IV.3-ROTA B - Etapa 2: Producéo de Metanol via Hidrogenacéao do CO,

O PFD proposto para a producdo de metanol pela hidrogenacdo do CO, é apresentado
na Figura 15. CO, e H; sdo misturados na razdo estequiométrica, de 1:3, sendo a vazdo molar
do CO; igual a 1000 kgmol/h. As pressdes dos dois reatores foram calculadas utilizando o
otimizador do Hysys, sendo a funcéo objetivo a soma das poténcias dos compressores.

A configuracdo consiste no uso de dois reatores em série, cada um com um
compressor a montante. O primeiro compressor (K-101) aumenta a pressdo até as condices
de operacédo do primeiro reator (R-101), onde CO, é parcialmente convertido a metanol, que é
separado apos ser resfriado por integracdo energética (E-101 e E-102) e por A.R. (E-103).
Assim como na ROTA A, parte do calor de reacdo é usada para producdo de vapor com
eficiéncia de 90%. Na integracdo energética, o calor da corrente € usado na alimentacdo do
reator para depois ser usado para aquecer a dgua de alimentagdo da caldeira, que inicialmente

estd a 115°C, aumentando a quantidade de vapor gque o reator consegue recuperar.
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V-201

__ Aguade alimentagdo = Vapor
da caldeira = GN
= AR
= Eletricidade
- - - - - - - - ____ 1

Figura 15 — PFD da ROTA B - Etapa 2: producdo de metanol via hidrogenacéo do
CO,

A mistura ndo reagida € enviada para o segundo compressor (K-102) que atinge as
condicBes do segundo reator (R-102) com poténcia requerida baixa, devido a menor vazao
volumétrica (4966 m3/h no primeiro compressor contra 1279 m3h no segundo) e maior
pressdo de sucgdo, sendo essa a grande inovacéo da configuragdo. O aumento da temperatura

resultante da compresséo contribui para atingir as condi¢des do segundo reator, compensando
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a perda de calor com a separagdo do metanol produzido no primeiro reator. Além disso, apos
a compressao, o reagente passa por integracao energética com o produto da reacdo (E-104).

Ap0s o reator, duas correntes sdo geradas, uma em fase liquida e outra em fase vapor,
que possui menor vazdo. A corrente em fase liquida € utilizada do mesmo modo que o
produto do primeiro reator (E-106), enquanto a em fase vapor é resfriada apenas por A.R. (E-
105). As duas correntes sdo levadas para um separador liquido/gas. As correntes em fase
gasosa passam por uma turbina, enquanto as correntes em fase liquida, por uma valvula. A
fase vapor é novamente separada e, assim como na ROTA A, o gas residual é vendido como
combustivel. A fase liquida é enviada para a area de separacdo, que possui a mesma
configuracdo da ROTA A.

O reator de hidrogenacdo é simulado com o modelo reator de Equilibrio do ASPEN
HYSYS. Experimentos in silico com a reacdo de metanacdo com este modelo mostra que a
seletividade a metano e CO totalizam 100%, n&o ocorrendo, portanto, a formag&o de metanol.
Isso ocorre por que o reator de Equilibrio ndo incorpora o efeito do catalisador. Desse modo,
para fins de simulacdo, a reacdo de formacdo de metano foi removida para que ocorra a
sintese de metanol. As reacbes dos subprodutos dimetil éter, metanoato de metila e etano
também ndo foram considerados por apresentarem baixa seletividade, sob efeito do
catalisador (Mota et al., 2013).

A configuracdo classica, de apenas um reator, foi testada (embora ndo apresentada),
resultando em um pior desempenho.

A Tabela 16 e a Tabela 17 mostram as mesmas informag6es que foram mostradas para
a ROTA A, i.e., as principais correntes dos processos e 0s principais parametros de projeto

por equipamento, respectivamente.

Tabela 16 — Descricdo das correntes — ROTA B (Etapa 2)

Tipo Corrente Descricao (respectivamente)

Reagentes 1;2 H, e CO,, respectivamente, comprimidos e puros.
Utilidades 28;7 Agua de alimentacao da caldeira.

Efluentes 17; 42; 47 Gés residual, destilado leve, agua.

Produto 44 Metanol 99.85% p/p.
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Tabela 17 — Descrigéo dos equipamentos — ROTA B (Etapa 2)

Tipo de equipamento

Condigdes e parametros por equipamento

Compressores/Turbinas

K-101: 58.5 bar, K-102: 163,1 bar, D-101: 3 bar

Reator de Equilibrio

Sintese de metanol (R-101 e R-102): Ocorrem a sintese de metanol
(Equacdo 9) e a reforma a vapor do metanol inverso (Equacéo 10).
R-101: 58.5 bar, 210°C.

R-102: 162.1 bar, 210°C.

Producdo de vapor com 90% de eficiéncia

Colunas T-201: 10 pratos teoricos, 4 bar, refluxo no topo = 0,70
T-202: 50 pratos teoricos, 4 bar, refluxo no topo = 1,12 metanol a
99,85% (p/p)

Valvulas V-101, V-102: 3 bar

Para a andlise exergética, considera-se 0 primeiro reator como a soma dos

equipamentos R-101 e E-102, assim como 0 segundo sendo a soma do R-102 com o E-106. O

motivo serd explicado na Secgdo V.4.1.
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Capitulo V - RESULTADOS

Neste Capitulo, os resultados das andlises (técnica, econdmica, ambiental, exergética e
de sustentabilidade) sdo apresentados para as duas rotas. O dimensionamento dos respectivos
equipamentos é omitido nesse trabalho, pois esses dados sdo abstratos (nimero de tubos de
um trocador ou didmetro de um vaso, por exemplo) e ndo possuem grande relevancia em um
projeto conceitual. As excecOes serdo 0s reatores, grande fonte de incertezas, que foram
dimensionados por um método préprio e dos tanques, que possuem alto peso no cenario ndo

integrado, e terdo o dimensionamento explicitado.

V.1 - Analise Técnica

A conversdo global de CO, obtida nas simulacdes da ROTA A e da ROTA B foi
97,0% e 98,3%, respectivamente. A producdo de metanol na ROTA B foi de 251,0 kTA e
253,3 KTA para a ROTA A. As produgdes ndo foram exatamente as mesmas, coOmo era o0
objetivo, pois mudancas nas configuragcdes foram realizadas durante o projeto, o que resultou
na mudanca da produtividade, principalmente da ROTA B.

Apesar do Gutiéerrez et al. (2013) recomendar uma purga de no minimo 10%, tal
configuracdo resulta em penalizagdo econémica e uma purga de apenas 1% foi estudada. Na
condicéo recomendada de 10%, embora o ciclo no segundo reator diminua, vazdes maiores de
carga Sa0 necessarias no primeiro reator, que opera em condicdes severas, € na etapa de
compressdo (aumentando o OPEX). Haveria ainda penalizacdo ambiental pelo aumento da
poténcia requerida nos compressores. A purga de 1% utilizada avalia, portanto, uma situacéo
otimista da ROTA A e ndo deve ser possivel utilizar industrialmente. A conversao por passe
obtida foi de 25,4%, enquanto nas tecnologias comerciais é aproximadamente igual a 20%.

A Tabela 18 apresenta a comparacdo dos resultados obtidos pela simulacdo deste
trabalho na ROTA A, com os resultados relatados na literatura. E possivel visualizar que a
conversdo do GN do reator R-101 esta dentro do esperado por OLAH et al. (2015), enquanto
que a conversao do CO, obtida neste trabalho foi maior. Kumar et al. (2016) relata resultados
mais otimistas. Em relacdo ao reator R-102, uma conversdo de CO maior do que a utilizada

em tecnologias comerciais foi simulada.
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Tabela 18 - Comparacédo do desempenho dos reatores da ROTA A

Bakhtiary- B
OLAHetal. | Kumar et . Gutierrez et
Este trabalho Davijany et
(2015) al. (2016) al. (2013)©
al. (2012)
R-101 | R-102 R-101 R-101 R-102 R-102
Temperatura
. 950 260 | 910 | 910 950 260 250
(°C)
Presséo (bar) 5 70,5 7 7 1 80 -
Converséo b
76,9 - | 86@ | 70® 96,6 - -
(%GN)
Converséo
- 25,4 - - - ~20-25 20
(%CO)
Converséo (% b
94,0 | 0,14 | 79@ | 67® 99,1 - 3
COy)
Seletividade a
- 99,4 - - - - 100
metanol

@ Utiliza metano puro como carga enquanto ® utiliza gas natural

© Experimentos in silico

Com a alta conversdo global obtida na ROTA B, o gas residual foi vendido como
combustivel em vez de ser reciclado. Desse modo, evitam-se problemas de diminui¢do da
eficiéncia da reacdo com o reciclo de gas ndo reagido, que foi identificado em uma planta
piloto, devido o acumulo de inertes como o metano (Matsushita et al., 2013).

A Tabela 19 apresenta a mesma comparacdo de desempenho para a ROTA B. Pode-se
inferir que a seletividade ao metanol esta de acordo com a literatura, comparando sempre 0s
dados em condicgdes parecidas de T e P. Por outro lado, a conversdo do CO, encontra-se
maior, tanto para o reator R-101 (32,76% vs 25,23%) quanto para 0 R-102 (97,73% vs 90%).
A produtividade é menor do que o encontrado por Matsushita et al. (2013) e maior do que o
encontrado por Mota et al. (2013). O resultado é aceitavel para uma simulagdo que utiliza
apenas a energia livre de Gibbs, mas dados dos parametros cinéticos devem ser empregados
para avaliagdes mais detalhadas. Os balancos de massa e energia resultantes das analises

técnicas encontram-se no Apéndice A.
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Os seguintes resultados também foram obtidos na analise técnica:

O consumo de CO,, alimentado pela planta de bioetanol, foi cinco vezes maior na
ROTA B do que na ROTA A, devido a incorporacdo dos hidrocarbonetos no metanol.
Uma razdo para o C:H,0:CO; (onde C é o numero de mols de a&tomos de carbono,
devido a presenca de metano, propano e etano) de 5,1:3,4:1 foi encontrada como
Otima, utilizando menos CO, do que o proposto pela literatura. Ao usar a razao de
3:2:1 tanto com metano quanto com carbono na primeira razdo, um SYNGAS com
moédulo M de 1,7 foi encontrado. Isso é consistente, pois a razdo H/C dos
hidrocarbonetos vai diminuindo ao longo da série homoéloga. Manter a mesma
proporgdo entre o vapor e o CO; resulta, portanto, em uma diminuigdo da razéo
H./CO. Desse modo, a carga utilizada ndo é a ideal para se utilizar na ROTA A.

A produgéo de vapor de baixa presséo nas duas alternativas ultrapassou a quantidade
necessaria no processo, tornando-as autossuficiente em vapor. O excesso foi vendido

por 90% do preco do vapor.

Tabela 19 — Comparacéo do desempenho dos reatores da ROTA B

Matsushita | Lachowska
Mota et al. Bansode et
Este trabalho et al. et al.
(2013) al. (2014)
(2013) (2004)
R-101 R-102
Temperatura (°C) 210,0 210,0 230 250 220 210
Pressao (bar) 57,96 162,1 70 50 80 182
Seletividade (%
92,94 99,95 >90 96,3 91% ~100
metanol)
Seletividade (% CO) 7,06 0,05 <10 - -
Conversdo (% CO,) 32,76 97,73 <15 25,23 - ~90
Produtividade
194.,6 623,8 ~150,0 - 138 -
(gmetanol/kgcat/h
Produtividade ©®
3,04 9,75 - 18 - B
(gmetanol/Icat/h)
Agua/metanol
] 1,076 1,053 - 1,071 - -
produzida

@ A densidade considerada foi de 500g/I
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V.2 — Analise Econdmica

A operacdo da planta em um arranjo ndo integrado para frente requer grandes gastos

com tanques de armazenamento do produto. Foram necessarios 11 tanques de armazenamento

de 2400 litros para 30 dias de operacdo, custando 21,0 MMUS$ para os cenérios néo

integrados. Desse modo, a decisdo de investir ou ndo na planta pode ser afetada de acordo

com o cenario de integracdo da mesma, que devem ser considerados em uma andlise

econémica. A Figura 16 mostra que os tanques representam o item mais significantivo das

ROTAS A e B no cenério ndo integrado (30% e 55%, respectivamente). O segundo item mais

impactante sdo os trocadores e os compressores, para a ROTA A e B respectivamente, que

passam a ser o item mais importante no cendrio integrado. A categoria “Outros” engloba

vasos, bombas, construgcdes do OSBL e torre de refrigeracao.

100

0%

0%
0%
a0%
0%
40%
30%
20%
10%

0%

Tanques

0,31
: LU 8,48 0,93 6,13 3,62
s 1 T
15,55
I 15,58 411
26,79
26,79
Etapa 1l Etapa 2 Etapa 2 Etapa 1 Etapa 2 Etapa 2
[Mao-intezrada)| (Integrada) [Mao-integrada) | (Integrada)
ROT A A ROTABR
B Compressores M Reatores Colunas de Destilacdo B Trocadores de Calor Qutros

Figura 16 — Composic¢éo dos Custos de Campo Diretos do caso base (Rétulo dos

dados em MMUSS$)

Além disso, é visivel na Figura 16 a diferenca entre os reatores e trocadores de calor,

da ROTA A para a ROTA B (15,27 contra 4,86 e 16,94 contra 1,95 MMUSS,
respectivamente). Na ROTA A, o alto custo dos reatores pode ser explicada pelas condigdes

severas de temperatura (R-101) e de presséo e alta vazdo (R-102), sendo as mesmas condicdes
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validas para os trocadores proximos a eles. O trocador com maior custo é o integrador que

utiliza gas de combustdo do reator para aquecer o ar alimentado (E-110). Para analisar melhor

a diferenca dos custos dos reatores, a Tabela 20 mostra o dimensionamento desses

equipamentos, com os respectivos custos, para as duas rotas.

Tabela 20 — Dimensionamento e custo dos reatores

Diametro (m) | Altura (m) | Custo (MMUSS$)
R-101® 5,8
ROTA A
R-102 4,3 17,4 6,1
R-101 3,2 13,0 15
ROTA B
R-102 2,8 11,7 2,2

@ Avaliado como fornalha reformadora

A Tabela 21 mostra a composic¢do do Investimento Fixo Total (TFI), sendo os custos

com os equipamentos (Custo Diretos de Campo) 0s mais importantes.

Tabela 21 — Composicdo do Investimento Fixo Total (TFI) do caso base em MMUSS$.

ROTA A ROTAB
- Etapa 2 — x
Cenario Etapa 1 N0 Etapa 2 — Etapa 1 Etapa 2—-Nao | Etapa 2 —
. Integrada integrada Integrada
integrada
Custos Diretos |, o, 108,99 7553 | 9,36 59,65 25,95
de Campo
Custos Indiretos | 76 | 2132 | 1205 | 1.25 14,20 4,88
de Campo
Custos 4,48 59,39 4250 | 7,95 43,96 21,76
Extracampo
TFI 10,10 189,70 130,08 18,56 117,81 52,59

Os custos da Figura

econOmicas.

16 e Tabela 21 ficam fixos ao longo de todas as analises
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V.2.1 — Caso Base

A primeira analise a ser realizada é o caso base, que emprega 0s precos de 19,50
US$/MMBLtu para o GN e 1.250,00 US$/t para o H,, (ROTA A e B, respectivamente), como
apresentado anteriormente na Tabela 6.

Na analise do OPEX (Figura 17), ndo ha qualquer diferenca na composicao do cenario
integrado e do n&o integrado, que sdo, portanto, representados por apenas uma barra. O custo
“Outros” representa A.R., Custo de Manutencdao, Custos de Operacdo e substituicdo dos
catalisadores, todos com baixa representatividade.

A analise do OPEX para a Etapa 1 mostra que o custo de Méao de Obra é o mais
importante para a ROTA A, enquanto que, para a ROTA B, é a eletricidade. Essa diferenca
ocorreu devido a baixa vazdo de CO, sendo comprimido na ROTA A, que aproveita menos a
méo de obra empregada, possuindo menor economia de escala, apesar de necessitar de uma
pressdo final menor (5,5 contra 20 bar).

Em relacdo a Etapa 2, GN € o item mais impactante para a ROTA A, representando
cerca de 75% do OPEX, sendo 50% como matéria prima e outros 25% como utilidade.

Semelhantemente, H, é o item mais impactante para a ROTA B, com uma quota de 65% dos

custos.
100% Outros
G&A
80% —
70% . B Custos Indiretos
60%
50% M3ao de Obra
0,
40% Eletricidade
30%
20% mCO2
10%
0% ‘ GN (utilidade)
Etapa 1 Etapa 2 Etapa 1 Etapa 2 = GN (ROTA A)
ROTA A ROTA B ‘ H2 (ROTA B)

Figura 17 — Composicdo do OPEX do caso base
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A Tabela 22 apresenta os resultados do CAPEX, OPEX, da receita (REC) e do
desempenho econdmico, representado pelo custo de producédo, VPL e pela TIR.

Tabela 22 — Resultados da analise econdmica para o caso base

ROTA A ROTAB
Etapa 2 — N&o | Etapa?2 - Etapa 2 — N&o | Etapa 2 -
Etapa 1 ir?tegrada Interg);rada Etapa 1 irr:tegrada Inte%rada
TFI 10,1 189,7 130,1 18,6 117,8 52,6
CG 1,1 311 25,1 1,7 19,1 12,6
Cl 1,1 19,7 16,5 1,8 11,2 7,7
CAPEX 12,3 240,5 171,7 22,1 148,1 72,9
CFT 2,3 23,7 23,0 3,5 15,3 14,5
CVvT 0,5 162,5 162,4 3,6 79,7 79,6
OPEX 2,8 186,2 185,4 7,2 95,0 94,1
REC 0,0 107,7 107,7 0,0 101,6 101,6
Coroaugio | 55,99 830,0®) 799,7® | 26,26® | 437,3®) 403,9")
VPL - -508,9 -445,7 - -102,6 -35,1
TIR - Erro Erro - -8,7% 0,0%

(a) CO, e (b) Metanol, em US$/t

O Cproaucao d0 CO> foi de 55,9 e de 26,3 US$/t para a ROTA A e B, respectivamente.
A diferenca ocorreu, como mencionado anteriormente, pela economia de escala.

Para as ROTAS A e B, respectivamente, os cenarios integrados possuem Cproqucao
3,7% e 7,6% mais baixo e aumento do VPL em 63,2 e 67,5 MMUS$. As duas rotas possuem
menor TIR do que a TMA de 15% e, consequentemente, VPL negativo. A ROTA A,
inclusive, obteve Um Cy;.o4y050 Maior do que o preco de venda do metanol, indicando seu
fraco desempenho. O “Erro” na TIR da ROTA A ocorreu porque o investimento ndo obteve
nenhum retorno (fluxo de caixa sempre descendente). E improvavel que a ROTA A seja

viavel no cenario brasileiro atual, o que era esperado por ser uma tecnologia intensiva em GN.
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V.2.2 — Limite de Viabilidade

Os pregos com maiores incertezas foram ajustados de modo que o retorno do
investimento (TIR) atingisse o minimo requerido (TMA), obtendo o custo maximo de cada
um. Esse cenario é chamado de limite de viabilidade e afeta apenas os custos da Etapa 2
(logo, Etapa 1 sera omitida). No caso, o GN foi ajustado na ROTA A e o H, naROTA B e sdo
mostrados na mesma categoria na Figura 18, que retrata a composi¢cdo do OPEX nessa
andlise. Importante ressaltar que no caso da ROTA A, a variacdo no preco da matéria prima
(GN) também afeta uma das receitas, que é o vapor produzido a mais que 0 necessario.

Dessa vez, as composi¢oes dos cendrios integrados e do ndo integrado sdo diferentes
entre si, pois 0 custo maximo das matérias primas ajustadas pode ser maior no cenario
integrado, como mostra a figura. Na ROTA A, a eletricidade passou a ter 0 maior peso no
cenario nao integrado, enquanto no cenario integrado, continua sendo o GN. Na ROTA B,
uma composicdo parecida com o caso base foi encontrada, dado que o H, é o item mais

importante nos dois cenarios.

100% Outros
90% . .
80% - - m GN (utilidade)
70% =G&A
60%
50% Custos Indiretos
40% )
30% ® Mao de Obra
20% = CO2
10%
0% mH2 (ROTA A)
N&o integrada| Integrada ‘Nao integrada|  Integrada GN (ROTA B)
Eletricidade
Rota A - Etapa 2 ‘ ROTA B - Etapa 2

Figura 18 — Composicdo do OPEX no limite da viabilidade

A Tabela 23 apresenta os resultados do CAPEX, OPEX, da receita (REC) e do

desempenho economico, representado pelo Cpypaucs0 € PelO custo limite da principal matéria

prima para a planta ser viavel.
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Tabela 23 - Resultados da anélise econémica para o limite da viabilidade

ROTA A — Etapa 2 ROTA B — Etapa 2
Né&o integrada Integrada Né&o integrada Integrada
TFI 189,7 130,1 117,8 52,6
CG 20,5 16,0 16,0 11,5
Cl 16,3 13,6 10,3 7,4
CAPEX 226,4 159,7 1441 71,5
CFT 13,1 13,9 12,7 13,6
CVvT 31,0 50,1 48,1 68,1
OPEX 442 64,0 60,9 81,7
REC 108,2 108,9 101,6 101,6
Coroducio 263,75 316,58® 299,92 354,08"
Precos limites dos insumos 1,29 3,79 598,00 1.013,00©

(@ CO,, (b) Metanol, (c) H, em US$/t e (d) GN em US$/MMBtu

Como esperado, o0s cendrios integrados conseguem ser Vvidveis mesmo com matérias
primas mais caras. Segundo a tabela, o preco maximo do GN é 3,7 e 1,2 US$/MMBtu para o
cenario integrado e ndo integrado, respectivamente, enquanto o preco maximo para o H, é
1.0013,00 e 598,00 US$/t.

A Figura 19 retrata o fluxo de caixa acumulado para os cenarios discutidos e para dois
cenarios alternativos, em MMUS$. A avaliacdo do fluxo de caixa do caso base (Figura 19A)
revela, juntamente com os parametros de desempenho, que a ROTA B é mais competitiva do
gue a ROTA A nessas condi¢cdes, embora ambas sejam inviaveis. A analise do limite de
viabilidade (Figura 19B) mostra a necessidade de maiores receitas na ROTA B do que na
ROTA A e nos cendrios ndo integrados do que nos integrados, ja que todas as curvas possuem
TIR de 15%. Na Figura 19C, o fluxo de caixa é avaliado adotando uma condicdo de alto preco
para o metanol (500 US$/t), resultando em uma condigéo viavel para a ROTA A. Por ultimo,
na Figura 19D uma fonte barata de GN de 2,74 US$/MMBtu é admitida, como nos EUA
(IEA, 2015), favorecendo a ROTA A. Por outro lado, H, barato também é adotado, e igual ao
limite inferior encontrado na revisdo bibliografica (Tabela 1) para o Brasil, que foi de 866
US$/t. No cenario integrado, a TIR foi de 19% e 23% para a ROTA A e B, respectivamente,
enquanto para o ndo integrado foi de 11% e 7%, respectivamente. A mudanca da ROTA mais
rentavel de acordo com o cenario de integracdo (ROTA A na ndo integrada e ROTA B na
integrada) ocorreu devido a diferenca do CAPEX entre os cenarios. O CAPEX da ROTA A

aumenta apenas 50% com a mudanca de integrado para ndo integrado, enquanto a ROTA B
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aumenta 124%. A ROTA B, portanto, é mais penalizada do que a ROTA A no cenario nao

integrado e, por isso, possuiu menor rentabilidade. Essa comparacéo é perceptivel na Figura

19D.
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Figura 19 — Fluxo de caixa das ROTAS A e B para diversos cenarios: A — caso base,

B — limite da viabilidade, C — metanol: 500 US$/t e caso base para os insumos e D — GN a

2,74 US$/MMBTU e H; a 866 US$/t.

V.2.3 — Analises de Sensibilidade

Analises de sensibilidade séo realizadas para determinar a importancia das variaveis,

com maiores incertezas, no pre¢co maximo das matérias primas. Para um conjunto de valores

de preco de CO, e metanol, novamente 0 pre¢co do H, é ajustado até atingir o limite da

viabilidade. A analise de sensibilidade descobre, portanto, o limite entre as regides viaveis e

inviaveis.

A Figura 20 mostra os resultados da analise de sensibilidade do custo do CO, obtido

na Etapa 1, para as duas rotas. Na regido entre as duas linhas apenas o cenario integrado é
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viavel. Abaixo da linha de fundo, as duas configuragdes sdo viaveis e acima da linha no topo,
nenhuma € viavel. Observa-se que a integracéo para frente gera uma margem de seguranga no
custo de CO,. Uma planta de metanol integrada usando a ROTA A com CO; a 100 $/t seria
mais eficiente do que ndo integrada utilizando CO, a custo zero, uma vez que 0 pre¢o maximo
do GN para o arranjo integrado, nessas condicoes, ¢ 3,3 US$/MMBTU, enquanto para a ndo
integrada seria 1,7 US$/MMBTU. Em relacédo a rota B, uma planta integrada utilizando CO, a
50 US$/t seria mais eficiente que uma planta ndo integrada consumindo a custo nulo (841
contra 789 US$/MMBtu para o pre¢co maximo de H,). Os valores estdo rotulados na Figura
20.

A Rota A - Integrada O—Rota A - N&o integrada
00 43 Nenhuma das duas é viavel

P 4.0 33
(g 5 30 1.7
S@ 2.0 . Apenasaintegrada é viavel

E2 10 E
3 0.0
=3 As duas configuracdes sdo viaveis

o=2 -1.0

qu
g -2.0

0.0 20.0 40.0 60.0 80.0 100.0
CO, (US$/t)
Rota B - Integrada O—Rota B - Ndo integrada

B 1400 o

1200 Nenhuma das duas é viavel

T

1000 841

o 789 A ;

oo 800 O Penas a integrada é yigye

E = 600

88 400

=2 As duas configuracdes sdo viaveis

3, 200

5 0

0 10 20 30 40 50

CO, (US$/t)
Figura 20 — Analise de sensibilidade para o custo do CO, para os dois cenarios de
integracédo. ROTAS A (A) e B (B)

Destaca-se uma situacdo particular para a ROTA A: a disponibilidade de GN
associado com alto teor de CO, nas reservas brasileiras do polo Pré-Sal (Gaffney, Cline &
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Associates, 2010). Almeida (2016) propbe o processamento onshore do gas rico em CO..
Nessa abordagem, ndo é necessario realizar a compressao da Etapa 1 e, caso o teor de CO,
seja adequado para o processamento na ROTA A, o custo do CO; seria nulo. Desse modo, 0
preco do gas natural onshore podera ter abatimento por estar contaminado e devera ser no
maximo igual a 1,7 e 4,3 US$/MMBtu (Figura 20A) para a operacgao ser vidvel, no cenario
ndo integrado e integrado, respectivamente. Nessa analise, GN comercial ainda é utilizado no
reator de bi-reforma (R-101). Os precos do H, e GN limites ndo sdo muitos sensiveis ao custo
do CO,, considerando que a variacdo analisada foi de 100%, e, portanto, ele sera fixado em
55,94 e 26,26 US$/t para a ROTA A e B, respectivamente. Desse modo, uma segunda analise
de sensibilidade é realizada, variando o preco do metanol. A Figura 21 mostra que o pre¢o do

metanol tem grande impacto no desempenho econdémico.
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Figura 21 — Analise de sensibilidade para o preco do metanol para os dois cenérios de
integracdo. ROTAS A (A) e B (B)

Considerando duas plantas consumindo CO, com um mesmo custo, 0 cenario
integrado possui uma vantagem de 80 a 90 US$/t no preco do metanol. Por exemplo, para
uma planta usando a ROTA A e vendendo metanol a 450 $/t, o preco maximo do gas natural
no cenario ndo integrado é de 2,80 US$/MMBLtu, enquanto que no cenario integrado esse
valor s6 € atingido quando o preco do metanol for de 370 $/t. Observa-se 0 mesmo para a
ROTA B, sendo o valor maximo de 832 US$/t de H, encontrado em 450 e 367 $/t de metanol,
para planta ndo integrada e para planta integrada, respectivamente.

Para 0 caso de base de 1.250 US$/t de H,, a ROTA B seria vidvel se o preco do
metanol aumentasse para 450 US$/t para uma planta integrada ou para mais de 500 US$/t
para uma planta ndo integrada. A ROTA A esté longe de ser vidvel para o caso base, no qual o
GN custa 19,48 $/MMBtu.

A Tabela 24 resume o escopo da analise econbmica para comparacdo com analises
semelhantes, reportado por (MATZEN et al., 2015) e (PEREZ-FORTES et al., 2016) para a
ROTA B. O tempo util do projeto é a principal diferenca, sendo o valor de 10 anos geralmente
aceito como padréo para analise de investimentos na indudstria quimica, enquanto valores mais
altos favorecem a analise econdmica e sdo geralmente utilizados na industria energética. Para a

ROTA A, analises econdmicas disponiveis na literatura relatam abordagens de escopo restrito,
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listando os créditos de carbono (ROH et al, 2015), custo direto e de utilidades
(GANGADHARAN et al., 2012), para apenas um caso base.

Tabela 24 — Escopos das analises econdmicas que utilizam limites de viabilidade

Parametro ROTAB Matzen Pérez-Fontes
Integrado Né&o integrado etal., 2015 etal., 2016
Vida util do projeto 10 10 10 20
Metanol (US$/t) 400 400 403 400
H, méaximo (US$/t) 598,00 1.013,00 530,00 1.450,00
Crédito de Carbono Néo Néo Sim Sim
TMA (%) 15 15 - 8
Configuracao 2 reatores 2 reatores 1 reator 1 reator
Fonte do H, Biomassa Biomassa Eletrolise Eletrolise

V.3 —Analise Ambiental

As ROTAS A e B foram analisadas considerando a variacdo de PEI resultante na
execucao dos processos. Para ambas as rotas, um cenario de referéncia Business As Usual
(BAU) foi adotado para medir os beneficios da implementacéo das tecnologias. A referéncia
BAU é necesséria, pois 0 WAR considera que a matéria prima esta na atmosfera. Por
exemplo, é adotado que o metano tem impacto GWP igual a 23, porém isso sé é verdadeiro se
estivesse localizado na atmosfera. Na ROTA A, os calculos assumem que o GN utilizado na
sintese seria queimado para fins de aquecimento (BAU-A). Para a ROTA B, os calculos sdo
reportados como a diferenca entre o desempenho da rota e a emisséo para a atmosfera (BAU-
B).

A Figura 22 mostra a diferenca do potencial de impacto ambiental (PEI) entre as
ROTAS A e B e os estados BAU, em termos de taxa de geracdo (PEI/h), com a energia
fornecida por uma usina de GN e por uma hidroelétrica (HE). Ambas as rotas alcangam uma
reducdo no potencial de aquecimento global (GWP). A ROTA A consome CO, de uma planta
de bioetanol, que seria emitido, e metano, que seria queimado para efeitos térmicos, emitindo
CO,. A ROTA B consome 0 mesmo CO, da planta de bioetanol. A reducéo ¢ intensificada

com uma fonte de energia limpa (hidroelétrica), com beneficio ambiental adicional ao reduzir
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o potencial de acidificagdo (AP), o impacto dominante quando energia fossil (termoelétrica a
GN) é utilizada. E importante notar que as analises adotadas para calculo do PEI (Equacio

25) utilizam o mesmo fator de peso («;), para todas as categorias.

0.0 el llleesiesessessese
M ROTAA-GN
T R I =
mROTAB-GN
<
T L
o
ROTA A - HE
O-O | T T T
HTPI HTPE TTP ATP G ODP PCOP AP
mROTAB - HE
F30.0 L

Figura 22 — Resultando da Analise Ambiental paraas ROTAS Ae B

A anélise da ROTA A desconsidera impactos ambientais da produgdo de H, por
biomassa. Entretanto, como o H, possui PEI negligenciavel em todas as categorias avaliadas
pelo WAR e biomassa € uma fonte renovavel, esse aspecto nao € relevante.

Gangadharan et al. (2012) empregou 0 WAR para avaliar a combinacdo entre a
reforma a vapor e a reforma a seco (em diferentes reatores) para producdo de SYNGAS, sem
considerar a conversédo do SYNGAS a metanol. Um aumento no GWP, embora pequeno, foi
encontrado.
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V.4 — Analise Exergética

V.41-RAR-1

A Tabela 25 apresenta os resultados do célculo dos potenciais quimicos do RAR-1,
utilizando-se o0 HYSYS com o modelo termodindmico Wilson-PR para o célculo das
propriedades termodinamicas (H e S) das substancias puras. Neste RAR-1, as substincias
oxidaveis ndo presentes na Atmosfera Padrdo sdo calculadas por reagdes de combustdo em

Equilibrio Quimico com as originais da Atmosfera padréo, como dito anteriormente.

Tabela 25 — Potenciais quimicos das espécies nas condi¢des RAR-1

Espécie | Y100 | Fugecidade | RTIn(f) ul® = HO — Ty 80| ud = ul® + RTIn(f)
RAR (f) (bar) (kd/mol) (kJ/mol) (kJ/mol)
N, 0,7652 | 0,7751 -0,6314 -44,1534 -44.8
0, 0,2053 | 0,2079 -3,8933 -43,2400 47,1
H,0 0,0200 | 0,0203 -9,6657 -293,5985 -303,3
Ar 0,092 | 0,0093 | -11,6034 -35,7709 -47.4
CO;, 0,0004 | 10,0004 | -19,4326 -445,2300 -464,7
CH, - - - - -976,9
H, - - - - -279,7
co - - - - -441,1
CH30OH - - - - -1000,5
CaHs - - - - -1674,2
CsHs - - - - -2371,4

As taxas de exergias de cada corrente de entrada e saida nos processos, contabilizadas
do ponto de vista de RAR-1 e RAR-2, sdo apresentadas apenas no Apéndice A, pois
envolvem grande quantidade de dados.

A primeira anélise exergética é realizada tendo como volume de controle cada
equipamento, calculando-se a taxa de destruicdo da energia, a taxa de criacdo de entropia

Sgerada © @ respectiva divergéncia entre os valores encontrados. Pequenas inconsisténcias
termodindmicas foram encontradas nos reatores da ROTA B e em um trocador de calor de
integracdo energetica, pois hd pequena taxa de exergia criada quando devem exibir sempre
taxas de destruicdo de exergia. Houve também o caso de uma corrente da ROTA A, que

apresenta taxa de exergia negativa, o que € impossivel. A explicacdo é que a taxa de exergia
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da corrente “12” deveria ser igual a zero, entretanto, um erro pequeno, ao ser multiplicado
pela alta vaz&o da corrente, gerou o valor negativo, que é desprezivel frente aos outros valores
de exergia. As inconsisténcias estdo especificadas na Tabela 26. E importante lembrar que 0s
reatores de hidrogenacdo possuem perdas térmicas para 0 ambiente, pois foi admitido que a
eficiéncia das respectivas caldeiras é de 90% e, portanto, essa taxa perdida é adicionada ao
valor de S'gemda como contribui¢do que concerne ao Reservatorio de Calor (Ry), responsavel

por absorver esta fuga térmica dos reatores.

Tabela 26 — Inconsisténcias termodindmicas observadas usando-se RAR-1

ROTA A
Corrente Taxa de Exergia (kW) Vazdo (kmol/s)
12 -25 0,923

ROTA B
Equipamento | Taxa de Exergia Destruida | S, .44, (KW/K)

(kW) Multiplicada por To (K)

R-101 -208,92 -208,94
R-102 -932,93 -932,93
E-104 -177,79 -177,79

Os problemas relatados nos reatores da ROTA B existem tanto para o Pacote Wilson-
PR quanto com o Pacote PR-EOS. J& o trocador E-104, ndo apresenta inconsisténcia com o
Pacote PR-EOS, que foi entdo selecionado para resolver o problema. Como comentado
anteriormente, contudo sem dar justificativas, considera-se que o reator € a unido entre os
equipamentos R-101 + E-102 e R-102 + E-106 para superar o problema de inconsisténcias
termodinamicas, passando a apresentar, neste re-arranjo, taxa de destruicdo de exergia. N&o
foi dada importéncia a taxa negativa de exergia associada a corrente da ROTA A, pois 0 erro
foi pequeno. A Tabela 27 e a Tabela 28 mostram os resultados para a ROTA A e para a
ROTA B, que utiliza as solucGes descritas. A segunda analise exergética refere-se ao processo
como um todo. Para isso, a mesma contabilidade é realizada, mas tendo como volume de
controle a unido de todos os equipamentos. As correntes sao classificadas para identificar a
direcdo (se estd entrando ou saindo) e agrupadas de acordo com o contetido. A Tabela 29 e a

Tabela 30 mostram os resultados para as ROTAS A e B, respectivamente.
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Tabela 27 — Andlise exergética dos equipamentos do processo com RAR-1 (ROTA A)

. Exergia . .
Equipamentos Entrada Saida Destruicao Geracdo S | Erro | % Perdida
E-101 504606,2 | 502738,7 1867,5 1867,5 | 0,000% 0,37
R-101 322170,1 | 299534,2 | 22635,9 22638,2 | 0,010% 7,03
E-102 e E-103 266027,1 | 264165,2 1861,9 1861,9 | 0,000% 0,70
K-101 a0 K-104 | 377753,0 | 353214,7 | 24538,3 24538,3 | 0,000% 6,50
R-102 5068603,2 | 5066795,3 | 1807,9 1807,9 | 0,000% 0,04
E-108 e E-109 | 10025039,5 | 9988564,2 | 36475,3 36475,3 | 0,000% 0,36
K-105 4780465,3 | 4780325,5 139,8 139,8 0,000% 0,00
D-101 48281,6 48097,3 184,3 184,3 0,000% 0,38
T-201 209446,6 | 207393,6 2052,9 2052,9 | 0,000% 0,98
T-202 394433,6 | 354243,8 | 40189,7 40341,1 | 0,375% 10,19
E-201 228352,8 | 225360,4 29924 2992,4 | 0,000% 1,31
E-110 25591,2 23293,6 2297,6 2297,6 | 0,000% 8,98
K-106 4120,1 3418,7 701,3 701,3 0,000% 17,02
E-111 7023,4 4836,4 2187,0 2187,0 | 0,000% 31,14

Tabela 28 — Analise exergética dos equipamentos do processo com RAR-1 (ROTA B)

Exergia (kW) Geracdo S .

Equipamentos | Entrada Saida Destruigdo E (k\(iV) Erro % Perdida
K-101 219184,8 218356,9 827,9 827,9 0,000% 0,38
E-101 436200,6 | 436132,8 67,8 67,8 0,000% 0,02
E-102 217924,2 217570,2 353,9 353,9 0,000% 0,16
K-102 157687,6 157109,5 578,1 578,1 0,000% 0,37
E-105 8912,5 8310,5 602,0 602,0 0,000% 6,76
D-101 29319 28845 47,3 47,3 0,000% 1,61
T-201 210509,3 205849,6 4659,7 4659,3 0,008% 2,21
T-202 4191515 373818,0 45333,5 45333,6 0,000% 10,82
E-103 323746,1 | 303369,8 20376,2 20376,2 | 0,000% 6,29
E-107 190225,8 184456,7 5769,1 5769,1 0,000% 3,03
E-104 PR 301574,8 301554,5 20,3 20,3 0,000% 0,01
E-201 216821,8 215098,4 1723,4 1723,4 0,000% 0,79
R-101 + E-102 | 436752,2 436607,2 145,0 145,0 0,013% 0,03
R-102 + E-106 | 306792,3 306612,8 179,4 179,4 0,032% 0,06
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Tabela 29 — Analise exergética global do processo com RAR-1 (ROTA A)

Descricao Tipo Exergia (kW) | % do total | Soma das %

GN matéria prima Entrada 2,27TE+05 28,0%
H,O matéria prima Entrada 1,95E+02 0,0%
Vapor @6,9 bar Entrada 7,74E+03 1,0%

A.R. (30°C) Entrada 4,91E+05 60,5% 100%
Poténcia requerida Entrada 1,67E+04 2,1%
Ar atmosférico Entrada -2,57E+01 0,0%
GN utilidade Entrada 6,55E+04 8,1%
Agua de alimentacéo da caldeira | Entrada 3,67E+03 0,5%
Metanol (produto) Saida 2,08E+05 25,6%
Gas Residual Saida 4,95E+04 6,1%
Leves Saida 2,06E+02 0,0%
Pesados Saida 5,46E+01 0,0%

AR. (45°C) Saida 3,97E+05 48,8% 82 3%

Condensado de vapor Saida 1,53E+03 0,2% ’

Poténcia gerada (produto) Saida 3,06E+02 0,0%
Gas de combustdo Saida 2,50E+03 0,3%
Condensado da compressao Saida 7,37E+00 0,0%
Vapor @6,9 bar (produto) Saida 9,67E+03 1,2%

Tabela 30 — Analise exergética global do processo com RAR-1 (ROTA B)

Descricéo Tipo Exergia (kW) % Soma das %
H, matéria prima Entrada 209548,4 34,38%

CO, matéria prima Entrada 7382,6 1,21%

P’oténcia requerida Entrada 7960,6 1,31% 100%
Agua de alimentacdo da caldeira Entrada 3678,4 0,60%

A.R. (30°C) Entrada 3716229 60,98%

Vapor @6,9 bar Entrada 9240,7 1,52%

Poténcia gerada (produto) Saida 59,6 0,01%

Condensado de vapor Saida 1995,6 0,33%

Vapor @6,9 bar (produto) Saida 9425,8 1,55%

A.R. (45°C) Saida 300109,0 49,24% 85 7%
Gas residual Saida 45974 0,75% ’
Leves Saida 52,3 0,01%

Pesados Saida 623,2 0,10%

Metanol (produto) Saida 205534,0 33,73%

De posse desses dados, é possivel calcular-se a taxa de exergia destruida em cada
processo, pela diferenca entre as taxas de exergia de entrada e de saida, e a eficiéncia
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exergética, que € a razdo entre a taxa de exergia na saida pela taxa na entrada (), ou ainda a

razdo da taxa presente nos produtos pela taxa presente na entrada (n,). A Tabela 31 apresenta

um resumo dos resultados de cada processo.

Tabela 31 — Resumo dos resultados da analise global do RAR-1

Taxa de exergia Eficiéncia (%)
Processo i
Na entrada Na saida Nos produtos Perdida M 12
ROTA A 812407 668682 218099 143725 82,3 26,8
ROTA B 609434 522397 215019 87037 85,7 35,3

Por fim, a verificacdo final de que a taxa de exergia destruida deve ser igual a taxa de
geracdo de entropia multiplicada por Ty € realizada na Tabela 32. A taxa de exergia perdida é
retirada da Tabela 31 e a taxa de entropia gerada € retirada da ultima coluna das tabelas de

exergia global do processo, presentes no Apéndice B.

Tabela 32 — Verificacao dos Célculos de Destruicdo de Exergia versus Criacao de

Entropia com RAR-1

Processo | Taxa de Exergia | Taxa de Entropia Gerada Divergéncia (%)
Destruida (kW) | (kW/K) Multiplicada por Ty (K)

ROTA A | 143725,3 kW 143667,2 kW 0,04%

ROTA B | 87036,7 kW 87036,9 kw 0,0001%

Com base nos resultados, foi elaborado um Diagrama de Sankey para visualizar-se
melhor o escoamento de exergia. A Figura 23 e a Figura 24 apresentam 0s diagramas da
ROTA A e B, respectivamente, para 0 RAR-1. Considera-se que a corrente “12” (ar para
combustdo) possui exergia nula pois é idéntico ao ar ja existente no RAR-1, e por isso, 0s

valores devem ficar minimamente diferentes das tabelas.
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Insumo: 238,846
GN: 292,740

Agua de processo: 195
Vapor: 7,736
Agua de alimentagéo da caldeira: 3,671

Utilidade: 573,587

Agua de resfriamento 30°C: 491,209

Poténcia: 16,691

Metanol: 208,126

Poténcia gerada: 306
Vapor produzido; 9,667

Agua de resfriamento 45°C: 396,836
Rota A: 812,434

Condensado de vapor; 1,529

Gas residual: 49,454

Leves (T-201): 206

Pesados (T-202): 55

Gas de combustio: 2,497
Condensado da compresséo: 7

Ineficiéncias: 143,751

Produto: 218,099

Utilidade para tratamento: 398,365

Efluentes: 52,219

R-101: 22,636 W
K-101 ao K-104: 24,538
R-102: 1,808 —
T-201 + T-202: 42,243
E-101 ao E-103: 3,729
E-108 + E-109: 36,475

E-201: 2,992
E-110+ 111 e K-106: 5,186
QOutros: 4,143

Trabalho perdido: 195,969

Figura 23 — Diagrama de Sankey da exergia da ROTA A usando 0 RAR-1 em kW (com *,” como separador de milhar)
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H2 materia prima: 209,548 Insumo: 220.609

CO2 materia prima: 7,383
Agua de alimentagéo da caldeira: 3,678
Potencia: 7,961

: Utilidade: 388,825
Agua de resfriamento 30°C: 371,623

Vapor: 9,241

Metanol: 205,534

Vapor produzido: 9,426

Poténcia produzida: 60
Condensado de vapor; 1,996 —

Rota B: 609,434
Agua de resfriamento 45°C: 300,109

Gas residual: 4,597
Leves (Coluna T-201): 52
Pesados (Coluna T-202): 623

Ineficiéncias: 87,037

Produto: 215,020

Utilidade para tratamento: 302,105

Efluente: 5,273=
R-101 + 102: 324

E-101+ 103: 20,444
K-101 + 102: 1,406 —

T-201 + 202: 49,993
E-104 ao 107: 7,504

E-201: 1,723
Qutros: 5,642

Trabalho perdido; 92,309

Figura 24 — Diagrama de Sankey da exergia da ROTA B usando 0 RAR-1 em kW (com “,” como separador de milhar)
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V.4.2 - RAR-2

Para esta abordagem, primeiramente calculou-se o G de fases liquidas a 1 atm e 298.15
K compostas por H,O-Metanol via HYSYS, pelo método descrito anteriormente. A curva
resultante do G, assim como a tangente No Ponto X,,.¢qano: = 0, €Sta representada na Figura

25. Por esse método, o valor do ud,.;4n0; € igual a —254,40 kj /mol.

G molar vs X

metanol
0 0.2 0.4 0.6 0.8

1 xmetanol

-210
-230

S -250 —e— Mistura
£ M@
S -270 Tangente
c_‘E _290 ‘M
g -310
O -330

-350

Figura 25 — G molar da mistura vs. fracdo molar de metanol

E necessario, ainda, plotar o S das mesmas fases liquidas a 1 atm e 298.15 K
compostas por H,O-Metanol via HYSYS para calcular 0 S2,,4,0;, Que sera utilizado no
calculo da geracdo de entropia no RAR-2, para validar as analises. A Figura 26 retrata essa

curva, que resultaem S2 . ,...; = 0,0502kj /(mol * K).

S molar vs X

metanol
0.06
’—(; 0.05 0.0502
£ 0.04 /
She —e— Mistura
——Tangente

o 0.01 N

O T T T T 1

0 0.2 0.4 0.6 0.8 1 Xietanol

Figura 26 — S molar da mistura vs. fracdo molar de metanol
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No RAR-2, as inconsisténcias da corrente “12” da ROTA A e do reator R-101 da
ROTA B desapareceram, contudo, novos problemas surgiram. Primeiramente, a corrente “45"
(condensado da compressdo) obteve fluxo de exergia negativo (-0,24 kW). Ela estava sendo
simulada com o pacote PR-EQOS, embora o mais apropriado seja o Wilson-PR, pois se
encontra no estado liquido e uma separacéo liquido-gas ocorre no equipamento imediatamente
anterior. Foi realizada a conversdo apenas dessa corrente para Wilson-PR e ela passou a ter
63,2 kW de fluxo de exergia. A diferenca € insignificante e, portanto, essa mudanca de pacote
n&o foi realizada no RAR-1.

O maior problema ocorreu no equipamento R-101 da ROTA A (reator de bi-reforma).
A geracdo de exergia foi negativa como no RAR-1 — ROTA B. Entretanto, dessa vez a taxa de
geracdo de entropia foi positiva, como mostra a Tabela 33 indicando um desequilibrio entre o
método de calculo de entropia e o de exergia. Como o valor inconsistente foi o da geragédo de
exergia, pode-se considerar que a geracdo de entropia esta correta. Mais do que isso, o calculo

da exergia teve alguma inconsisténcia, desde a definicdo do RAR-2 até o calculo dos fluxos.

Tabela 33 — Fluxos de exergia e entropia do reator R-101 - ROTA A com RAR-2

Correntes | Direcdo | Exergia (kW)*direcao® | S (kwW)*direcio®

4 Entrada 1,82E+04 -21436,073

11 Entrada 2,50E+03 -9731,9308

5 Saida -4,78E+04 48568,585

14 Entrada 1,72E+04 -52115,948

15 Saida -2,20E+04 60470,15

46 Entrada 2,19E+03 -3343,4545
SRk * T, - 10673,5

Total -29740 33085

@ A direcdo é negativa para as saidas no calculo da exergia, enquanto é positiva no
calculo de entropia.

Analisando-se os fluxos de exergia e de entropia da Tabela 33, pode-se reparar que as
correntes de GN (46 e 11) possuem valores baixos, comparando com SYNGAS na corrente 5,

por exemplo. Analisando-se 0os componentes do GN, 0 propano e 0 etano sdao consumidos
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apenas no reator com problemas, além disso, sdo definidos de modo arbitrario no RAR-2.

Considerando que alterando o potencial quimico desses componentes afetard apenas a

destruicdo de exergia, ndo alterando o valor da geracdo de entropia, pode-se induzir que a

definicdo arbitraria da fracdo da fracdo molar do etano e propano pode ter provocado o

desequilibrio. Esse problema s6 ocorrera se houver rea¢do no processo analisado. Deste modo

variou-se o potencial quimico do etano e do propano com o solver do Excel, com o objetivo

de zerar o residuo entre as taxas de exergia e entropia (vezes To) do reator R-101. A Tabela 34

compara os resultados obtidos. Verifica-se que os potenciais da solucdo proposta estdo entre

0s potenciais com composi¢do arbitréria e os potenciais estimados por Equilibrio Quimico via

combustdo (RAR-1) e serdo utilizados. A Tabela 35 mostra os resultados dos potenciais

quimicos para 0 RAR-2, com a solucdo proposta. A Tabela 36 e a Tabela 37 mostram o
resultado para a ROTA A e para a ROTA B, respectivamente, usando o0 RAR-2 da Tabela 35.

Percebe-se que o0 objetivo de melhor discriminagéo de irreversibilidades foi atingido.

Tabela 35 — Potenciais quimicos das espécies nas condi¢fes RAR-2 em kJ/mol

Tabela 34 — Comparacéao entre os potenciais obtidos em kJ/mol

RAR-1 RAR-2 original | RAR-2 solugédo proposta
Upropano | ~1674,2 kJ/mol | -177,3 kJ/mol | -1051,2 kd/mol
Uiano | -2371,3 kJ/mol | -186,5 ki/mol | -1406,6 ki/mol

0
. yido | Fugacidade (f) | RTIn(f) |p/®=H"—T,S° 0 Hi
Espécie | oo (bar) (ky/mol) k (ki/mol) = ul® + RTIn(f)
(kJ/mol)
N, 0,7562 0,7660 -0,6608 -44,1854 -44.8
0O, 0,2028 0,2055 -3,9227 -43,2720 -47,2
H20 0,0315 0,0320 -8,5358 -293,6305 -302,2
Ar 0,0090 0,0092 -11,6328 -35,8029 -47.4
CO, 0,0004 0,0004 -19,4620 -445,2618 -464,7
CH, 1,8 ppm 1,8E-6 -32,7589 -129,6541 -162,4
H, 1 ppm 1,0E-6 -34,2160 -36,70632 -70,9
CO 1 ppm 1,0E-6 -34,2160 -158,0641 -192,3
CH30H - - - - -254,4
CoHs - - - - -1057,3
CsHg - - - - -1409,7
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Tabela 36 — Analise exergética dos equipamentos do processo (ROTA A, RAR-2)

. Exergia (kW) Geragdo S
Equipamentos Entrada Saida Destruicéo (k\(iV) EITO | 4 perdida
E-101 1,050E+05 | 1,031E+05 | 1,867E+03 | 1,867E+03 | 0,000% 1,78%
R-101 1,029E+05 | 6,980E+04 | 3,308E+04 | 33084,84 | 0,000% | 32,16%
E-102 e E-103 | 3,770E+04 | 3,443E+04 | 3,264E+03 | 3,264E+03 | 0,000% 8,66%
K-101 ao K-104 | 1,385E+05 | 1,140E+05 | 2,446E+04 | 2,455E+04 | 0,355% | 17,66%
R-102 3,752E+05 | 3,515E+05 | 2,375E+04 | 2,375E+04 | 0,000% 6,33%
E-108 e E-109 8,297E+05 | 7,932E+05 | 3,648E+04 | 3,648E+04 | 0,000% 4,40%
K-105 3,170E+05 | 3,169E+05 | 1,398E+02 | 1,398E+02 | 0,000% 0,04%
D-101 3,196E+03 | 3,012E+03 | 1,843E+02 | 1,843E+02 | 0,000% 577%
T-201 4,719E+03 | 2,666E+03 | 2,053E+03 | 2,053E+03 | 0,000% | 43,51%
T-202 1,728E+05 | 1,326E+05 | 4,019E+04 | 4,034E+04 | 0,375% | 23,26%
E-201 2,192E+04 | 1,892E+04 | 2,992E+03 | 2,992E+03 | 0,000% | 13,65%
E-110 2,550E+04 | 2,320E+04 | 2,298E+03 | 2,298E+03 | 0,000% 9,01%
K-106 4,155E+03 | 3,454E+03 | 7,013E+02 | 7,013E+02 | 0,000% | 16,88%
E-111 6,727E+03 | 4,540E+03 | 2,187E+03 | 2,187E+03 | 0,000% | 32,51%

Tabela 37 — Analise exergética dos equipamentos do processo em KW (ROTA B, RAR-2)

Equipamentos |Entrada |Saida Destruicdo E |Geragdo S |Erro % Perdida

K-101 452225 44394,6 827,9 827,9 0,000% | 1,83%
E-101 77784,7 77716,9 67,8 67,8 0,000% | 0,09%
E-102 33354,8 33000,9 353,9 353,9 0,000% | 1,06%
K-102 33326,1 32748,0 578,1 578,1 0,000% | 1,73%
E-105 3487,0 2885,0 602,0 602,0 0,000% | 17,27%
D-101 564,1 516,7 47,3 47,3 0,000% | 8,39%
T-201 7390,3 2730,6 4659,7 4659,3 0,008% | 63,05%
T-202 196580,6 | 151247,1 45333,5 45333,6 | 0,000% | 23,06%
E-103 129436,9 | 109060,7 20376,2 20376,2 | 0,000% | 15,74%
E-107 44439,7 38670,6 5769,1 5769,1 0,000% | 12,98%
E-104 PR 35464,0 354437 20,3 20,3 0,000% | 0,06%
E-201 13084,5 11361,1 1723,4 1723,4 | 0,000% | 13,17%
R-101 + E-102 | 78220,6 67584,2 10636,4 10636,4 | 0,000% | 13,60%

R-102 + E-106 | 40109,9 17409,4 22700,5 22700,4 | 0,000% | 56,60%

A Tabela 38 e a Tabela 39 mostram os resultados da anélise global utilizando RAR-2

para as ROTAS A e B, respectivamente.
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Tabela 38 — Analise exergética global do processo usando RAR-2 (ROTA A)

Descricéo Tipo Exergia (KW) | % do total | Soma das %

GN matéria prima Entrada 5,72E+04 10,4%
H,0O matéria prima Entrada 1,47E+03 0,3%
Vapor @6,9 bar Entrada 7,17E+03 1,3%

A.R. (30°C) Entrada 4,46E+05 81,4% 100%
Poténcia requerida Entrada 1,67E+04 3,0%
Ar atmosférico Entrada 9,61E+00 0,0%
GN utilidade Entrada 1,63E+04 3,0%
Agua de alimentagfo da caldeira | Entrada 2,97E+03 0,5%
Metanol (produto) Saida 3,66E+03 0,7%
Gés Residual Saida 2,79E+03 0,5%
Leves Saida 9,93E+00 0,0%
Pesados Saida 5,02E+01 0,0%

A.R. (45°C) Saida 3,51E+05 64,1% 67 6%

Condensado de vapor Saida 9,65E+02 0,2% '

Poténcia gerada (produto) Saida 3,06E+02 0,1%
Gas de combustdo Saida 2,37E+03 0,4%
Condensado da compressao Saida 6,32E+01 0,0%
Vapor @6,9 bar (produto) Saida 8,96E+03 1,6%

Tabela 39 — Anélise exergética global do processo usando RAR-2 (ROTA B)

Descricéo Tipo Exergia (kW) % Soma das %

H, matéria prima Entrada 5,75E+04 10,5%
CO, matéria prima Entrada 1,47E+03 0,3%

i Poténcia requerida Entrada 7,17E+03 1,3% 100%
Agua de alimentacdo da caldeira | Entrada 4,46E+05 81,4%
A.R. (30°C) Entrada 1,67E+04 3,0%
Vapor @6,9 bar Entrada 9,61E+00 0,0%
Poténcia gerada (produto) Saida 1,64E+04 3,0%
Condensado de vapor Saida 2,97E+03 0,5%
Vapor @6,9 bar (produto) Saida 3,66E+03 0,7%

A.R. (45°C) Saida 2,79E+03 0,5% 20.0%

Gas residual Saida 9,93E+00 0,0% ’

Leves Saida 5,02E+01 0,0%
Pesados Saida 3,51E+05 64,1%
Metanol (produto) Saida 9,65E+02 0,2%

A Tabela 40 apresenta um resumo dos resultados de cada processo usando RAR-2.
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Tabela 40 — Resumo dos resultados da analise global (RAR-2)

Taxa de Exergia (kW) Eficiéncia (%)
Processo :
Na entrada Na saida Nos produtos Perdida M 12
ROTA A 547798 370570 12932 177229 67,6 2,36
ROTAB 399743 279694 11690 120049 70,0 2,92

Por fim, a verificagdo final de que a exergia perdida deve ser igual a taxa de geracao
de entropia multiplicada por T, é realizada e o resultado é mostrado na Tabela 41. Verifica-se
um erro relativamente grande paraa ROTA A, pois o pacote termodindmico usado na corrente
“12” foi alterado para Wilson-PR, sem alterar-se o pacote da compressdo, adicionando um
erro de 63,4 kW (63,2+0,2 kW) no processo.

Tabela 41 — Verificacao dos célculos de exergia e entropia usando RAR-2

Processo | Taxa de Exergia Destruida | Taxa de Entropia Gerada (kW/K) | Divergéncia (%)
(kW) Multiplicada por Ty (K)

ROTA A | 177229 kKW 177471 kW -0,14%

ROTA B | 120049,2 kW 120049,3 kW 0,00008%

Por fim, os Diagramas de Sankey sdo apresentados para os resultados do RAR-2. A
Figura 27 e a Figura 28 apresentam os diagramas da ROTA A e B, respectivamente. Atraves
dos Diagramas, tanto para 0 RAR-1 quanto para 0 RAR-2, é possivel perceber-se que grande
parte do trabalho perdido pela planta vém da agua de refrigeracdo. Desse modo, integracdes
energéticas para diminuir a quantidade dessa utilidade, e aproveitar melhor o calor, devem ser
realizadas. Isto feito aumentar-se-ia a eficiéncia da planta, pois a taxa total de trabalho
perdido diminuiria, podendo até aumentar a taxa de exergia dos produtos devido a maior

producdo de vapor, por exemplo.
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Metanol: 3,663
Poténcia gerada: 306
Vapor produzido: 8,963

Condensado de vapor: 965

Produto: 12,932

GN: 73,529 Insumo: 68,852

Agua de processo: 1,474

\!apor: 71 ?2 . o Utilidade para tratamento: 352,357
Agua de alimentag¢éo da caldeira: 2,967 Agua de resfriamento 45°C: 351,392
Efluentes: 5,281
Rota A: 547,789
R-101.22,636 |
Aewa d . 30°C: 445 95“__’Utilidade: 478,937 Gas residual: 2,787 K-101 ao K-104: 24,538
gua de resfriamento 30°C: b Leves (T-201): 10 .
Pesados (T-202): 50 fi5192.1.808—

Gas de combustio: 2,371

Condensado da compresséao: 63 T1-201 +T-202: 42,243

E-101 a0 E-103: 3,729 Trabalho perdido: 182,499
E-108 + E-109: 36,475

Ineficiéncias: 177,219 E-201: 2,992
E-110+ 111 e K-106: 5,186

Poténcia: 16,691 Outros: 37,611

Figura 27 — Diagrama de Sankey da exergia da ROTA A usando 0 RAR-2 em kW (com “,” como separador de milhar)
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H2 materia prima: 35,569
Insumo: 45,960

CO2 materia prima: 7,400
Agua de alimentacédo da caldeira: 2,991
Potencia; 7,961

Agua de resfriamento 30°C: 3137,25%'Jt Mliskre 21 S8, 0E

Vapor: 8,567

Metanol; 2,892
Vapor produzido: 8,739

Poténcia produzida: 60
Condensado de vapor: 1,322

Agua de resfriamento 45°C: 265,741

Rota B: 399,743

Gas residual: 608
Leves (Coluna T-201): 9
Pesados (Coluna T-202): 323

Ineficiéncias: 120,049

Produto: 11,691

Utilidade para tratamento: 267,063

Efluente: 940—
R-101 + 102: 35

E-101 + 103: 20,465
K-101 + 102: 1,493

T-201 + 202: 50,374
Trabalho perdido: 120,989

E-104 a0 107: 7,503
E-201: 1,723

Qutros: 38,456

Figura 28 - Diagrama de Sankey da exergia da ROTA B usando 0 RAR-2 em kW (com “,” como separador de milhar)
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V.5 — Métricas Generalizadas e de Sustentabilidade

O grau de concordancia das ROTAS A e B em relagdo aos GDC’s e 0s respectivos

motivos das escolhas feitas, sdo apresentados na Tabela 42.

Tabela 42 — Grau de concordancia para os GDC’s das ROTAS A e B

Concordancia
(MATRIZ GD)

GDC# Motivos
ROTAA|ROTAB

Gds residual é queimado no lugar de ser reciclado na ROTA B, enquanto é

1 3 9 . ’ g L
reciclado na A. Apesar de possuir purga, é feito tudo para minimiza-la.

) 9 3 No primeiro reator da ROTA A, GN é queimado como combustivel e ndo é
incorporado ao produto.

3 9 9 Todos os processos usam CO, e produzem metanol.

4 1 1 Os impactos foram minimizados com integracdes energéticas em ambas as
rotas.

5 9 1 GN é obrigatdrio no reator de bi-reforma como combustivel e matéria
prima.

6 3 1 ROTA A possui duas etapas: a primeira produz SYNGAS que é convertido a
metanol, podendo gerar mais residuos.

7 1 9 Muita dgua é produzida na ROTA A, que possui menor seletividade.

3 3 3 Metanol pode persistir no ambiente na forma de CO,, caso usado como
combustivel.

9 1 1 Ndo ha substancias perigosas.

10 9 9 Reator a 950 °C e 70 bar (R-101, ROTA A) e reator a 160 bar (R-102, ROTA
B)

11 1 3 Mais CO, é reciclado da planta de bioetanol na ROTA B, por tonelada de
metanol. Reutilizagdo e disposi¢ao benéfica ndo se aplicam.

12 1 1 Produto de componente Unico (metanol) em ambas as rotas.

13 3 1 O nimero de equipamentos, que perdem completamente o valor apds 10
anos, na ROTA A é 42, enquanto na ROTA B é 36 (Analise quantitativa) .
ROTA A pode ser realizada com gds rico em CO,, comum nos campos de

14 1 1 pré-sal brasileiro. Na ROTA B, H, pode ser produzido a partir de biomassa
da cana-de-agucar, industria bem desenvolvida. Ambas podem utilizar CO,
de uma planta de bioetanol.

As meétricas quantitativas de sustentabilidade sdo calculadas de acordo com os

resultados dos balancos de massa e energia, exergia, econdmico e ambiental. No célculo das

métricas de intensidade em carbono, uma analise detalhada € realizada. Assume-se, para isso,

a combustdo completa dos gases residuais e das cargas.
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Assume-se ainda que as emissdes associadas a demanda de energia elétrica sdo iguais
a 388 gCO,eq/kWh quando termoelétricas de Ciclo Combinado de G&s Natural (CCGN) com
passo Unico de geracdo de vapor, sdo consideradas (MAZZETTI et al., 2016). Para um
cenario com hidroelétrica, a emissdo de 14 gCO,eq/kwh é adotado (IPCC, 2011). Além disso,
a energia térmica (vapor) deve ser contabilizada, pois depende de combustivel. Para geracao
de vapor através da queima do GN com Valor de Aquecimento Inferior (LHV) de 47,2 MJ/Kg,
as emissdes foram estimadas como 2,7 kgCO,/kgGN (calculado de acordo com a reacdo de
combustdo). A Tabela 43 apresenta o balanco de CO, para as ROTAS A e B em dois
cenarios:

e GN/GNCC - Energia térmica fornecida por GN e eletricidade por usinas de

ciclo combinado de GN (CCGN).
e GN/HYDRO - O fornecimento da eletricidade €é substituido por uma
hidroelétrica. O fornecimento da energia térmica ndo pode ser substituido por
uma fonte renovavel (biomassa, por exemplo), pois o reator R-101 da ROTA A
requer 950°C, demandando o uso de combustiveis fosseis. A ROTA B é
autossuficiente em energia térmica e o vapor recuperado pode ser utilizado nos

outros equipamentos da ROTA A.

Na Tabela 43, um valor positivo para a eficiéncia indica que o processo possui
emissdo negativa ao converter CO, em metanol. No cenario GN/CCGN, a ROTA A consegue
reduzir 47,9% das emissfes da fornecedora de CO, (planta de bioetanol), sendo a Reagéo
(Etapa 2) a principal responsavel pela emissdo de CO, (40%) seguida pela separacdo da Etapa
2 (7%). Mudando para o cenario GN/HIDRO, a eficiéncia aumenta para 60,7%. Por outro
lado, a ROTA B consegue mitigar 87,3% e 97,5% do CO, da carga nos respectivos cenarios,
sendo a Reacdo (Etapa 2) a principal responsavel pelo bom desempenho da rota, com
mitigacdo de 2% do CO, da carga. De posse desses resultados, todas as métricas sdo
prontamente calculadas. A Tabela 44 apresenta os resultados das métricas e das
normalizagdes das alternativas. As métricas “Intensidade de energia térmica” e “Intensidade
de carbono” serdo calculadas como a soma desses itens no cenario GN\CCGN e GN\HIDRO
da Tabela 43. A matriz GDCI é obtida multiplicando-se a GDT pelo vetor de pesos PWV. A
sequir, os vetores FC, IS e GS sao calculados, como foi discutido no Capitulo I1l. A Tabela 45
resume os resultados desses vetores.
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Tabela 43 — Emissdes liquidas de CO,/abatimento das ROTAS Ae B

CO; emitido / CO, alimentado (kg/kg)
Energia
ROTA Processo Termica Cltrica Valor Liquido®
N GN GN
Conversdo |Purga| GN |CCGN HIDRO CCGN |HIDRO
ROTAA
Compresséo (Etapa 1) 0,00| 0,00 0,00/ 0,00 0,00 0,00 0,00
Reacdo (Etapa 2) 0,82| 0,18 0,14| 0,08 0,00 0,40 0,32
Compresséo (Etapa 2) 0,00| 0,00 0,00| 0,05 0,00 0,05 0,00
Separacgéo (Etapa 2) 0,00| 0,00 0,07| 0,00 0,00 0,07 0,07
Total 0,82| 0,18 0,21 0,13 0,00 0,52 0,39
ROTAB
Compresséo (Etapa 1) 0,00| 0,00 0,00| 0,03 0,00 0,03 0,00
Reacéo (Etapa 2) 0,98| 0,02 -0,12| 0,07 0,00 -0,02| -0,09
Separacdo (Etapa 2) 0,00| 0,00 0,12| 0,00 0,00 0,12 0,12
Total 0,98| 0,02 0,00/ 0,11 0,00 0,13 0,03
Eficiéncia®
ROTA A 47,87% | 60,66%
ROTAB 87,28% | 97,47%

@ Requer combustivel fssil para atender a demanda de calor (R-101 opera a 950°C)
®yalor Liquido = Purga do processo + Energia Térmica + Energia Elétrica
© Eficiéncia (%) = (1 — Valor Liquido Total) * 100

Os resultados da literatura para as métricas de intensidade de CO, sdo comparados
com os valores obtidos neste trabalho e reunidos na Tabela 46. A ROTA B é a principal
alternativa avaliada, enquanto apenas um trabalho possui dados para realizar a compara¢do da
ROTA A. Mesmo assim, a concordancia com os resultados publicados da ROTA B valida o
procedimento e sugere a adequagdo das métricas da ROTA A. E importante notar que Roh et
al. (2015) falhou ao ndo concordar com os outros dados (incluindo o presente trabalho). Por
exemplo, para a ROTA B, emissdes indiretas do CO; relatado por Roh et al. (2015) é uma
ordem de magnitude maior do que os outros valores mostrados na Tabela 46.

Pode-se inferir, portanto, que a ROTA B é 2,07 vezes mais sustentdvel do que a
ROTA A, e que deve ser escolhida para ser investida. E importante ressaltar que a ROTA A
em um cenario de GN barato, como nos EUA, é propenso a ser viavel e, quando comparado

com a reforma de GN convencional, traz uma grande reducéo nas emissdes de CO..
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De acordo com a Tabela 46, evita-se 1,35 a 1,65 t CO, / t metanol, dependendo da
fonte de energia utilizada. Uma vantagem competitiva da ROTA B é o uso de GN ndo tratado,
rico em CO,, que se espera ter um baixo valor de mercado. Por fim, ROTA A é uma
tecnologia Gas para Liquido (GPL) que produz um portador de energia (metanol) e, portanto,

contribui para o transporte de gés para (ou de) localidades remotas.

Tabela 44 — Resultado das Métricas Normalizadas (MN) das ROTAS Ae B

Métricas Normalizadas (MN)
- ROTA A ROTA B s
Métrica Média
(absoluto) | (absoluto)
ROTA A ROTAB
E-factor 1,18 1,60 1,39 1 3
Intenmdatje _de energia 0,57 0,38 0,48 3 1
elétrica
Inten5|da,de Qe energia 3,00 0.05 1.48 3 1
térmica
Intensidade de carbono 1,53 0,21 0,87 3 1
Intensidade de agua 0,07 0,07 0,09 3 3
Intensidade de PEI/h 73.63 113,30 30.16 3 1
total
Intensidade do 803,8 4044 | 604,00 3 1
Cproducéo
Intensidade do VPL
(MMUS$) 4457 35,1 240,4 3 1
Intensidade exergética | 0,9764 0,9708 0,9736 3 1

Tabela 45 — Resultados dos vetores de desempenho individual para as ROTAS A e B

FC IS GS
ROTA A 100 100 1
ROTA B 48,3 48,3 2,07

A demanda global anual de metanol atualmente é de aproximadamente 72 MMt
(Methanol Institute, 2015). Em uma situagdo hipotética onde se atende a toda essa demanda
através da ROTA B, no méximo 154 MMt de CO, seriam evitados. Considerando a emissao
anual de 32,3 bilhGes de toneladas em 2014 (ARGAWAL, 2015), esse valor é negligenciavel.
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Para atender o desafio global de reducédo das emissdes de CO,, 0 uso do metanol precisaria ser

expandido, mudando paradigmas para uma economia do metanol.
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Tabela 46 — Comparacdo do desempenho das métricas de intensidade em CO, das ROTAS Ae B

ROTAS A A B B B B B A @)

i Este Trabalho | Este Trabalho | Este Trabalho | Este Trabalho alié(r;g fé) gf,aggqg)t R?Zhofl’;ll' R?Zhoi;"- (2IOHlS4 )
NGCC Hidro NGCC Hidro

(Nl\ﬁf,‘f,s,f'g]ae‘z:; C)Tlfrm'cas 1,50 1,50 0,02 0,02 i ]
'\(',f/f\‘j\jlstidrsgte;nsl'f"icas 0,57 0,57 0,38 0,38 0.17 0.15
(Et?é?ffi‘)mde'{i%ﬂe €O 0,30 0,30 0,03 0,03 0,09 0,055 0,58 006 | 070
(Eggjﬁon:gf;;zﬁ‘;‘ e Y- 0,36 0,14 0,00 0,14 0,16 0,045 2,60 0,07
(Etgg;?torg;gncc)j) 0,87 0,66 0,18 0,04 0,23 0,21 0,63 266 | 077
gggj/f;gg;ol) 1,67 1,68 1,41 1,40 146 143 0,38 1,46 0
ggézl‘;’t‘om%f;ﬂg)ido 0,10 0,11 0,59 0,73 0,54 0,56 0,14 1,89
ggéj%i:zgfan o) 1,57 1,79 2,00 2,14 2,00 1,99 0,52 0,44

@ Média ponderada das plantas convencionais de sintese de metanol na Europa para comparag&o, como feito por Pérez et al. (2016)

® 0, (ndo produzido) = C0,(convencional) — CO, (emitido)

© co,(evitado) = CO, (ndo produzido) — CO, (carga)
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Capitulo VI - CONCLUSOES

A avaliacdo de duas rotas de mitigacdo de CO, com producdo de metanol foram
apresentadas: a conversdo indireta via SYNGAS produzido através da bi-reforma (ROTA A)
e a hidrogenacédo direta (ROTA B). Ambas as rotas possuem etapas inovadoras: a ROTA A
opera em um unico reator as reacdes de reforma a vapor e reforma a seco e a ROTA B utiliza
uma tecnologia em fase embrionaria e numa configuracdo inédita com dois reatores de
hidrogenagdo em pressdes diferentes, tirando proveito da alta contragdo de volume na
hidrogenagdo de CO, a metanol para reduzir a poténcia de compressdo necessaria para
alimentar o segundo reator. As andlises sdo realizadas no ponto de vista de um investidor, que
deve possuir uma fonte gratuita de CO, puro, como em usinas de bioetanol, por exemplo.

Na ROTA A, uma configuragdo otimista foi simulada, pois se utilizou uma converséo
de 25% no reator R-102, com purga de apenas 1%. Mesmo assim, a emisséo direta de CO, foi
alta, correspondendo a 0,30 t CO,/t metanol. Na configuracdo desenvolvida para producao de
metanol pela ROTA B, apenas 1,6% da matéria prima ndo foi convertida, indicando uma alta
eficiéncia de massa na operagdo. E importante destacar, que é necessario que o catalisador
esteja ativado a 210°C para que a configuracao desenvolvida possa ser implementada.

Para uma dada producdo de metanol, a utilizacdo de CO; (alimentado de uma planta
de bioetanol) é 5 vezes maior na ROTA B, devido a incorporacdo do carbono dos
hidrocarbonetos na molécula de metanol na ROTA A. Além disso, as condi¢cdes do
processamento com as emissdes associadas ao uso de energia (i.e., as emissdes indiretas por
necessidade térmica e elétrica) proporcionam uma emissdo liquida de CO, (t/t metanol) de
0,36 — 0,57 na rota A e apenas 0,00 — 0,14 para ROTA B, dependendo da fonte de energia. A
quantidade méxima total de CO, evitado com as rotas analisadas foram 1,79 e 2,14 para a
ROTA A e B, respectivamente.

A anélise econbémica mostra que o custo para comprimir 1000 kgmol/h de CO, de 1
para 5,5 bar (ROTA A) e de 1 para 20 bar (ROTA B) foi de 55,90% e 26,26%, respectivamente,
por tonelada de CO, em 10 anos, que foi considerado como o preco da matéria prima para
producéo do metanol. A planta de compresséo requer um investimento de 12,3 e 22,1 milhdes
de dolares, para a ROTA A e B, respectivamente. A viabilidade do projeto de producdo de
metanol via ambas as rotas depende fortemente da integracdo da planta. A analise econémica
indicou que, considerando o preco do CO, encontrado (55,90 e 26,26 $/t), a configuracdo ndo
integrada possui preco maximo para 0 GN de 1,2 $/MMBtu e para o H, de 598,00 $/t para
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atingir a rentabilidade requerida (taxa interna de retorno de 15%). Enquanto o pre¢co maximo
para a integrada é de 3,7$/MMBtu e 1013%/t. Esses sdo os valores limites da viabilidade da
operacdo, ou seja, acima desse valor é improvavel qualquer configuracdo ser viavel. A maior
diferenca entre os dois cenarios € no CAPEX. No cenario integrado 170 e 80 milhdes de
dolares s@o necessarios para a construcdo do complexo, enquanto no cenério ndo integrado
sdo necessarios 240 e 150 milhdes, para a ROTA A e B, respectivamente. O OPEX,
considerando 0 mesmo preco para ambas as matérias primas, é basicamente o0 mesmo. O
cenario da producdo de metanol via SYNGAS néo € otimista. Entretanto, fontes baratas de
GN, como nos EUA, beneficiam a alternativa, que passa a ser viavel.

Todas as andlises realizadas no WAR avaliaram a variacdo da poluicdo entre um
cenario atual (BAU) e em caso de investimento em uma das plantas. A analise ambiental
mostrou que ambos os processos poluem o meio ambiente quando o fornecimento de energia
elétrica é feita por termoelétricas, sendo a taxa de geracdo de PEI nove vezes menor para a
ROTA B. Ao usar uma fonte renovavel de eletricidade, no caso uma hidrelétrica, ambos os
processos diminuem a poluicéo terrestre. Por outro lado, o impacto GWP para ambos foi
negativo, contribuindo para a reducdo do aquecimento global, mesmo com termoelétrica
como fornecedora. A ROTA B também foi mais eficiente nessa categoria. Conclui-se que,
segundo o algoritmo WAR, o processo da ROTA B é mais viavel ambientalmente. O mesmo
resultado € encontrado ao realizar uma analise do balanco de CO..

A andlise exergética foi realizada com um método baseado na Primeira e na Segunda
Leis da Termodinamica, de modo a quantificar as irreversibilidades dos processos ROTA A e
ROTA B. Dois Reservatérios Ambientais de Referéncia, RAR-1 e RAR-2 foram usados para
analisar ROTAS A e B duplamente. Optou-se por adotar também o segundo RAR-2, pois 0
uso do RAR-1 resultou em eficiéncias muito altas em equipamentos sem reacdo quimica onde
as perdas de exergia sdo notoriamente grandes devido a trocas térmicas irreversiveis, como
em trocadores de calor e colunas de destilacdo. Com respeito a0 RAR-2, a ROTA A apresenta
eficiéncia exergética de 2,36% em termos de produtos (metanol, vapor produzido e poténcia
gerada) em relacdo ao total de exergia que entra no processo (), enquanto a ROTA B
apresenta 2,92% de eficiéncia. Ainda com respeito ao RAR-2, em relacdo a eficiéncia n, que
mede o complemento das ineficiéncias em relacdo ao total da entrada, A ROTA A obteve
67,6% e a B obteve 70,0%. Desse modo, a andlise exergética indica um melhor desempenho

da ROTA B. Além disso, as analises mostraram que grande parte da exergia de entrada é
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representada pela dgua de refrigeracdo. Esta carga de exergia pode ser melhor aproveitada
caso seja utilizada no préprio processo, aumentando a eficiéncia da planta e podendo,
inclusive, aumentar a quantidade de produtos.

Por fim, a Anéalise de Sustentabilidade utilizou de todos os resultados anteriores, além
de utilizar métricas qualitativas que dependem do ponto de vista do avaliador, para calcular o
grau de sustentabilidade das alternativas. A andlise resultou em uma sustentabilidade 2,1
vezes maior para a ROTA B, que deve ser escolhida para ser investida, frente a ROTA A.

Pode-se concluir, portanto, que a hidrogenacdo do CO, para producdo de metanol é
uma rota mais sustentavel no quesito econémico, ambiental e exergético do que rota via
SYNGAS. Além disso, é um processo viavel no Brasil, desde que a planta seja integrada e o
custo de obtencéo de H; seja menor que 1013 $/t. Por outro lado, a producéo de metanol via
SYNGAS obteve um desempenho fraco na analise econdmica, embora tenha sido aceitavel
nas analises ambiental e exergética. O retorno fraco ocorre principalmente pelo alto preco do
gas natural, o que reforca a possibilidade do investimento na planta de hidrogenacdo no
Brasil.

Caso o investimento na planta de hidrogenacdo seja realizado e dependendo da
finalidade da producdo do metanol, é recomendada a integracdo para frente com uma planta
consumidora, para ter maior taxa de retorno e margem de seguranca. A recomendacdo deve
ser seguida, principalmente, se o desejo for utilizar o metanol como matéria prima para
producdo de outros produtos quimicos, como formaldeido, éter metil terc-butilico (MTBE)
etc., que € a principal aplicacdo do metanol no mercado atual.

Como sugestdes para futuros trabalhos, tém-se:

. Otimizacdo do fluxograma do processo calculando, por exemplo, a relacéo

6tima entre as cargas e aperfeicoar a integracdo energética.

o Estudo do ciclo de vida dos processos.

. Analise de outras configuracBes de hidrogenacdo, incluindo a configuracao

dois reatores em condi¢des brandas de temperatura e pressdo e com reciclo.

o Estudar a utilizacdo do GN e do H, para producdo de energia elétrica e

comparar as TIRs obtidas com a producao de metanol.
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resultados para a ROTA B.

Tabela A1 — Balan¢o de massa das correntes da ROTA A

APENDICE A

A Tabela A1 mostra o balanco de massa para a maioria das correntes da ROTA A. A Tabela A2 mostra os mesmos

Nome TC°0) P(bar) \r;aozla/g Fracdo Molar
CH, CoHe CsHg Co, N, co H, H,O | CH;0OH 0, Ar
3 40,0 5,5 273,6 0,600 0,120 | 0,060 | 0,200 | 0,020 0,000 0,000 | 0,000 | 0,000 | 0,000 0,000
5 950,0 5 921,6 0,053 0,000 | 0,000 | 0,004 | 0,006 0,305 0,621 | 0,011 | 0,000 | 0,000 0,000
6 410,9 4,5 921,6 0,053 0,000 | 0,000 | 0,004 | 0,006 0,305 0,621 | 0,011 | 0,000 | 0,000 0,000
9 30,0 | 1,013 | 188,3 0,000 0,000 | 0,000 | 0,000 | 0,000 0,000 0,000 | 1,000 | 0,000 | 0,000 0,000
11 151,8 5 188,3 0,000 0,000 | 0,000 | 0,000 | 0,000 0,000 0,000 | 1,000 | 0,000 | 0,000 0,000
12 25,0 | 1,013 | 922,8 0,000 0,000 | 0,000 | 0,000 | 0,765 0,000 0,000 | 0,020 | 0,000 | 0,205 0,009
13 186,3 3,1 922,8 0,000 0,000 | 0,000 | 0,000 | 0,765 0,000 0,000 | 0,020 | 0,000 | 0,205 0,009
14 950,0 2,6 922,8 0,000 0,000 | 0,000 | 0,000 | 0,765 0,000 0,000 | 0,020 | 0,000 | 0,205 0,009
17 157,2 1,1 995,7 0,000 0,000 | 0,000 | 0,081 | 0,711 0,000 0,000 | 0,162 | 0,000 | 0,038 0,008
18 97,0 3,5 921,6 0,053 0,000 | 0,000 | 0,004 | 0,006 0,305 0,621 | 0,011 | 0,000 | 0,000 0,000
20 180,0 | 70,5 914,7 0,054 0,000 | 0,000 | 0,004 | 0,006 0,307 0,626 | 0,003 | 0,000 | 0,000 0,000
21 244,5 | 70,5 | 9203,0 0,507 0,000 | 0,000 | 0,016 | 0,059 0,117 0,291 | 0,000 | 0,010 | 0,000 0,000
22 260,0 | 70,5 | 8654,1 0,539 0,000 | 0,000 | 0,017 | 0,063 0,093 0,246 | 0,001 | 0,042 | 0,000 0,000
24 40,0 69,5 | 8654,1 0,539 0,000 | 0,000 | 0,017 | 0,063 0,093 0,246 | 0,001 | 0,042 | 0,000 0,000
26 40,0 69,5 83,7 0,557 0,000 | 0,000 | 0,017 | 0,065 0,096 0,254 | 0,000 | 0,011 | 0,000 0,000
27 -74,9 4 83,7 0,557 0,000 | 0,000 | 0,017 | 0,065 0,096 0,254 | 0,000 | 0,011 | 0,000 0,000
28 -64,2 4 86,6 0,563 0,000 | 0,000 | 0,018 | 0,063 0,098 0,254 | 0,000 | 0,004 | 0,000 0,000
29 40,0 69,5 | 8288,4 0,557 0,000 | 0,000 | 0,017 | 0,065 0,096 0,254 | 0,000 | 0,011 | 0,000 0,000
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Fracao Molar

Nome T(°C) P(bar) \r;aozla/(s)
CH, CoHe CsHg Co, N, co H, H,O0 | CHs;OH 0, Ar

30 42,2 71 8288,4 0,557 0,000 | 0,000 | 0,017 | 0,065 0,096 0,254 | 0,000 | 0,011 | 0,000 0,000

31 250,0 | 70,5 | 8288,4 0,557 0,000 | 0,000 | 0,017 | 0,065 0,096 0,254 | 0,000 | 0,011 | 0,000 0,000

32 115,0 7,4 486,0 0,000 0,000 | 0,000 | 0,000 | 0,000 0,000 0,000 | 1,000 | 0,000 | 0,000 0,000

33 166,0 6,9 486,0 0,000 0,000 | 0,000 | 0,000 | 0,000 0,000 0,000 | 1,000 | 0,000 | 0,000 0,000

37 39,0 4 279,1 0,001 0,000 | 0,000 | 0,000 | 0,000 0,000 0,000 | 0,017 | 0,982 | 0,000 0,000

38 40,0 3,95 0,3 0,579 0,000 | 0,000 | 0,084 | 0,000 0,139 0,103 | 0,000 | 0,094 | 0,000 0,000

39 104,3 4 278,8 0,000 0,000 | 0,000 | 0,000 | 0,000 0,000 0,000 | 0,017 | 0,983 | 0,000 0,000

40 101,5 3,7 274,8 0,000 0,000 | 0,000 | 0,000 | 0,000 0,000 0,000 | 0,003 | 0,997 | 0,000 0,000

41 40,0 3,2 274,8 0,000 0,000 | 0,000 | 0,000 | 0,000 0,000 0,000 | 0,003 | 0,997 | 0,000 0,000

45 40,3 3 6,9 0,000 0,000 | 0,000 | 0,000 | 0,000 0,000 0,000 | 1,000 | 0,000 | 0,000 0,000

46 40,0 5,5 63,4 0,750 0,150 | 0,075 | 0,000 | 0,025 0,000 0,000 | 0,000 | 0,000 | 0,000 0,000
A.R.eT201 30,0 3,45 1,2 0,000 0,000 | 0,000 | 0,000 | 0,000 0,000 0,000 | 1,000 | 0,000 | 0,000 0,000
A.R.eT202 30,0 3,45 |15209,8 0,000 0,000 | 0,000 | 0,000 | 0,000 0,000 0,000 | 1,000 | 0,000 | 0,000 0,000
A.RsE-109 | 45,0 2,95 |15603,7 0,000 0,000 | 0,000 | 0,000 | 0,000 0,000 0,000 | 1,000 | 0,000 | 0,000 0,000
A.R.s Ks 45,0 2,95 | 8780,5 0,000 0,000 | 0,000 | 0,000 | 0,000 0,000 0,000 | 1,000 | 0,000 | 0,000 0,000
A.R.stotal | 45,0 2,95 |41391,6 0,000 0,000 | 0,000 | 0,000 | 0,000 0,000 0,000 | 1,000 | 0,000 | 0,000 0,000
A.R.sE201 45,0 2,95 | 1797,6 0,000 0,000 | 0,000 | 0,000 | 0,000 0,000 0,000 | 1,000 | 0,000 | 0,000 0,000
A.R.sT201 45,0 2,95 1,2 0,000 0,000 | 0,000 | 0,000 | 0,000 0,000 0,000 | 1,000 | 0,000 | 0,000 0,000
A.R.sT202 | 164,4 6,9 455,5 0,000 0,000 | 0,000 | 0,000 | 0,000 0,000 0,000 | 1,000 | 0,000 | 0,000 0,000
Ve total 164,4 6,9 513,7 0,000 0,000 | 0,000 | 0,000 | 0,000 0,000 0,000 | 1,000 | 0,000 | 0,000 0,000
VeT201 164,4 6,9 58,2 0,000 0,000 | 0,000 | 0,000 | 0,000 0,000 0,000 | 1,000 | 0,000 | 0,000 0,000
Vs total 161,4 6,4 513,7 0,000 0,000 | 0,000 | 0,000 | 0,000 0,000 0,000 | 1,000 | 0,000 | 0,000 0,000
VsT201 161,4 6,4 58,2 0,000 0,000 | 0,000 | 0,000 | 0,000 0,000 0,000 | 1,000 | 0,000 | 0,000 0,000
VsT202 161,4 6,4 455,5 0,000 0,000 | 0,000 | 0,000 | 0,000 0,000 0,000 | 1,000 | 0,000 | 0,000 0,000
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Tabela A2 — Balan¢o de massa das correntes da ROTA B

o Vazio Fracdo Molar
Nome | TCC) | PO o)y [CH3OH | H, | €O, | H0 | CO
1 250 | 30,0 8333 0,000 |1,000] 0,000 | 0,000 |0,000
2 400 | 200 2778 0,000 |0,000| 1,000 | 0,000 |0,000
3 261 | 20,0 1111 1 0,000 |0,750] 0,250 | 0,000 |0,000
4 1574 | 585 1111,1 0,000 |0,750] 0,250 | 0,000 | 0,000
5 1974 | 580 11111 0,000 |0,750] 0,250 | 0,000 |0,000
6 2100 | 58,0 942,0 0,090 |0,609] 0,198 | 0,097 |0,007
7 1150 | 79 105,4 0,000 |0,000] 0,000 | 1,000 |0,000
8 1574 | 74 105,4 0,000 |0,000| 0,000 | 1,000 |0,000
9 1644 | 69 1054 0,000 |0,000| 0,000 | 1,000 |0,000
10 1674 | 575 942,0 0,090 |0,609] 0,198 | 0,097 |0,007
11 1573 | 57,0 942,0 0,000 |0,609] 0,198 | 0,097 |0,007
12 400 | 565 942,0 0,090 |0,609] 0,198 | 0,097 |0,007
13 400 | 565 770.2 0,006 |0,744] 0,241 | 0,001 |0,008
17 377 | 30 203 0,065 |0,700| 0,216 | 0,014 |0,004
18 1755 | 1631 770.2 0,006 |0,744] 0,241 | 0,001 |0,008
19 2000 | 162,6 770.2 0,006 |0,744] 0,241 | 0,001 |0,008
20 1644 | 69 520,6 0,000 |0,000] 0,000 | 1,000 |0,000
21 2100 | 1626 174 0,234 |0,572] 0,086 | 0,105 |0,003
22 400 | 1621 174 0,234 |0,572| 0,086 | 0,105 |0,003
24 40,0 | 1611 128 0,004 |0,865| 0,127 | 0,000 |0,004
26 2100 | 1626 376.0 0,502 |0,011] 0,006 | 0,482 |0,000
27 1976 | 1621 376,0 0,502 |0,011| 0,006 | 0,482 |0,000
28 1150 | 7.9 5206 0,000 |0,000] 0,000 | 1,000 |0,000
29 1672 | 74 520,6 0,000 |0,000| 0,000 | 1,000 |0,000
30 1506 | 161,6 376,0 0,502 |0,011] 0,006 | 0,482 |0,000
31 40,0 | 1611 376,0 0,502 |0,011| 0,006 | 0,482 |0,000
40 382 | 30 5448 0,499 |0,000| 0,001 | 0,501 |0,000
a1 383 | 40 544.8 0,499 |0,000| 0,001 | 0,501 |0,000
42 200 | 39 0.4 0,096 |0,151] 0,751 | 0,000 |0,002
43 1142 | 40 544.4 0,499 |0,000| 0,000 | 0,501 |0,000
a4 887 | 18 544.4 0,499 |0,000| 0,000 | 0,501 |0,000
45 751 | 15 272.3 0,097 |0,000] 0,000 | 0,003 |0,000
46 200 | 10 272.3 0,097 |0,000| 0,000 | 0,003 |0,000
47 1204 | 2.0 272.1 0,000 |0,000| 0,000 | 1,000 |0,000
AReE105 | 30,0 | 35 266,1 0,000 |0,000] 0,000 | 1,000 |0,000
AREE106 | 300 | 35 3676 8 0,000 |0,000| 0,000 | 1,000 |0,000
AReE201 | 300 | 35 997.6 0,000 |0,000| 0,000 | 1,000 |0,000
AReT201 | 30,0 | 35 10,3 0,000 |0,000] 0,000 | 1,000 |0,000
AReT202 | 300 | 35 17375,2 0,000 |0,000| 0,000 | 1,000 |0,000
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o Vazao Fracao Molar
Nome | T(C) | POaN| o) [ CHBOH | H, | CO, | H,0 | CO
ARetotal | 300 | 35 31302,6 0,000 0,000 0,000 | 1,000 | 0,000
ARSE102 | 300 | 35 8976.6 0,000 0,000 0,000 | 1,000 | 0,000
ARSE102 | 450 | 3.0 8976.6 0,000 0,000 0,000 | 1,000 | 0,000
ARSE105 | 450 | 3.0 2661 0,000 0,000 0,000 | 1,000 | 0,000
ARSE106 | 450 | 3.0 36768 0,000 0,000 0,000 | 1,000 | 0,000
ARSE201 | 450 | 3.0 997.6 0,000 0,000 0,000 | 1,000 | 0,000
ARsT201 | 450 | 3.0 103 0,000 0,000 0,000 | 1,000 | 0,000
ARsT202 | 450 | 3.0 173752 0,000 0,000 0,000 | 1,000 | 0,000
ARstotal | 450 | 3.0 31302,6 0,000 0,000 0,000 | 1,000 | 0,000
VeT201 | 1644 | 69 1111 0,000 0,000 0,000 | 1,000 | 0,000
VeT202 | 1644 | 69 502.6 0,000 |0,000| 0,000 | 1,000 | 0,000
Vetotal | 1644 | 6.9 613.7 0,000 0,000 0,000 | 1,000 | 0,000
VsT201 | 1614 | 64 1111 0,000 0,000 0,000 | 1,000 | 0,000
VsT202 | 1614 | 64 502.6 0,000 0,000 0,000 | 1,000 | 0,000
Vstotal | 1614 | 64 613.7 0,000 |0,000| 0,000 | 1,000 | 0,000

A Tabela A3 e a Tabela A4 mostram o resultado da exergia de cada corrente

para a ROTA A e a ROTA B, respectivamente, para o RAR 1.

Tabela A3 — Tabela de exergia das correntes para RAR 1 da ROTA A

) o | H=Tos S
H S H-ToS | Vazdo ZNkmk Ny | *Vazio
Nome *TO
kJ/kmol | kJ/kmol.K|kJ/kmol |kmol/s |[kW kw kw
3 -1,40E+05|1,78E+02 |-1,93E+05|2,74E-01|-2,80E+05 | 2,27E+05 1,45E+04
4 -7,90E+04 | 2,63E+02 |-1,57E+05|2,74E-01|-2,80E+05 | 2,37E+05 2,14E+04
5 -1,21E+04|1,77E+02 |-6,48E+04|9,22E-01 |-3,37E+05 |2,77E+05 4,86E+04
6 -3,01E+04 | 1,58E+02 |-7,73E+04|9,22E-01 |-3,37E+05 | 2,66E+05 4,35E+04
9 -2,86E+05|5,50E+01 [-3,02E+05|1,88E-01|-5,71E+04 | 1,95E+02 3,09E+03
11 -2,39E+05|1,69E+02 [-2,89E+05|1,88E-01|-5,71E+04 |2,61E+03 9,51E+03
12 -4, 71E+03|1,54E+02 |-5,07E+04|9,23E-01|-4,67E+04 |-2,57E+01 4,24E+04
13 -2,14E+02 | 1,57E+02 |-4,69E+04 |9,23E-01 |-4,67TE+04 | 3,42E+03 4,31E+04
14 2,44E+04 |1,89E+02 |-3,20E+04|9,23E-01|-4,67E+04 |1,72E+04 5,21E+04
15 -3,79E+04 | 2,04E+02 |-9,86E+04|9,96E-01 |-1,20E+05 | 2,22E+04 6,05E+04
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H—T,S

H S H-ToS  |Vazdo ENkmg N pmg | * Vazao
Nome *T0

kJ/kmol kJ/kmol.K | kJ/kmol kmol/s kw kw kw
16 -6,08E+04 | 1,81E+02 |-1,15E+05|9,96E-01 |-1,20E+05|6,13E+03 |5,38E+04
17 -6,71E+04 |1,72E+02 |-1,18E+05|9,96E-01 |-1,20E+05|2,50E+03 |5,11E+04
18 -3,97E+04 | 1,42E+02 |-8,19E+04 |9,22E-01 |-3,37E+05|2,62E+05 |3,89E+04
20 -3,57E+04 | 1,22E+02 |-7,21E+04|9,15E-01 |-3,35E+05|2,69E+05 |3,33E+04
21 -5,16E+04 | 1,54E+02 |-9,76E+04 |9,20E+00 |-5,96E+06 | 5,07E+06 |4,24E+05
22 -5,74E+04 | 1,58E+02 |-1,05E+05 | 8,65E+00 |-5,96E+06 | 5,06E+06 |4,08E+05
24 -6,72E+04 | 1,33E+02 |-1,07E+05 | 8,65E+00 |-5,96E+06 | 5,04E+06 |3,43E+05
26 -6,15E+04 | 1,38E+02 |-1,02E+05|8,37E-02 |-5,69E+04 | 4,83E+04 |3,44E+03
27 -6,51E+04 | 1,45E+02 |-1,08E+05 |8,37E-02 |-5,69E+04 | 4,78E+04 |3,62E+03
28 -6,41E+04 | 1,49E+02 |-1,08E+05|8,66E-02 |-5,88E+04 |4,95E+04 |3,84E+03
29 -6,15E+04 | 1,38E+02 |-1,02E+05 | 8,29E+00 |-5,63E+06 | 4,78E+06 |3,40E+05
30 -6,14E+04 | 1,38E+02 |-1,02E+05 | 8,29E+00 |-5,63E+06 | 4,78E+06 |3,40E+05
31 -5,33E+04 | 1,57E+02 |-1,00E+05 | 8,29E+00 |-5,63E+06 | 4,80E+06 |3,89E+05
32 -2,78E+05 | 6,53E+01 |-2,98E+05|4,86E-01 |-1,47E+05|2,78E+03 |9,46E+03
33 -2,37E+05|1,70E+02 |-2,88E+05|4,86E-01 |-1,47E+05|7,33E+03 |2,47E+04
37 -2,38E+05|9,19E+00 |-2,41E+05|2,79E-01 |-2,76E+05|2,09E+05 |7,64E+02
38 -1,11E+05|1,69E+02 |-1,61E+05|3,27E-04 |-2,58E+02|2,06E+02 |1,65E+01
39 -2,31E+05|5,17E+01 |-2,46E+05|2,79E-01 |-2,76E+05|2,07E+05 |4,30E+03
39 -2,31E+05|5,17E+01 |-2,46E+05|2,79E-01 |-2,76E+05|2,07E+05 |4,30E+03
40 -2,30E+05 | 5,00E+01 |-2,45E+05|2,75E-01 |-2,74E+05|2,07E+05 |4,10E+03
41 -2,38E+05 | 1,14E+01 |-2,41E+05|2,75E-01 |-2,74E+05|2,08E+05 |9,30E+02
42 -2,38E+05 | 1,73E+02 |-2,90E+05|4,02E-03 |-1,22E+03|5,46E+01 |2,08E+02
43 -2,78E+05 | 6,53E+01 |-2,98E+05|1,55E-01 |-4,71E+04|8,89E+02 |3,02E+03
44 -2,37E+05|1,70E+02 |-2,88E+05|1,55E-01 |-4,71E+04|2,34E+03 |7,88E+03
45 -2,85E+05 | 5,76E+01 |-3,02E+05|6,87E-03 |-2,08E+03|7,37E+00 |1,18E+02
46 -7,62E+04 | 1,77E+02 |-1,29E+05 | 6,34E-02 |-7,37E+04 | 6,55E+04 |3,34E+03
AReE109 |-2,85E+05|2,31E+01 |-2,91E+05|1,56E+01 |-4,73E+06 | 1,85E+05 |1,07E+05
AReKs -2,85E+05|2,31E+01 |-2,91E+05|8,78E+00 |-2,66E+06 | 1,04E+05 |6,04E+04
ARetotal |-2,85E+05|2,31E+01 |-2,91E+05|4,14E+01|-1,26E+07 |4,91E+05 |2,85E+05
AReE201 |-2,85E+05|2,31E+01 |-2,91E+05|1,80E+00 |-5,45E+05 | 2,13E+04 |1,24E+04
AReT201 |-2,85E+05|2,31E+01 |-2,91E+05|1,22E-03 |-3,70E+02 | 1,45E+01 |8,38E+00
AReT202 |-2,85E+05|2,31E+01 |-2,91E+05|1,52E+01 | -4,61E+06 | 1,81E+05 |1,05E+05
ARsE-109 |-2,83E+05 | 3,45E+01 |-2,94E+05|1,56E+01 |-4,73E+06 | 1,50E+05 |1,61E+05
ARsK’s |-2,83E+05|3,45E+01 |-2,94E+05 |8,78E+00 |-2,66E+06 | 8,42E+04 |9,04E+04
ARstotal |-2,83E+05|3,45E+01 |-2,94E+05 |4,14E+01 |-1,26E+07 | 3,97E+05 |4,26E+05
ARsE201 |-2,83E+05|3,45E+01 |-2,94E+05|1,80E+00 |-5,45E+05 |1,72E+04 |1,85E+04
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ARsT201 |-2,83E+05|3,45E+01 |-2,94E+05|1,22E-03 |-3,70E+02 |1,17E+01 |1,26E+01
ARsT202 |-2,37E+05|1,70E+02 |-2,88E+05 |4,56E-01 |-1,38E+05 |6,86E+03 |2,31E+04
P1 2,25E+00 |0,00E+00
P2 2,71E+03 |0,00E+00
P3 2,71E+03 |0,00E+00
P4 2,71E+03 |0,00E+00
P5 3,82E+03 |0,00E+00
P6 5,91E+02 |0,00E+00
P7 3,06E+02 |0,00E+00
P8 4,15E+03 |0,00E+00
Vetotal -2,37E+05|1,70E+02 |-2,88E+05|5,14E-01 |-1,56E+05|7,74E+03 |2,61E+04
VeT201 |-2,37E+05|1,70E+02 |-2,88E+05|5,82E-02 |-1,76E+04 |8,76E+02 |2,95E+03
VeT202 |-2,83E+05|3,45E+01 |-2,94E+05|1,52E+01 |-4,61E+06 | 1,46E+05 |1,57E+05
Vstotal -2,75E+05 | 8,36E+01 |-3,00E+05|5,14E-01 |-1,56E+05|1,53E+03 |1,28E+04
VsT201 |-2,75E+05|8,36E+01 |-3,00E+05|5,82E-02 |-1,76E+04 |1,73E+02 |1,45E+03
VsT202 |-2,75E+05|8,36E+01 |-3,00E+05 |4,56E-01 |-1,38E+05|1,36E+03 |1,13E+04

Tabela A4 — Tabela de exergia das correntes para RAR 1 da ROTA B

H—T,S 5
Nome H S H-ToS | Vazio | Nemd —Zozvkmg o Vesao
kJ/kmol | kJ/kmol.K | kJ/kmol kmol/s kW kw kwW

1 1,37E+01 | 9,48E+01 |-2,82E+04 | 8,33E-01 |-2,33E+05 | 2,10E+05 | 2,35E+04
2 -3,94E+05| 1,48E+02 |-4,38E+05| 2,78E-01 |-1,29E+05| 7,38E+03 | 1,22E+04
3 -9,85E+04 | 1,15E+02 |-1,33E+05|1,11E+00 |-3,62E+05 | 2,15E+05 | 3,81E+04
4 -9,44E+04 | 1,18E+02 |-1,29E+05|1,11E+00 |-3,62E+05| 2,18E+05 | 3,90E+04
5 -9,30E+04 | 1,21E+02 |-1,29E+05|1,11E+00 |-3,62E+05 | 2,19E+05 | 4,00E+04
6 -1,14E+05 | 1,30E+02 |-1,53E+05| 9,42E-01 |-3,62E+05| 2,18E+05 | 3,66E+04
7 -2,78E+05 | 6,48E+01 |-2,97E+05| 1,05E-01 |-3,20E+04 | 6,19E+02 | 2,04E+03
8 -2,75E+05 | 8,29E+01 |-3,00E+05 | 1,05E-01 |-3,20E+04 | 3,94E+02 | 2,60E+03
9 -2,37E+05| 1,70E+02 |-2,88E+05| 1,05E-01 |-3,20E+04 | 1,59E+03 | 5,35E+03
10 -1,16E+05| 1,27E+02 |-1,54E+05| 9,42E-01 |-3,62E+05| 2,17E+05 | 3,56E+04
11 -1,16E+05| 1,26E+02 |-1,54E+05| 9,42E-01 |-3,62E+05| 2,17E+05 | 3,54E+04
12 -1,27E+05 | 8,92E+01 |-1,54E+05| 9,42E-01 |-3,62E+05| 2,17E+05 | 2,50E+04
13 -9,71E+04 | 1,08E+02 |-1,29E+05| 7,70E-01 |-2,54E+05| 1,54E+05 | 2,48E+04
17 -1,02E+05 | 1,35E+02 |-1,42E+05| 2,03E-02 |-7,48E+03 | 4,60E+03 | 8,17E+02
18 -9,27E+04 | 1,11E+02 |-1,26E+05| 7,70E-01 |-2,54E+05| 1,57E+05 | 2,54E+04
19 -9,19E+04 | 1,12E+02 |-1,25E+05| 7,70E-01 |-2,54E+05| 1,57E+05 | 2,58E+04
20 -2,37E+05| 1,70E+02 |-2,88E+05| 5,21E-01 |-1,58E+05| 7,84E+03 | 2,64E+04
21 -1,02E+05| 1,17E+02 |-1,37E+05| 1,74E-02 |-8,13E+03| 5,75E+03 | 6,07E+02
22 -1,19E+05 | 5,73E+01 |-1,36E+05| 1,74E-02 |-8,13E+03| 5,76E+03 | 2,97E+02
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H—T,S x
Nome H S H-ToS | Vazio | Y Num —Zozvkmg o Vezao
kJ/kmol | kJ/kmol.K | kJ/kmol kmol/s kW kw kwW

24 -5,10E+04 | 9,16E+01 |-7,83E+04 | 1,28E-02 |-3,94E+03| 2,93E+03 | 3,51E+02
26 -2,40E+05 | 8,20E+01 |-2,64E+05 | 3,76E-01 |-2,46E+05| 1,46E+05 | 9,19E+03
27 -2,41E+05| 7,6 7TE+01 |-2,64E+05 | 3,76E-01 |-2,46E+05| 1,46E+05 | 8,60E+03
28 -2,78E+05 | 6,48E+01 |-2,97E+05| 5,21E-01 |-1,58E+05| 3,06E+03 | 1,01E+04
29 -2,74E+05 | 8,66E+01 |-3,00E+05| 5,21E-01 |-1,58E+05| 1,77E+03 | 1,34E+04
30 -2,ATE+05 | 5,64E+01 |-2,64E+05 | 3,76E-01 |-2,46E+05| 1,47E+05 | 6,33E+03
31 -2,58E+05 | -4,47E+00 | -2,57E+05 | 3,76E-01 |-2,46E+05| 1,49E+05 |-5,01E+02
40 -2,61E+05| 2,55E+01 |-2,69E+05 | 5,45E-01 |-3,55E+05| 2,08E+05 | 4,15E+03
41 -2,61E+05| 2,32E+01 |-2,68E+05 | 5,45E-01 |-3,55E+05| 2,09E+05 | 3,77E+03
42 -3,15E+05 | 1,58E+02 |-3,62E+05 | 4,15E-04 |-2,02E+02 | 5,23E+01 | 1,95E+01
43 -2,53E+05 | 6,88E+01 |-2,74E+05 | 5,44E-01 |-3,54E+05| 2,05E+05 | 1,12E+04
44 -2,53E+05 | 6,90E+01 |-2,74E+05| 5,44E-01 |-3,54E+05| 2,05E+05 | 1,12E+04
45 -2,34E+05 | 4,13E+01 |-2,46E+05| 2,72E-01 |-2,72E+05| 2,05E+05 | 3,35E+03
46 -2,38E+05 | 2,05E+01 |-2,44E+05| 2,72E-01 |-2,72E+05| 2,06E+05 | 1,66E+03
47 -2,78E+05| 7,82E+01 |-3,01E+05| 2,72E-01 |-8,25E+04 | 6,23E+02 | 6,34E+03
AreE102 |-2,85E+05 | 2,31E+01 |-2,91E+05 | 8,98E+00 |-2,72E+06 | 1,07E+05 | 6,17E+04
AReE105 |-2,85E+05| 2,31E+01 |-2,91E+05 | 2,66E-01 |-8,07E+04 | 3,16E+03 | 1,83E+03
AReE106 |-2,85E+05 | 2,31E+01 |-2,91E+05 | 3,68E+00 | -1,12E+06 | 4,37E+04 | 2,53E+04
AReE201 |-2,85E+05| 2,31E+01 |-2,91E+05 | 9,98E-01 |-3,03E+05| 1,18E+04 | 6,86E+03
AReT201 |-2,85E+05| 2,31E+01 |-2,91E+05 | 1,03E-02 |-3,13E+03 | 1,23E+02 | 7,10E+01
AReT202 |-2,85E+05| 2,31E+01 |-2,91E+05 | 1,74E+01 | -5,27E+06 | 2,06E+05 | 1,19E+05
ARetotal |-2,85E+05| 2,31E+01 |-2,91E+05 | 3,13E+01 | -9,49E+06 | 3,72E+05 | 2,15E+05
ARsE102 | -2,83E+05 | 3,45E+01 |-2,94E+05 |8,98E+00 |-2,72E+06 | 8,61E+04 | 9,25E+04
ARsE105 | -2,83E+05 | 3,45E+01 |-2,94E+05 | 2,66E-01 |-8,07E+04 | 2,55E+03 | 2,74E+03
ARsE106 |-2,83E+05 | 3,45E+01 |-2,94E+05 | 3,68E+00 |-1,12E+06 | 3,53E+04 | 3,79E+04
ARsE201 |-2,83E+05 | 3,45E+01 |-2,94E+05 | 9,98E-01 |-3,03E+05| 9,56E+03 | 1,03E+04
ARsT201 |-2,83E+05 | 3,45E+01 |-2,94E+05| 1,03E-02 |-3,13E+03 | 9,90E+01 | 1,06E+02
ARsT202 |-2,83E+05 | 3,45E+01 |-2,94E+05|1,74E+01 |-5,27E+06 | 1,67E+05 | 1,79E+05
ARstotal |-2,83E+05 | 3,45E+01 |-2,94E+05 | 3,13E+01 | -9,49E+06 | 3,00E+05 | 3,22E+05
P1 4,60E+03 | 0,00E+00
P2 3,35E+03 | 0,00E+00
P3 2,15E+00 | 0,00E+00
P4 5,96E+01 | 0,00E+00
VeT201 |-2,37E+05| 1,70E+02 |-2,88E+05| 1,11E-01 |-3,37E+04| 1,67E+03 | 5,64E+03
VeT202 (-2,37E+05| 1,70E+02 |-2,88E+05| 5,03E-01 |-1,52E+05| 7,57E+03 | 2,55E+04
Vetotal |-2,37E+05| 1,70E+02 |-2,88E+05 | 6,14E-01 |-1,86E+05| 9,24E+03 | 3,11E+04
VsT201 |-2,74E+05| 8,56E+01 |-3,00E+05| 1,11E-01 |-3,37E+04 | 3,61E+02 | 2,83E+03
VsT202 |-2,74E+05| 8,56E+01 |-3,00E+05 | 5,03E-01 |-1,52E+05| 1,63E+03 | 1,28E+04
Vstotal |-2,74E+05| 8,56E+01 |-3,00E+05 | 6,14E-01 |-1,86E+05| 2,00E+03 | 1,57E+04
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A Tabela A5 e a Tabela A6 mostram o resultado da exergia de cada corrente

para a ROTA A e a ROTA B, respectivamente, para o RAR 2. Para encolher a

primeira coluna, a seguinte simbologia foi utilizada: AR — Agua de refrigeracéo

(A.R.); V —vapor; e — entrada; s — saida; K's — compressores.

Tabela A.5 — Tabela de exergia das correntes para RAR 2 da ROTA A

H—T,S 5
Nome| H S H-ToS | Vazio | ) Nm —z;vkm,‘z 5**VTaOZ""0
kJ/kmol | kJ/kmol.K | kJ/kmol kmol/s kW kw kw
3 |-1,40E+05| 1,78E+02 |-1,93E+05| 2,74E-01 |-1,10E+05 | 5,72E+04 | 1,45E+04
4 |-7,90E+04| 2,63E+02 |-1,57E+05| 2,74E-01 | -1,10E+05 | 6,69E+04 | 2,14E+04
5 |-1,21E+04| 1,77E+02 |-6,48E+04 | 9,22E-01 |-1,07E+05 | 4,78E+04 | 4,86E+04
6 |-3,01E+04| 1,58E+02 |-7,73E+04 | 9,22E-01 |-1,07E+05 | 3,62E+04 | 4,35E+04
9 |[-2,85E+05| 3,29E+01 |-2,94E+05| 1,88E-01 |-5,69E+04 | 1,47E+03 | 1,85E+03
11 |-2,37E+05| 1,73E+02 |-2,89E+05 | 1,88E-01 |-5,69E+04 | 2,50E+03 | 9,73E+03
12 |-4,71E+03| 1,54E+02 |-5,07E+04 | 9,23E-01 |-4,68E+04 | 9,6 1E+00 | 4,24E+04
13 |-2,14E+02| 1,57E+02 |-4,69E+04 | 9,23E-01 |-4,68E+04 | 3,45E+03 | 4,31E+04
14 | 2,44E+04 | 1,89E+02 |-3,20E+04 | 9,23E-01 |-4,68E+04 | 1,72E+04 | 5,21E+04
15 |-3,79E+04 | 2,04E+02 |-9,86E+04 | 9,96E-01 |-1,20E+05 | 2,20E+04 | 6,05E+04
16 |-6,08E+04| 1,81E+02 |-1,15E+05| 9,96E-01 |-1,20E+05| 6,01E+03 | 5,38E+04
17 |-6,71E+04 | 1,72E+02 |-1,18E+05 | 9,96E-01 |-1,20E+05 | 2,37E+03 | 5,11E+04
18 |-3,98E+04| 1,42E+02 |-8,19E+04 | 9,22E-01 |-1,07E+05| 3,19E+04 | 3,89E+04
20 |[-3,57E+04 | 1,22E+02 |-7,21E+04 | 9,15E-01 |-1,05E+05 | 3,94E+04 | 3,33E+04
21 |-5,16E+04 | 1,54E+02 |-9,76E+04 |9,20E+00 |-1,27E+06 | 3,73E+05 | 4,24E+05
22 |-5,74E+04| 1,58E+02 |-1,05E+05 | 8,65E+00 | -1,25E+06 | 3,45E+05 | 4,08E+05
24 |-6,72E+04 | 1,33E+02 |-1,07E+05 | 8,65E+00 | -1,25E+06 | 3,26E+05 | 3,43E+05
26 |-6,15E+04 | 1,38E+02 |-1,02E+05 | 8,37E-02 |-1,18E+04 | 3,20E+03 | 3,44E+03
27 |-6,51E+04 | 1,45E+02 |-1,08E+05 | 8,37E-02 |-1,18E+04 | 2,71E+03 | 3,62E+03
28 |-6,41E+04 | 1,49E+02 |-1,08E+05 | 8,66E-02 |-1,22E+04 | 2,79E+03 | 3,84E+03
29 |-6,15E+04 | 1,38E+02 |-1,02E+05 |8,29E+00 |-1,17E+06 | 3,16E+05 | 3,40E+05
30 |-6,14E+04| 1,38E+02 |-1,02E+05 |8,29E+00|-1,17E+06 | 3,17E+05 | 3,40E+05
31 |-5,33E+04| 1,57E+02 |-1,00E+05 | 8,29E+00|-1,17E+06 | 3,35E+05 | 3,89E+05
32 |-2,78E+05| 6,53E+01 |-2,98E+05 | 4,86E-01 |-1,47E+05 | 2,25E+03 | 9,46E+03
33 |-2,37E+05| 1,70E+02 |-2,88E+05 | 4,86E-01 |-1,47E+05 | 6,79E+03 | 2,47E+04
37 |-2,38E+05| 9,19E+00 |-2,41E+05 | 2,79E-01 |-7,12E+04 | 3,89E+03 | 7,64E+02
38 |-1,11E+05| 1,69E+02 |-1,61E+05 | 3,27E-04 |-6,26E+01 | 9,93E+00 | 1,65E+01
39 |-2,31E+05|5,17E+01 |-2,46E+05 | 2,79E-01 |-7,12E+04 | 2,54E+03 | 4,30E+03
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H S H-Ty.S Vazao Z Nkm2 H—-T,S S *Vazao

Nome - ) Nemg *TO

kJ/kmol | kJ/kmol.K| kJ/kmol kmol/s kw kw kw
40 -2,30E+05 | 5,00E+01 |-2,45E+05| 2,75E-01 | -6,99E+04 | 2,55E+03 | 4,10E+03
41 -2,38E+05 | 1,14E+01 |-2,41E+05| 2,75E-01 |-6,99E+04 | 3,66E+03 | 9,30E+02
42 -2,38E+05 | 1,73E+02 |-2,90E+05 | 4,02E-03 |-1,22E+03 | 5,02E+01 | 2,08E+02
43 -2,78E+05 | 6,53E+01 |-2,98E+05 | 1,55E-01 |-4,69E+04 | 7,19E+02 | 3,02E+03
44 -2,37E+05 | 1,70E+02 |-2,88E+05 | 1,55E-01 |-4,69E+04 | 2,17E+03 | 7,88E+03
45 -2,84E+05 | 3,10E+01 |-2,93E+05| 6,87E-03 |-2,08E+03 | 6,32E+01 | 6,34E+01
46 -7,62E+04 | 1,77E+02 |-1,29E+05 | 6,34E-02 |-2,45E+04 | 1,63E+04 | 3,34E+03
AReE109 |-2,85E+05 | 2,31E+01 |-2,91E+05 | 1,56E+01 |-4,71E+06 | 1,68E+05 | 1,07E+05
AReKs |-2,85E+05| 2,31E+01 |-2,91E+05 | 8,78E+00 | -2,65E+06 | 9,46E+04 | 6,04E+04
ARetotal |-2,85E+05| 2,31E+01 |-2,91E+05 |4,14E+01 | -1,25E+07 | 4,46E+05 | 2,85E+05
AReE201 |-2,85E+05 | 2,31E+01 |-2,91E+05 | 1,80E+00 |-5,43E+05 | 1,94E+04 | 1,24E+04
AReT201 |-2,85E+05 | 2,31E+01 {-2,91E+05| 1,22E-03 |-3,68E+02 | 1,31E+01 | 8,38E+00
AReT202 |-2,85E+05 | 2,31E+01 |-2,91E+05 | 1,52E+01 |-4,60E+06 | 1,64E+05 | 1,05E+05
ARSE-109 |-2,83E+05 | 3,45E+01 |-2,94E+05|1,56E+01 | -4,71E+06 | 1,32E+05 | 1,61E+05
ARsKs |-2,83E+05 | 3,45E+01 |-2,94E+05 | 8,78E+00 | -2,65E+06 | 7,45E+04 | 9,04E+04
ARstotal |-2,83E+05 | 3,45E+01 |-2,94E+05 |4,14E+01 |-1,25E+07 | 3,51E+05 | 4,26E+05
ARsE201 |-2,83E+05| 3,45E+01 |-2,94E+05|1,80E+00 |-5,43E+05 | 1,53E+04 | 1,85E+04
ARsT201 |-2,83E+05 | 3,45E+01 |-2,94E+05| 1,22E-03 |-3,68E+02 | 1,04E+01 | 1,26E+01
ARsT202 |-2,37E+05| 1,70E+02 |-2,88E+05 | 4,56E-01 |-1,38E+05 | 6,36E+03 | 2,31E+04
P1 0,00E+00 | 0,00E+00 | 0,00E+00 |0,00E+00 | 0,00E+00 | 2,25E+00 | 0,00E+00
P2 0,00E+00 | 0,00E+00 | 0,00E+00 |0,00E+00 | 0,00E+00 | 2,71E+03 | 0,00E+00
P3 0,00E+00 | 0,00E+00 | 0,00E+00 |0,00E+00 | 0,00E+00 | 2,71E+03 | 0,00E+00
P4 0,00E+00 | 0,00E+00 | 0,00E+00 |0,00E+00 | 0,00E+00 | 2,71E+03 | 0,00E+00
P5 0,00E+00 | 0,00E+00 | 0,00E+00 |0,00E+00 | 0,00E+00 | 3,82E+03 | 0,00E+00
P6 0,00E+00 | 0,00E+00 | 0,00E+00 |0,00E+00 | 0,00E+00 | 5,91E+02 | 0,00E+00
P7 0,00E+00 | 0,00E+00 | 0,00E+00 |0,00E+00 | 0,00E+00 | 3,06E+02 | 0,00E+00
P8 0,00E+00 | 0,00E+00 | 0,00E+00 |0,00E+00 | 0,00E+00 | 4,15E+03 | 0,00E+00
Vetotal |-2,37E+05| 1,70E+02 |-2,88E+05 | 5,14E-01 |-1,55E+05| 7,17E+03 | 2,61E+04
VeT201 |-2,37E+05| 1,70E+02 |-2,88E+05 | 5,82E-02 |-1,76E+04 | 8,12E+02 | 2,95E+03
VeT202 |-2,83E+05| 3,45E+01 |-2,94E+05 | 1,52E+01 | -4,60E+06 | 1,29E+05 | 1,57E+05
Vstotal |-2,75E+05 | 8,36E+01 |-3,00E+05 | 5,14E-01 |-1,55E+05 | 9,65E+02 | 1,28E+04
VsT201 |-2,75E+05 | 8,36E+01 |-3,00E+05 | 5,82E-02 |-1,76E+04 | 1,09E+02 | 1,45E+03
VsT202 |-2,75E+05 | 8,36E+01 |-3,00E+05 | 4,56E-01 |-1,38E+05| 8,55E+02 | 1,13E+04
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Tabela A6 — Tabela de exergia das correntes para RAR 2 da ROTA B

H—T,S x
Nome H S H-To.S | Vazdo ZNkmﬁ _ZONkmg S**V;(fao
kJ/kmol | kJ/kmol.K| kJ/kmol kmol/s kw kw kw

1 1,37E+01 | 9,48E+01 |-2,82E+04 | 8,33E-01 |-5,91E+04 | 3,56E+04 | 2,35E+04
2 -3,94E+05 | 1,48E+02 |-4,38E+05 | 2,78E-01 |-1,29E+05| 7,40E+03 | 1,22E+04
3 -9,85E+04 | 1,15E+02 |-1,33E+05| 1,11E+00 | -1,88E+05 | 4,06E+04 | 3,81E+04
4 -9,44E+04 | 1,18E+02 |-1,29E+05| 1,11E+00 | -1,88E+05 | 4,44E+04 | 3,90E+04
5 -2,37E+05| 1,70E+02 |-2,88E+05 | 1,05E-01 |-3,18E+04 | 1,47E+03 | 5,35E+03
6 -1,14E+05 | 1,30E+02 |-1,53E+05 | 9,42E-01 |-1,78E+05| 3,34E+04 | 3,66E+04
7 -1,16E+05 | 1,26E+02 |-1,54E+05| 9,42E-01 |-1,78E+05| 3,27E+04 | 3,54E+04
8 -2,75E+05 | 8,29E+01 |-3,00E+05 | 1,05E-01 |-3,18E+04 | 2,78E+02 | 2,60E+03
9 -9,19E+04 | 1,12E+02 |-1,25E+05| 7,70E-01 |-1,30E+05| 3,30E+04 | 2,58E+04
10 -1,16E+05 | 1,27E+02 |-1,54E+05| 9,42E-01 |-1,78E+05| 3,29E+04 | 3,56E+04
11 -2,40E+05 | 8,20E+01 |-2,64E+05 | 3,76E-01 |-1,04E+05| 4,70E+03 | 9,19E+03
12 -1,27E+05 | 8,92E+01 |-1,54E+05| 9,42E-01 |-1,78E+05| 3,29E+04 | 2,50E+04
13 -9,71E+04 | 1,08E+02 |-1,29E+05 | 7,70E-01 |-1,30E+05| 3,00E+04 | 2,48E+04
17 -1,02E+05 | 1,35E+02 |-1,42E+05 | 2,03E-02 |-3,49E+03 | 6,08E+02 | 8,17E+02
18 -9,27E+04 | 1,11E+02 |-1,26E+05| 7,70E-01 |-1,30E+05| 3,27E+04 | 2,54E+04
19 -2,78E+05 | 6,48E+01 |-2,97E+05 | 5,21E-01 |-1,57E+05| 2,49E+03 | 1,01E+04
20 -2,37E+05 | 1,70E+02 |-2,88E+05 | 5,21E-01 |-1,57E+05| 7,27E+03 | 2,64E+04
21 -2,37E+05| 1,70E+02 |-2,88E+05 | 5,21E-01 |-1,57E+05| 7,27E+03 | 2,64E+04
22 -1,19E+05| 5,73E+01 |-1,36E+05 | 1,74E-02 |-3,00E+03 | 6,26E+02 | 2,97E+02
24 -5,10E+04 | 9,16E+01 |-7,83E+04 | 1,28E-02 |-1,57E+03 | 5,64E+02 | 3,51E+02
26 -2,40E+05 | 8,20E+01 |-2,64E+05 | 3,76E-01 |-1,04E+05| 4,70E+03 | 9,19E+03
27 0,00E+00 | 0,00E+00 | 0,00E+00 | 0,00E+00 | 0,00E+00 | 0,00E+00 | 0,00E+00
28 -2,78E+05 | 6,48E+01 |-2,97E+05 | 5,21E-01 |-1,57E+05| 2,49E+03 | 1,01E+04
29 -2,74E+05 | 8,66E+01 |-3,00E+05 | 5,21E-01 |-1,57E+05| 1,20E+03 | 1,34E+04
30 -2,47E+05 | 5,64E+01 |-2,64E+05 | 3,76E-01 |-1,04E+05| 4,83E+03 | 6,33E+03
31 -2,58E+05 | -4,47E+00 | -2,57E+05 | 3,76E-01 |-1,04E+05| 7,46E+03 | 5,01E+02
40 -2,61E+05 | 2,55E+01 |-2,69E+05 | 5,45E-01 |-1,52E+05| 5,34E+03 | 4,15E+03
41 -2,61E+05 | 2,32E+01 |-2,68E+05 | 5,45E-01 |-1,52E+05| 5,73E+03 | 3,77E+03
42 -3,15E+05 | 1,58E+02 |-3,62E+05 | 4,15E-04 |-1,59E+02 | 9,35E+00 | 1,95E+01
43 -2,53E+05 | 6,88E+01 |-2,74E+05 | 5,44E-01 |-1,52E+05| 2,39E+03 | 1,12E+04
44 -2,53E+05 | 6,90E+01 |-2,74E+05 | 5,44E-01 |-1,52E+05| 2,36E+03 | 1,12E+04
45 -2,64E+05 | 4,20E+01 |-2,77E+05 | 5,45E-01 |-1,52E+05| 8,62E+02 | 6,83E+03
46 -2,64E+05 | 4,20E+01 |-2,77E+05 | 5,45E-01 |-1,52E+05| 8,64E+02 | 6,83E+03
47 -2,78E+05 | 7,82E+01 |-3,01E+05 | 2,72E-01 |-8,22E+04 | 3,23E+02 | 6,34E+03
AReE105 |-2,85E+05 | 2,31E+01 |-2,91E+05| 2,66E-01 |-8,04E+04 | 2,87E+03 | 1,83E+03
AReE106 |-2,85E+05 | 2,31E+01 |-2,91E+05| 3,68E+00 | -1,11E+06 | 3,96E+04 | 2,53E+04
AReE201 | 0,00E+00 | 0,00E+00 | 0,00E+00 | 0,00E+00 | 0,00E+00 | 2,18E+00 | 0,00E+00
AReT201 |-2,85E+05 | 2,31E+01 |-2,91E+05| 1,03E-02 |-3,12E+03 | 1,11E+02 | 7,10E+01
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H—T,S x
Nome H S H-ToS | Vazdo Nym} _ZONkmg S**V%ao
kJ/kmol | kJ/kmol.K | kJ/kmol kmol/s kw kw kw
AReT202 |-2,85E+05 | 2,31E+01 |-2,91E+05| 1,74E+01 |-5,25E+06 | 1,87E+05 | 1,19E+05
AReT202 |-2,83E+05 | 3,45E+01 |-2,94E+05| 1,74E+01 |-5,25E+06 | 1,48E+05 | 1,79E+05
ARetotal |-2,85E+05 | 2,31E+01 |-2,91E+05 | 3,13E+01 |-9,46E+06 | 3,37E+05 | 2,15E+05
ArsE102 [-2,85E+05 | 2,31E+01 |-2,91E+05 | 8,98E+00 |-2,71E+06 | 9,67E+04 | 6,17E+04
ARsE102 |-2,83E+05 | 3,45E+01 |-2,94E+05 | 8,98E+00 |-2,71E+06 | 7,62E+04 | 9,25E+04
ARsE105 |-2,83E+05 | 3,45E+01 |-2,94E+05 | 2,66E-01 |-8,04E+04 | 2,26E+03 | 2,74E+03
ARsE106 |-2,83E+05 | 3,45E+01 |-2,94E+05 | 3,68E+00 |-1,11E+06 | 3,12E+04 | 3,79E+04
ARsE201 |-9,30E+04 | 1,21E+02 |-1,29E+05 | 1,11E+00 | -1,88E+05 | 4,49E+04 | 4,00E+04
ARsT201 |-2,83E+05 | 3,45E+01 |-2,94E+05| 1,03E-02 |-3,12E+03| 8,76E+01 | 1,06E+02
ARstotal |-2,83E+05 | 3,45E+01 |-2,94E+05| 3,13E+01 |-9,46E+06 | 2,66E+05 | 3,22E+05
P1 4,60E+03
P2 3,35E+03
P3 2,15E+00
P4 5,96E+01
VeT201 |-2,37E+05| 1,70E+02 |-2,88E+05| 1,11E-01 |-3,36E+04 | 1,55E+03 | 5,64E+03
VeT202 |-2,37E+05| 1,70E+02 |-2,88E+05 | 5,03E-01 |-1,52E+05| 7,02E+03 | 2,55E+04
Vetotal |-2,37E+05]| 1,70E+02 |-2,88E+05 | 6,14E-01 |-1,85E+05| 8,57E+03 | 3,11E+04
VsT201 |-2,74E+05 | 8,56E+01 |-3,00E+05| 1,11E-01 |-3,36E+04 | 2,39E+02 | 2,83E+03
VsT202 |-2,74E+05 | 8,56E+01 |-3,00E+05| 5,03E-01 |-1,52E+05| 1,08E+03 | 1,28E+04
Vstotal |-2,74E+05 | 8,56E+01 |-3,00E+05| 6,14E-01 |-1,85E+05| 1,32E+03 | 1,57E+04
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Figura A1 — Simulacdo em ambiente HYSYS da ROTA A
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Figura A2 — Simulacdo em ambiente HYSYS da ROTA A subflowsheet 1
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Figura A3 — Simulagdo em ambiente HYSYS da ROTA B
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Figura A4 — Simulagdo em ambiente HYSYS da ROTA B Subflowsheet 1
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