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BARBOSA, Lara Costa. Anadlise de Tecnologias para Separagao de CO; em Plataformas
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A exploracdo e a producdo (E&P) de petrdleo e gas natural em dguas profundas e ultra
profundas desafiou a industria de E&P em fung¢do da alta razdo gds-6leo e do alto teor de CO;
presente no gas produzido nos campos offshore. Em funcdo das restrices de emissao de
carbono, para extrair o 6leo e comercializar o gas natural é necessdrio tratar uma o gas rico
em CO:. A tecnologia mais madura usada para remoc¢do de CO; de gases acidos é o processo
de absor¢dao com amina. Embora essa tecnologia tenha um excelente desempenho em termos
de solubilidade e seletividade, apresenta penalidades econdmicas e ambientais como perda
de solvente, alta demanda energética e corrosdo dos equipamentos. Por outro lado, a
remocao de CO; via permeacdo por membrana oferece algumas vantagens em relacdo a
absorcdo com amina como menor footprint, modularidade e facil escalonamento. Essa
tecnologia, porém, limita-se as correntes com alta pressao parcial de CO3, o que exclui seu uso
para remocao de CO; de gases exaustos. Recentemente, a absor¢cdo com liquido iGnico (LI),
vem sendo analisada como potencial substituta a absor¢ao com amina devido aos atributos
do LI, como baixa volatilidade, alta estabilidade térmica, alta solubilidade de CO; e baixo
consumo de energia para dessor¢ao de CO,, apesar dos Lls possuirem alta viscosidade e serem
mais caros do que os solventes convencionais. Nesse contexto, o objetivo do presente
trabalho é avaliar o desempenho do processo de absorgdao de CO; por LI em comparagao as
tecnologias de absor¢cdo com amina e permeacdo por membrana. Cinco alternativas para
remocao de CO; do gas natural proveniente do campo de Libra, no pré-sal brasileiro - absorcéo
fisica por LI, absorcdao quimica por amina, permeac¢ao por membrana e os processos hibridos
de permeacdo por membrana com absorcdo fisica por LI e absor¢do quimica por amina - foram
avaliadas de acordo com indicadores técnicos e econdmicos como consumo de energia,
emissao de CO,, perda de hidrocarbonetos e custo do ciclo de vida. Os indicadores técnicos
permitiram analisar as restricdes de cada alternativa enquanto a andlise econémica apontou
o processo de permeagdao por membrana como o mais vantajoso, seguido pelos processos
hibridos de permeacao por membrana com absorcdo quimica por amina e com absorcao fisica

por LI, respectivamente.
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Offshore exploration and production (E&P) of oil and gas in deep and ultra-deep waters
has challenged E&P industry due to the high associated gas to oil ratio (GOR) and the high CO;
content. With the restrictions in carbon emissions, to extract the oil and commercialize the
natural gas, a huge flow rate of CO; rich gas must be processed. Amine absorption is the most
mature technology used to CO; separation from CO; rich natural gas. Although this technology
has an excellent performance regarding solubility and selectivity, it poses some environmental
and economic penalties such as solvent losses, high heat demand and equipment corrosion.
On the other hand, CO, removal via membrane permeation offers some advantages over
amine absorption as small footprints, modularity and easy scale-up. However, this technology
is limited to gases with high CO, partial pressure, which holds back its utilization for CO;
capture from exhaust gases. Recently, a third alternative, ionic liquid (IL) absorption, has been
under analysis as a potential substitute of amine-based CO, absorption due to the IL
attributes, such as low volatility, high thermal stability, high CO; solubility and low heat
consumption for CO; stripping, despite having high viscosity and being more expensive than
conventional chemical solvents. In this context, the main objective of this work is to assess the
performance of CO; absorption with IL in comparison to amine absorption and membrane
permeation. Five process alternatives — IL physical absorption, amine chemical absorption,
membrane permeation, hybrid membrane permeation with IL physical absorption and hybrid
membrane permeation with amine chemical absorption —were assessed for CO2 removal from
typical natural gas from Libra field in the Brazilian Pre-Salt basin, in terms of technical and
economic indicators such as energy demand, CO; emissions, hydrocarbon losses and life cycle
cost. Technical indicators allowed to understand process constraints, while life cycle cost
indicates membrane permeation as the best option, seconded by its hybrids with amine

chemical absorption and IL physical absorption.
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1 INTRODUCAO
1.1 CONTEXTUALIZACAO

Desde a revolugdo industrial, os combustiveis fésseis se tornaram a principal fonte de
energia primaria no mundo. Entretanto, o uso abundante de combustiveis fosseis traz danos
ao meio ambiente, principalmente associados a emissao de CO,, o principal gas de efeito
estufa (LEUNG et al., 2014). Segundo a Agéncia Internacional de Energia (International Energy
Agency - IEA, 2017), o setor de energia é responsavel por 68% do total de emissdo de gases

de efeito estufa dos quais 90% correspondem a emissao de COa.

As emissOes de gases de efeito estufa tém como principal efeito o aquecimento global.
De acordo com o quinto relatdrio de avaliacdo (5th Assessment Report — AR5) do Painel
Intergovernamental sobre Mudancas Climaticas (Intergovernmental Panel on Climate Change
- IPCC, 2014), o periodo entre 1983 e 2012 foi o mais quente dentre os ultimos 1400 anos no
Hemisfério Norte e para prevenir os efeitos mais severos do aquecimento global é necessario
limitar o aumento de temperatura do planeta a 2°C acima da temperatura do periodo pré-
industrial. Para isso, serd necessario reduzir as emissdes de gases de efeito estufa entre 40 a
70% até 2050, em comparagao aos niveis de 2010, e manter as emissdes proximas de zero em

2100 (IPCC, 2014).

Nesse contexto, a captura e armazenamento de carbono (CCS — Carbon Capture and
Storage) tem se mostrado uma alternativa promissora para reduzir as emissdes de gas
carbonico e mitigar as mudancas climaticas. O CCS compreende a separacao de CO; de fontes
industriais, a compressao e o transporte para um local de armazenamento geoldgico ou para
pogos de producdo de petrdleo, onde a inje¢do de CO; proporciona a recuperagdo avangada
de petréleo (EOR - Enhanced Oil Recovery). O CCS pode ser usado para abater o CO; de gases
exausto ou no processamento de gas natural (ARAUJO E DE MEDEIROS, 2017).

A crescente demanda por petrdleo e gas natural para geracao de energia tem motivado
a industria petrolifera a buscar novas reservas em campos de producao localizados em aguas
profundas e ultra profundas. Em funcdo da descoberta do pré-sal, as reservas brasileiras
aumentaram de menos de 15 BBbl em 2004 para cerca de 40 BBbl em 2016 (ANP, 2004; ANP,
2016). A exploracdo e producdo (E&P) de d6leo e gas em aguas profundas e ultra profundas,

entretanto, trouxe novos desafios para a industria de E&P em funcdo da alta razao gas-dleo

1



(RGO) e do alto teor de CO; presente no gdas produzido nos campos offshore, onde dleo, gas

natural e 4gua s3o, normalmente, produzidos simultaneamente (ARAUJO et al., 2017).

Para extrair o 6leo e comercializar o gas natural, portanto, é necessdrio tratar o gds
rico em CO;. O condicionamento ou processamento primdrio do gds natural inclui as etapas
de desidrata¢do, remocdo de hidrocarbonetos mais pesados, dessulfurizacdo e remogao de
CO; visando reduzir o volume de inertes no gds a ser transportado, aumentar o valor agregado
do gas comercializado e diminuir as emissdes de CO2 a partir da queima do gdas natural. Os
processos usados para tratamento do gas natural incluem absor¢ao, adsor¢do, permeacado por

membrana e destilacdo criogénica (ARAUJO et al., 2017; ARAUJO E DE MEDEIROS, 2017).

No processo de absorg¢ao, um solvente liquido é utilizado para capturar o CO; presente
no gas e é regenerado sob aumento de temperatura e/ou reducdo de pressdo. Na absorcdo
guimica, o solvente forma ligacdes quimicas com o CO, o que proporciona uma maior
seletividade, mas requer uma grande quantidade de energia durante o processo de
regeneracdo. Na absorcao fisica, a fraca interacao entre o solvente e o gas carbonico implica
uma menor seletividade, mas também uma menor quantidade de energia necessaria para a

regeneracdo do solvente (ARAUJO E DE MEDEIROS, 2017; LEUNG et al., 2014).

A permeacgao por membranas que permitem a passagem preferencial de CO;, retendo
os demais componentes do gds natural, oferece algumas vantagens em relacdo a absorcao
guimica como menor footprint, modularidade e facil escalonamento. Entretanto, essa
tecnologia limita-se as correntes com alta pressao parcial de CO3, o que impede seu uso para
remocado de CO; de gases exausto. Sendo assim, para médias e altas pressdes parciais de CO;
no gas de alimentacdo, a permeacdo por membranas tem um melhor desempenho em
comparacao aos processos de absor¢cdo quimica, enquanto a absor¢ao quimica é mais
indicada para gases com baixa pressdo parcial de CO, (ARAUJO E DE MEDEIROS, 2017; BAKER
E LOKHANDWALA, 2008; LEUNG et al., 2014).

A fim de superar as limitacdes de cada alternativa, ha ainda o emprego de processos
hibridos que adotam, por exemplo, permeacdo por membrana em conjunto com absorcdo
guimica. De acordo com Baker e Lokhandwala (2008), o uso de membrana para uma remoc¢ao

em massa de CO; combinado com o uso de absorcdo quimica para uma maior seletividade



apresenta uma melhor performance econémica do que as alternativas convencionais

empregadas separadamente.

A tecnologia mais madura usada para remogdo de CO; de gases acidos é a absorgao
quimica com aminas, como monoetanolamina (MEA), dietanolamina (DEA) e
metildietanolmina (MDEA). Apesar de apresentarem alta seletividade e solubilidade de CO,,
as aminas apresentam algumas desvantagens como perda de solvente por degradacdo e
evaporacado, alta demanda energética durante o processo de regeneracao, corrosdo dos
equipamentos, além da alta toxicidade e da emissdao de compostos nitrogenados que podem

trazer prejuizos a saude humana e ao meio ambiente (LEUNG et al., 2014; HUANG et al., 2014).

Os liquidos idnicos (LIs), sais compostos por um cation organico e um anion organico
ou inorganico, tém apresentado bons resultados como alternativa aos solventes a base de
aminas devido a sua baixa volatilidade, alta estabilidade térmica e elevada solubilidade de
CO;. Além disso, em funcdo do mecanismo de absorcdo fisica, o processo de absor¢do com
liquido i6nico requer uma menor quantidade de energia durante a etapa de regeneragdo em
comparagao ao processo de absor¢gao com aminas. Os Lls, também chamados de solventes
verdes, sdo menos téxicos do que as aminas e a infinidade de combinacdes entre cations e
anions permite a sintese de liquidos ibnicos com propriedades adequadas a um determinado

processo (BRENNECKE e BURCU, 2010; HUANG et al., 2014; LIU et al., 2016).

Entretanto, os liquidos ibnicos sao mais caros do que os solventes convencionais por
ndo serem comercializados em escala industrial. Segundo a BASF, o preco dos liquidos ibnicos
em escala industrial reduziria cerca de 96%, mas ainda assim os LIs custariam cerca de 10 a 20
vezes mais do que os solventes convencionais (RAMDIN et al.,, 2012). Os Lls também
apresentam elevada viscosidade, o que implica um maior custo com bombeamento e uma
reducdo das taxas de transferéncia de massa (BRANCO et al., 2011). Uma opc¢ado para mitigar
esses aspectos negativos sdo as misturas de LI com dgua ou aminas que reduzem a viscosidade
e diminuem o custo do solvente em relagdo ao LI puro. Além disso, a combinacdo da absorcao
guimica das aminas com a absorcao fisica dos Lls proporciona um aumento na capacidade de
absorc¢do de CO; em relagdo ao LI puro e uma reducdo da demanda de energia em relacao as

aminas puras (ZENG et al., 2017).



1.2 MOTIVAGAO

Com a crescente demanda por tecnologias verdes, os liquidos iGnicos tém recebido
bastante aten¢do por serem potenciais alternativas aos solventes a base de aminas nos
processos de absorcdo de CO; (LIU et al., 2016). Apesar de possuirem propriedades como
baixa volatilidade, alta estabilidade térmica, alta solubilidade de CO,, baixa toxicidade e ndo
serem corrosivos, os Lls apresentam barreiras como alta viscosidade e alto custo que devem
ser superadas pelos aspectos positivos para justificar sua aplicacdo industrial como solvente
na captura de CO,. Um aspecto que pode tornar o uso de Lls atrativo é a possibilidade de
sintese de Lls com propriedades adequadas a uma determinada aplicacdo. Dessa forma, a
sintese de liquidos idbnicos com baixa viscosidade, alta solubilidade de CO. e baixo custo é
altamente desejavel para sua aplicacdo industrial como solvente em processos de absorc¢do

de CO..

Para avaliar o desempenho do processo de absorcdo com liquido i6nico, o gas natural
proveniente dos campos do pré-sal brasileiro é usado como objeto de estudo deste trabalho
uma vez que a E&P de petrdleo em dguas profundas e ultra profundas com gdas natural
associado contendo alto teor de CO; e alta razdo gas-6leo (RGO) desafia o estado da arte do
processamento de gas natural upstream. No Brasil, a descoberta do campo de Libra em 2010
colocou restricoes rigorosas as tecnologias de remoc¢do de CO; em plataformas offshore pois
este é o maior reservatério até hoje na regido do pré-sal contendo um gas com concentragao
de CO; acima de 40% e RGO de aproximadamente 600 sm3/m?3 (ARINELLI et al., 2017; ARAUJO
et al., 2017). Como o processamento de gds natural nessas condi¢cdes extremas impulsiona o
desenvolvimento de novas tecnologias para separagao de CO;, escolheu-se o campo de Libra

como objeto de estudo deste trabalho.

Nesse contexto, a avaliagdo do desempenho de processos a partir de simulacdo é
essencial para o desenvolvimento de novas tecnologias. Entretanto, a modelagem e a
simulacdo de processos de absorc¢ao de CO; com liquidos idnicos tem sido pouco explorada na
literatura em funcdo da falta de disponibilidade de dados termodinamicos robustos (LIU et al.,
2016). O presente trabalho, portanto, visa avaliar o desempenho técnico e econémico do
processo de remocdo de CO; do gas natural oriundo do campo de Libra por absorgdo fisica

com liquido i6nico em comparacdo com as tecnologias vigentes de absorcao quimica com



amina e permeagao por membrana a partir da simulagdo das alternativas de processo em

ambiente Aspen Plus (AspenTech Inc.).

1.3 OBIJETIVO

Este trabalho visa avaliar o desempenho de tecnologia de captura de CO; por absorcao
fisica com liquido i6nico nos aspectos técnicos e econbmicos em comparagado as tecnologias

de absorc¢do quimica com amina e permeacao por membrana.

Os objetivos especificos sdo:

i. Selecdo e validagdao de modelos para simulagdo de processos de separagao de
CO; de gds natural via absorcdo com liquido i6nico, absor¢cdo com amina e
permeacdo por membranas;

ii.  Aplicacdo dos modelos selecionados a remoc¢ao do CO; presente no gas natural
proveniente do campo Libra, na regido do pré-sal brasileiro;

iii.  Avaliacdo técnica e econ6mica das alternativas selecionadas para remocdo do

CO; presente no gas oriundo do campo de Libra.

14 ESTRUTURA

Este trabalho é dividido em sete capitulos. O Capitulo 1, contextualiza o cenario em
gue se enquadra o estudo, a motivacao do trabalho e seus objetivos. O Capitulo 2 introduz
uma revisdo bibliografica a respeito das perspectivas do setor de gas natural no Brasil, dos
desafios do processamento de gdas no pré-sal brasileiro, das etapas do processamento de gas
natural, das tecnologias usadas para remogao de CO;, em especial absorg¢ao fisica, absorgao
guimica e permeagdo por membranas, e do estado da arte dos liquidos i6nicos, incluindo as
principais vantagens e desvantagens de sua utilizagdo como solvente em processos de captura

de COs.

No Capitulo 3, é apresentada a metodologia usada para simula¢do dos processos de
absorcao fisica com liquido idnico, absor¢dao quimica com amina e permeac¢ao por membrana;
para determinac¢ao do estudo de caso e para avaliagdo técnica e econdémica das alternativas
analisadas. O Capitulo 4 reporta os resultados da validacdo dos modelos disponiveis na
literatura para simulacdo dos processos de separacao de CO; via absorg¢do com liquido i6nico,

absorgdo com amina e permeagdo por membrana.



No Capitulo 5, encontram-se os resultados da simulagdao dos processos aplicados ao
estudo de caso do pré-sal brasileiro, campo de Libra, enquanto o Capitulo 6 mostra os
resultados e a discussdao da avaliagao técnica e econ6mica das alternativas de processo
avaliadas. Finalmente, o Capitulo 7 apresenta as conclusdes do trabalho e as sugestdes para

trabalhos futuros.



2 REVISAO BIBLIOGRAFICA
2.1 PERSPECTIVAS DO GAS NATURAL NO BRASIL

Historicamente, o principal objetivo da industria de E&P brasileira é a busca pela
producdo de petrdleo em funcdo da crescente demanda por seus produtos. Entretanto, a
descoberta do pré-sal nos anos 2000 impulsionou a produgao de gds natural (GN) no Brasil
que passou de 46 milhdes de m3 por dia em 2004 para 101,3 milhdes de m? por dia em 2017,
correspondendo a 45,6% da producdo nacional (IBP-UFRJ, 2017a). A Figura 1 mostra a

evolugdo da producdo de GN no Brasil de acordo com o ambiente exploratoério.
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Figura 1: Evolugdo da produgdo de Gas Natural no Brasil
Fonte: IBP-UFRJ, 2017a.

Desde a descoberta do pré-sal, o mercado de GN brasileiro tem passado por um
periodo de grandes transformacgdes. Atualmente, uma liberalizacdo do mercado esta sendo
indicada pela reducdo da participacdo da Petrobras no segmento de distribuicdo e transporte
dutoviario de gds e pelas mudancas regulatérias realizadas com o “Gdés para Crescer” (FIRJAN,

2017).

De fato, os desinvestimentos realizados pela Petrobras, a principal responsavel pelo
desenvolvimento da industria de gas natural no pais, aliado a crescente participacdo de fontes
intermitentes de energia, o que aumenta a necessidade de termoelétricas na matriz

energética, provocou a necessidade da implementacdo de mudancgas no setor capazes de



atrair os investimentos necessarios para o crescimento do mercado, garantir o abastecimento
nacional e promover maior competitividade do setor impulsionando o crescimento

econdmico nacional (FIRJAN, 2017).

Nesse contexto, o Ministério de Minas e Energia lancou em 2016 a iniciativa “Gas para
Crescer” que visa a formacdo de um mercado com diversidade de agentes, liquidez e
competitividade. Essa iniciativa propOe alteracdes importantes na estrutura tributdria do
setor de GN, na integracdo entre os setores de energia elétrica e GN e na regulamentacado das
atividades do escoamento da producgao, processamento, transporte e comercializagao do GN

(FIRJAN, 2017).

A fim de estimar o impacto dessas mudancgas para o setor de GN, o IBP (Instituto
Brasileiro de Petréleo, Gas e Biocombustiveis) projetou as curvas de oferta e demanda

doméstica até 2030, como mostra a Figura 2.
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Figura 2: Projecdo de oferta e demanda de gdas natural no Brasil.
Fonte: FIRJAN, 2017.

De acordo com a previsao realizada pelo IBP, com a realiza¢do regular de Rodadas de
Licitacdo a partir de 2017 e a consequente entrada em operacdo de novas unidades de
producado a partir de 2024, espera-se um crescimento estavel na producdo doméstica de GN
até 2030, alcangcando uma oferta disponivel ao mercado de 92 milhdes de m3/dia no sistema

integrado, ja excluidos o consumo em E&P, reinjecdo e perdas (FIRJAN, 2017).

O crescimento da demanda de GN tanto para uso industrial quanto para geracdo de

energia, a excegdo do consumo para geragdo de energia elétrica, acompanha o crescimento
8



do PIB industrial. Portanto, seguindo a previsdo de cenarios macroecondmicos para 0s
préximos anos, o IBP estimou que se observard uma recuperacao gradual, com crescimento
modesto até 2030, levando a demanda n3o termoelétrica a 70 milhdes de m3/dia (FIRJAN,

2017).

Dessa forma, com a expectativa de que a oferta de gds doméstico ultrapasse a
demanda ndo térmica a partir de 2023, haverd uma disponibilidade de GN de producdo
associada e ndo associada ao petrdleo para o mercado de 22 milhdes de m3/dia ao final do
periodo, de acordo com o estudo realizado pelo IBP (FIRJAN, 2017). Sendo assim, a expansao
do setor de GN no Brasil € uma oportunidade de desenvolvimento econémico e geracao de

emprego (IBP, 2017).
2.2 DESAFIOS DO PRE-SAL BRASILEIRO

A exploragao e producao de petréleo em aguas profundas e ultra profundas desafia o
estado da arte da industria de E&P em funcdo da alta razdo gas-6leo (RGO) e do alto teor de
CO; presente no gds produzido. Além disso, as reservas encontradas na regido do pré-sal estdao
a mais de 300 km da costa e a uma profundidade de mais de 7 mil metros em relagdo ao nivel
do mar, o que exige um aparato tecnolégico bem mais robusto em comparagdao com a
extracdo na camada pods-sal (GOUVEA, 2010). O poligono do pré-sal possui cerca de 800 km
de extensdo e 200 km de largura na drea oceanica territorial dos estados de Santa Catarina,
Parana, Sdo Paulo, Rio de Janeiro e Espirito Santos, como apresentado na Figura 3 (IBP-UFRJ,

2017b). A Figura 4 mostra a profundidade da camada do pré-sal em relacdo a camada pds-sal.

Atualmente, em funcgdo das restricdes de emissao de carbono, o gas produzido nas
plataformas offshore ndao pode ser simplesmente queimado. A Resolucdo ANP n° 249 de
Novembro de 2000 aprova o Regulamento Técnico de Queimas e Perdas de Petrdleo e Gas
Natural e estabelece limites para as queimas e perdas dispensadas de autorizacdo da agéncia.
Dessa forma, o aproveitamento do gas natural vem crescendo nos ultimos anos. Em Agosto
de 2017, por exemplo, o aproveitamento do gas natural alcangou um recorde de 97%, o que
representa uma reducao de 31,8% do volume de gas queimado em comparacdo ao mesmo

més do ano anterior (ANP, 2017).
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Figura 4: Profundidade da camada pré-sal.
Fonte: http://diariodopresal.files.wordpress.com

O aproveitamento do gds natural oriundo do pré-sal, entretanto, apresenta desafios
técnicos e econdmicos em fungdo do alto teor de CO; e da grande distancia da costa, o que
implica em elevados custos com processamento e transporte do gas. Além disso, a
necessidade de um mercado compativel com os grandes volumes dos projetos e com a
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caracteristica de inflexibilidade da producgao (gds associado) impde mais uma barreira a ser
superada para atrair investimentos no aproveitamento comercial do gds natural (IBP-UFRJ,

2017b).

Uma andlise da rentabilidade do aproveitamento do GN para diferentes cendrios de
preco do gas realizada pelo IBP em parceria com a UFRJ mostrou que o aproveitamento do
GN do pré-sal seria viavel apenas com precos de gas acima de USS 3 por MMBtu, assumindo
Taxa Interna de Retorno (IRR) do projeto maior do que 10%, como mostra a Figura 5. Essa
andlise considerou apenas os custos para separa¢do do CO2, escoamento do gas e tratamento
em uma UPGN localizada na costa, desconsiderando os custos de E&P, transporte e

distribuicdo (IBP-UFRJ, 2017b).
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Figura 5: Analise da rentabilidade do aproveitamento do gas natural para diferentes
cendrios de preco do gas.
Fonte: IBP-UFRJ, 2017b.
A andlise apresentada na Figura 5 demonstra que a reducdo do custo de
processamento do GN é um fator importante para promover investimentos no seu

aproveitamento comercial e, nesse contexto, as tecnologias de separacdao de CO, de GN

assumem um papel de extrema relevancia para a competitividade econémica dessa atividade.

O aproveitamento do gas rico em CO; implica em dar um destino seguro ao CO;

removido. Nas plataformas offshore, o destino mais comum dado ao CO; é a recuperacao

11



avancada de petréleo (Enhanced Oil Recovery, EOR). O gas carbdnico diminui a viscosidade e
adensidade do 6leo, melhorando a fluidez e a elevacdo de dleo. A EOR aumenta a recuperacao
de petréleo em 30 a 60%, elevando a vida econ6mica dos reservatérios (KWAK et al., 2014;

LUU et al., 2016).

Um outro aspecto importante na E&P offshore é o transporte de dleo. Para evitar a
construcdo de dutos de petrdleo da plataforma até a costa, os campos offshore tém
empregado plataformas flutuantes (FPSO - Floating Production Strage and Offloading) que
permitem o armazenamento do 6leo bruto em tanques e posterior transporte em navios-
tanque para ser comercializado ou refinado em terra, como mostra a Figura 6. As FPSQ’s
também sdo vantajosas por serem autossuficientes, possuirem alta capacidade de
armazenamento de dleo e por se movimentarem facilmente diante de uma instabilidade

ambiental ou politica (ARAUJO et al., 2017; MODEC, 2017).
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(producdo e injecdo

Reservatorio

Figura 6: Sistema de escoamento de petrdéleo e gas natural em uma FPSO.
Fonte: Adaptado de Aratjo et al., 2017.
Atualmente, existem 178 FPSO’s em operacdo ao redor do mundo, das quais 44 atuam
no Brasil. Como apresentado na Figura 7, o Brasil é o pais com o maior nimero de FPSO’s em
operacdo, seguido pelo Reino Unido com 17 unidades, dai a relevancia das FPSO’s como

objeto de estudo deste trabalho (BARTON et al., 2017).
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Figura 7: Unidades FPSO por local.
Fonte: Adaptado de Barton et al. (2017).

As FPSQO’s, entretanto, possuem uma importante limitagdo em relacdo ao peso
suportado e a area disponivel nos decks para as instalagdes. Como, em funcdo da alta RGO, a
vazao de gas a ser tratado é bastante elevada, o principal impacto em termos de area e peso
nas FPSO’s é causado pela planta de processamento do GN. As limitacGes de peso e area
também provocam uma limitacdo da energia disponivel nas FPSO’s para o tratamento do GN.
Como a energia elétrica nas FPSQO’s é fornecida por turbinas a gas, um aumento da demanda
energética implica em aumento do nimero de turbinas necessarias para suprir essa demanda
e, consequentemente, em maior peso e darea necessarios para instalagdo das mesmas.
Novamente, a demanda de energia elétrica necessaria para tratamento e compressdao do GN

€ muito maior do que para o tratamento do 6leo (PINTO et al., 2014).

A limitacdo de peso e area das FPSQ’s criou uma oportunidade para a utilizacdo de
membranas em funcdo do menor footprint e maior modularidade em comparacdo as

tecnologias de absor¢do quimica e fisica. Enquanto, ao redor do mundo, os projetos de CCS
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sao dominados pelas tecnologias de absorc¢do, principalmente a absorgao fisica, na regidao do
pré-sal brasileiro, a tecnologia mais empregada para separacdo de CO; é a permeacdo por

membrana (ARAUJO E DE MEDEIROS, 2017; ARAUJO et al., 2017).

Este trabalho se concentra na avaliacdo de tecnologias para remocao de CO; buscando
solucionar as restrigdes envolvendo o processamento de gas natural associado com alto teor

de CO; e alta RGO.

2.3 PROCESSAMENTO DO GAS NATURAL

As principais tecnologias associadas a captura de CO; durante os processos de

combustdo sdo: pré-combustdo, pés-combustdo e oxicombustdo, como ilustrado na Figura 8.

Carvdo
Biomassa :‘—

Gés Natural
Carvdo j_>

Biomassa

AR

Nz, Oy

POS-COMBUSTAO
Separacdo
de COZ

AR

CO4 H,0

— PRE-COMBUSTAO
Gaseificacdo

H,0 AR

; |

' Convers3o | Separacdo H, ~ H,0
ﬁfR Shift >—>[ de CO, H Combustédo
| CO,, H,0 Compressdo
e Desidratagdo
de CO,

Gés Natural ——p= Reforma
H,O
Carvdo
_ CO,, Hy0 OXICOMBUSTAO
Biomassa Combustdo
)
Gés Natural

Figura 8: Tecnologias para separac¢ao de CO; nos processos de combustao.
Fonte: BRIGAGAO, 2016.

No processo de captura de CO; pré-combustao, o combustivel é convertido em gds de
sintese (CO+H3), em seguida o CO é convertido em CO; e o CO; é entdo separado do H.. No
processo pds-combustdo, o CO; é separado do N, presente no gas exausto enquanto, no
processo oxicombustdo, o oxigénio é usado em substituicdo ao ar atmosférico e o CO; é
separado do O;. J4 no processamento do gas natural, o CO, é removido do metano e de
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hidrocarbonetos leves a fim de atender as especificacdes de comercializacdo do GN (ARAUJO

E DE MEDEIROS, 2017).

No Brasil, o GN é predominantemente de origem associada, ou seja, encontra-se
juntamente com petrdleo e dgua no reservatorio. Logo, antes de comercializar os produtos de
interesse é necessdrio separar essa mistura trifasica. Apds passar pelo separador trifasico, a
agua é tratada e direcionada para descarte ou reinjecao, o dleo é transferido para as refinarias
e 0 gas passa por um processamento primdrio antes de ser enviado para as Unidades de
Processamento de Gas Natural (UPGN’s), onde sera fracionado em compostos de maior valor

agregado (VAZ et al., 2008).

O processamento primario de GN inclui as etapas de remocdo de dagua, de
hidrocarbonetos pesados, de H,S e de CO;, como mostra a Figura 9, a fim de garantir as
condigdes minimas de qualidade do gas necessarias para queima ou para transporte até as

UPGN’s (VAZ et al., 2008).
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Figura 9: Etapas do condicionamento do gas natural em plataformas offshore.
Fonte: Adaptado de Aratjo et al. (2017).

A desidratacdo do GN evita a corrosao, a formacao de hidratos e o congelamento em
equipamentos e tubulacdes. Pode ser feita por meio de absorcdo por solventes liquidos ou
adsorcdo em sdlidos, sendo as tecnologias mais empregadas a absor¢do com trietilenoglicol
(TEG) e a adsor¢cdo em peneiras moleculares. A utilizacdo de peneiras moleculares ocorre,
normalmente, quando o limite de concentracdo de dgua no GN seco ndo pode ser atingido
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pela absor¢dao com TEG. A remogao da dgua é particularmente desafiadora no GN proveniente
do pré-sal em funcdo do seu alto teor de CO;, 0 que provoca um significativo teor de dgua na

fase gas apos a separacao trifasica gas-6leo-agua (SANTOS et al., 2017).

A fim de evitar a condensacdo de hidrocarbonetos pesados nos gasodutos, é
necessario ajustar o ponto de orvalho do gas com a remocao desses hidrocarbonetos por meio
de refrigeracao, absorcao refrigerada, turbo-expansdo ou expansao Joule-Thonson, sendo a
ultima a alternativa mais usada nas plataformas offshore (ARINELLI et al., 2017; VAZ et al.,
2008). Além disso, a condensac¢ado de hidrocarbonetos durante o processo de remogdo de CO;
via permeacdo por membranas promove a plastificacdo da mesma, sendo necessario o ajuste
do ponto de orvalho do gas para evitar a condensacao de hidrocarbonetos antes da passagem

pela membrana (BAKER e LOKHANDWALA, 2008).

Os compostos de enxofre (H,S, mercaptanas, etc.) devem ser removidos por causarem
problemas como perigo a saude humana, ndo conformidade ambiental, toxicidade, corrosao,
odor ofensivo, redugdo da eficiéncia dos equipamentos e redugao do valor do gas natural
comercializado (FIDLER et al., 2003). J4 o CO, além de provocar a corrosao dos equipamentos
e tubulagdes, reduz o poder calorifico do gas e deve ser removido, eliminando o excesso de
inertes no gas a ser transportado e diminuindo as emissdes de CO; a partir da queima do GN

(PETERS et al.,2011).

O processo de remocdo dos gases acidos (H2S e CO;) é também conhecido como
adocamento e inclui as tecnologias de absorc¢do quimica e fisica, adsorcdo, permeacdo por
membrana e destilagdo criogénica. Os principais fatores na escolha da tecnologia a ser
utilizada para remocado de CO; sdo a pressao parcial de CO; presente no gas e a localizacdo da

planta, onshore vs. offshore (ARAUJO E DE MEDEIROS, 2017).

A absorc¢do quimica é mais adequada para gases com baixa pressdo parcial de CO3,
entre 5 e 8 bar, enquanto para médias e altas pressdes parciais de CO, a permeacao por
membrana tem um melhor desempenho (SHIMEKIT e MUKHTAR, 2012). J& para pressoes
parciais de CO; mais elevadas, acima de 15 bar, a absorc¢do fisica é mais indicada. Para
pressdes parciais de CO, muito elevadas a destilagdo criogénica se torna interessante por
produzir CO; liquido a alta pressao, mais adequado para o transporte. Porém, a alta demanda

energética para a refrigeragao pode nao compensar essa vantagem. Em relagao a localizagdo,
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as plantas offshore apresentam uma limitacdo de peso e area, priorizando tecnologias com
menor footprint como a permeac3o por membrana (ARAUJO E DE MEDEIROS, 2017; AGIAYE
e OTHMAN,2016).

Tennyson e Schaaf (1997) desenvolveram critérios para selecdo do melhor solvente
(fisico ou quimico) para os processos de absorgdo de gases acidos de acordo com a pressao
parcial de gds acido no produto e na alimentagdo, como mostram as Figuras 10 e 11. Ja Baker
e Lokhandwala (2008) propuseram um mapa para a sele¢do entre os processos de permeacao
por membrana e absorg¢do quimica por amina de acordo com a vazao e a concentra¢do de CO;

no gds natural (Figura 12).
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Figura 10: Mapa para sele¢ao de solvente para a remogao de CO, sem HxS na composi¢ao
do gas.
Fonte: Adaptado de Tennyson e Schaaf (1977), apud Santos (2014).
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Figura 11: Mapa para sele¢ao de solvente para a remog¢ao simultanea de CO: e H,S do gas
natural.
Fonte: Adaptado de Tennyson e Schaaf (1977), apud Santos (2014).
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Figura 12: Mapa para selegdo de processo para remo¢ao de CO; do gas natural.
Fonte: Adaptado de Baker e Lokhandwala (2008), apud Nakao (2010).
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2.3.1 Absorg¢ao Quimica

Na absorcdo quimica, o gas acido reage com um solvente alcalino, formando ligacdes
covalentes e liberando calor. Os solventes mais utilizados nesse processo sao solugdes de
aminas com concentracdes que variam de 10 a 65% em peso de amina. As aminas sdo
compostos organicos derivados da amoénia (NH3) em que um ou mais atomos de hidrogénio
sdo substituidos por um grupo alquila ou aromatico. O grupo funcional (-NHz) da molécula de
amina fornece o carater basico que permite que a amina reaja com gases acidos. As aminas
mais utilizadas em processos de absor¢cdo de CO, sdo a monoetanolamina (MEA),
dietanolamina (DEA) e metildietanolamina (MDEA) (RUFFORD et al.,, 2012; SHIMEKIT e
MUKHTAR, 2012).

O processo de remocado de CO; por aminas é composto por duas etapas: dissolucdo de
CO; na solugdo aquosa de amina e reagao entre o CO; (acido fraco) e a amina (base fraca). A
primeira etapa é uma absorcdo fisica governada pela pressdo parcial de CO; no gas de
alimentacdo. Na segunda etapa, a reacdo reversivel entre o CO, e a amina é favorecida sob
alta pressdo e baixa temperatura enquanto a reacao inversa ocorre sob baixa pressdo e alta

temperatura, liberando CO; e regenerando o solvente (RUFFORD et al., 2012).

Os mecanismos de rea¢dao envolvidos na segunda etapa variam de acordo com o
nuimero de hidrogénios substituidos das aminas. As aminas primdrias e secundarias formam
um composto intermedidrio, o carbamato, por rea¢do direta com o CO,, como apresentado
na Equacdo 1. As aminas tercidrias, entretanto, por ndo terem um hidrogénio livre ao redor
do dtomo de nitrogénio n3ao reagem diretamente com o CO;. Sendo assim, o bicarbonato,
formado pela hidrdlise e dissociagao do CO,, reage com as aminas terciarias de acordo com a

Equacdo 2 (BINDWAL et al., 2011; RUFFORD et al., 2012).
RNH, + CO, & RNHCOO™ + H* (1)

RR'R"N + CO, + H,0 & HCO5~ (2)

Usualmente, nos processos de absor¢dao com aminas, o gas a ser tratado é admitido no
fundo da coluna de absorg¢do e escoa em contracorrente com a solugdo de amina, que absorve
0s gases acidos da corrente gasosa continuamente. O gas purificado é liberado pelo topo da

coluna enquanto o solvente rico em gases acidos sai pelo fundo e é enviado para um vaso de
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flash para recuperagdo de hidrocarbonetos que possam estar dissolvidos na solugdo de amina.
O solvente rico é entdo pré-aquecido antes de entrar na coluna regeneradora, também
chamada de stripper, e o calor necessdrio para essa operacdo é fornecido pela solugdo de
amina regenerada que sai pelo fundo da stripper, pobre em gases acidos. Sendo assim, o
trocador de calor amina pobre / amina rica serve como um dispositivo de integracdo
energética, reduzindo o consumo total de calor do processo. Na stripper, as ligacdes quimicas
entre a amina e os gases acidos sdo rompidas a altas temperaturas, aproximadamente 120°C,
e baixa pressao, em torno de 1 a 2 bar, ndao devendo a temperatura do refervedor ultrapassar
a temperatura de degradacdo da amina. Os gases dacidos saem pelo topo da coluna
regeneradora enquanto a solu¢do de amina pobre é liberada pelo fundo e recirculada, sendo
reintroduzida no topo da absorvedora, como mostra a Figura 13 (MOKHATAB, POE e SPEIGHT,
2006; SHIMEKIT e MUKHTAR, 2012).

Solvente Pobre

r Gas purificado COz H2S

Y
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Y

Absorvedora

Trocadord€ caloramina
pobre/ dmina rica Solvente Rico

Solvente Rico

Regeneradora

)
MP i ¢——— Reposicdode solvente

Figura 13: Fluxograma de uma unidade tipica de absorg¢ao quimica.
Fonte: Adaptado de Liu et al. (2016).
A absorg¢do com aminas € a tecnologia mais madura empregada para captura de CO..
Por serem solvente quimicos, as aminas proporcionam maior seletividade e menor perda de
hidrocarbonetos, apresentando um loading de 1 mol de CO; por mol de solvente, no caso de
aminas tercidrias, e razdo de solvente entre 10 e 15 kg solvente/kgCO,. Entretanto, por
formarem ligacGes quimicas com o CO,, elas demandam mais energia para regeneracao (2000
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a 4500 kJ/ kg CO2) (ARAUJO E DE MEDEIROS, 2017) do que os solventes fisicos. Além da alta
demanda de energia térmica, as aminas também sofrem degradacdo térmica, o que causa
perda de solvente, provoca corrosao dos equipamentos e gera compostos volateis téxicos que
podem prejudicar a saide humana e o meio ambiente (GOFF e ROCHELLE, 2004; DAVIS e
ROCHELLE, 2009).

Destaca-se o aspecto negativo de perda de solvente, principalmente em decorréncia
de sua volatilidade. Avaliando captura de CO, de gases exaustos, o IEA (2004) reporta que
~1,6kg de MEA por tonelada de CO; capturado é perdido por emissdes atmosféricas. Cita-se
o caso da MEA, cuja perda na regeneradora é de 80-540 g/t CO» capturado (o limite inferior
corresponde a temperatura de operacao de 110°C e o superior a de 130°C). Essa perda
responde por custos de make-up de solvente entre $0.19-$1.31/t CO, removido, assumindo
um custo de $2425/t de MEA (GOFF e ROCHELLE, 2004; DAVIS e ROCHELLE, 2009). Para o

processo Econamine FG Plus, o custo de reposicdo de solvente é de $2.30/t COa.

2.3.2  Absorgao Fisica

Na absorcdo fisica, o gas acido é mais soltuvel no solvente liquido do que nos outros
componentes da fase gas, mas nao forma ligagcdes quimicas com o mesmo. A solubilidade do
CO; no solvente é determinada pela temperatura e pela pressao parcial de CO, do gas
alimentado. De acordo com a Lei de Henry, quanto menor a temperatura e maior a pressao
parcial do gas acido na fase gas, maior serd a captura na fase liquida. Por isso, a absorcao fisica
é mais adequada para gases com alta pressao parcial de CO; e baixas temperaturas. (OLAJIRE
et al., 2010; SHIMEKIT e MUKHTAR, 2012).

O principal parametro na escolha do solvente para absorcao fisica é a solubilidade das
impurezas no solvente. Apesar de muitos solventes organicos serem potencialmente
aplicaveis a absorgdo fisica de CO,, alguns critérios devem ser atendidos para que sua
aplicacdo seja economicamente vidvel. Os solventes devem apresentar, além de um alto
loading de equilibrio, baixa viscosidade, baixa ou moderada higroscopicidade, ndo devem ser
corrosivos e ndo devem reagir com os demais componentes da corrente gasosa. Também
devem possuir baixa pressao de vapor na temperatura ambiente e devem ser comercializados

a custos razodveis (KOHL e NIELSEN, 1997).
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Como na absor¢dao quimica, o solvente é regenerado sob eleva¢do da temperatura
e/ou reducdo da pressdo. Porém, em funcdo da fraca interacdo entre o gas acido e o solvente,
a energia necessdria para regeneracao do mesmo é menor. A regeneracao do solvente nas
plantas de absorcao fisica pode ser alcangada, portanto, pela reducdo de pressdao em vasos de

flash em série (Figura 14) ou por stripping em coluna de destilagdo (RUFFORD et al., 2012).
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Figura 14: Fluxograma de uma unidade tipica de absorgao fisica.
Fonte: Adaptado de Liu et al. (2016).
Os solventes mais empregados industrialmente no processamento de gas natural sdo
o Selexol, uma mistura de éteres dimetilicos de polietileno glicol, e o carbonato de propileno,
cujo processo é chamado de Processo com Solvente Flior. Destacam-se também o metanol,
empregado no processo Rectisol que foi primeiro processo baseado em absorcdo fisica
aplicado industrialmente, e o N-metil-2-pirolidona, empregado no processo Purisol (BURR et

al., 2008; OLAJIRE et al., 2010).

Os solventes fisicos usados para captura de CO; apresentam menor seletividade em
fungdo da fraca interagdo entre o CO; e o solvente quando comparados a absorgao quimica.
Entretanto, podem apresentar um loading maior do que 1 mol CO2/mol solvente com baixa
razdo de solvente (1 e 5 kg solvente/ kg CO,) e baixa demanda de energia térmica para
regeneracdo (0 a 500 kJ/ kg CO,) (ARAUJO E DE MEDEIROS, 2017; SHIMEKIT e MUKHTAR,
2012).

22



2.3.3 Permeacgao por membrana

O processo de permeagao por membranas consiste na separagao dos componentes de
uma mistura de acordo com a diferenca de permeabilidade das espécies através de uma
membrana. Essencialmente, as membranas de separacao de gases sdo como filmes finos que
transportam seletivamente os gases. A permeabilidade dos gases na membrana é
determinada pelas propriedades da membrana, pela natureza das espécies permeadas e pela

interacdo entre a membrana e os componentes permeados (SHIMEKIT e MUKHTAR, 2012).

Em uma planta de captura de CO; de gas natural por membranas, o CO: flui através da
membrana e corresponde ao permeado enquanto o gas retido corresponde ao retentado
(Figura 15). O gas purificado, retentado, deixa a unidade a uma pressao proxima a pressao da
alimentacdo enquanto o gas que atravessa a membrana, permeado, sofre significativa

reducdo de pressao (OLAJIRE et al., 2010).

W
N CO2
N
o . ) :
" ) Nor’ o
. LR 77220
- < : E
N ¢ ) % Diferencial
SN } . dePressdo
2 W .
- il
y
- ) y “w
W R A
A% (l‘
b ) ¥
e/ o’
W
Gas alimentad &
ésalimentado o @

Figura 15: Esquema do processo de permeag¢ao por membrana.
Fonte: Adaptado de (CO2CRC, 2017).
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Duas caracteristicas determinam a performance das membranas: a permeabilidade,
gue corresponde ao fluxo de um determinado gas que passa através da membrana e a
seletividade, que corresponde a preferéncia da membrana por deixar passar uma
determinada espécie em detrimento de outras. Quanto maior for a permeabilidade da
membrana, menor a drea necessdria para separa¢ao e menor o seu custo. Quanto maior a
seletividade por CO, em relacdo a CHs, menor a perda de CHs e maior o volume de gas

recuperado (OLAJIRE et al., 2010; SHIMEKIT e MUKHTAR, 2012).

A for¢ca motriz desse processo é o gradiente de pressao parcial dos componentes entre
os lados da membrana (alimentacdo e permeado). Dessa forma, o consumo de energia limita-
se a compressdao do gas de alimentacdo para promover a forca motriz necessdria. A
capacidade de separacdo da membrana determinara a necessidade de reciclagem e/ou
reprocessamento do permeado ou retentado em multiplos estagios para atingir os objetivos

do processo (RUFFORD et al., 2012).

As membranas sao fabricadas em diversos tipos de materiais, sendo as membranas
poliméricas as mais usadas para separacdo de CO,. As configuracGes mais usadas em
membranas aplicadas a separacao de gas natural sdo elementos de fibras ocas (Figura 16) ou
folhas planas embaladas como mddulos em espiral (Figura 17). Os mdédulos em fibra oca
permitem que uma vasta drea de membrana seja embalada em um mddulo compacto
enquanto os moédulos em espiral possibilitam uma maior permeabilidade (BAKER e

LOKHANDWALA, 2008).
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Figura 16: Membrana produzida em mddulos de fibras ocas
Fonte: Adaptado de KOCH (2018a).
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Fonte: Adaptado de KOCH (2018a).

A permeagao por membranas apresenta vantagens em relagdo aos processos de
absorgao como: menor footprint (a Figura 18 mostra a diferenga entre o espago ocupado por
uma unidade de absor¢cdo por aminas e uma unidade de permeacdo por membranas),
modularidade, ou seja, sua capacidade de producdo pode ser alterada significativamente
apenas com a adi¢cdo de mddulos e facil escalonamento, ja que um aumento de capacidade é

alcangado linearmente com a adi¢cdo de médulos (GABELMAN E HWANG, 1999).

Entretanto, as membranas sdo menos seletivas do que os solventes quimicos e
necessitam de diferencial de pressdo como for¢ca motriz, o que pode implicar em uma alta
demanda energética para compressao do gas e inviabiliza seu uso para remoc¢ao de CO; de
gases exaustos. Sendo assim, como a taxa de recirculacdo de solvente e os equipamentos de
uma planta de amina aumentam em propor¢cdao a massa de CO; a ser removido e sdo
relativamente independentes do volume de gas a ser tratado enquanto as membranas
tendem a ser mais eficientes no tratamento de correntes gasosas mais concentradas, as
membranas sao mais adequadas a remogao de CO, de correntes com média a alta pressao
parcial de CO; enquanto as aminas sdo mais eficientes no tratamento de correntes com baixa

pressdo parcial de CO; (ARAUJO E DE MEDEIROS, 2017; BAKER e LOKHANDWALA, 2008).
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Figura 18: Representa¢ao de uma unidade de membranas a esquerda e uma unidade de
aminas a direita.
Fonte: DORTMUNDT e DOSHI, 1999.

2.3.4 Processos Hibridos

O emprego de processos hibridos tem por objetivo superar as limitacdes de cada
alternativa, balanceando os aspectos negativos de cada tecnologia e unindo suas vantagens.
O resultado esperado é uma melhor separacao, contribuindo para uma melhoria sustentavel
dos processos e permitindo a reducao de custos de investimento e operacional (SHIMEKIT e

MUKHTAR, 2012).

De acordo com Baker e Lokhandwala (2008) o uso de membrana para remoc¢do em
massa de CO; de gas natural combinado com o uso de absor¢ao quimica como um polimento
apresenta maior performance econémica do que as alternativas convencionais empregadas
separadamente por reduzir os custos e a demanda energética da planta. Entretanto, essa
alternativa limita-se a plantas com grande capacidade, onde as economias com CAPEX sao
suficientes para superar o aumento de complexidade da planta com dois processos de

separagdo diferentes (ARAUJO E DE MEDEIROS, 2017; BAKER e LOKHANDWALA, 2008).

As plantas hibridas também s3o indicadas para projetos que envolvem o uso de CO;
para recuperacdo avancada de oleo (EOR), pois nesses projetos a composicdo e o volume do
gas associado alteram significativamente ao longo do tempo de vida util do projeto. A

natureza modular das unidades de membrana promove uma adaptacdo mais facil a esse
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cenario em relagao a planta de amina existente, permitindo que o desempenho da planta seja
ajustado para atender as diferentes necessidades de separac¢ao. Além disso, o custo de capital
do sistema de separagao pode ser distribuido de forma mais uniforme ao longo da vida util do

projeto (BAKER e LOKHANDWALA, 2008).

2.4 LIQUIDOS IONICOS

Os liquidos i6nicos sdo sais formados por um cation organico volumoso, como amonio,
imidazélio e piridinio, e um anion orgéanico ou inorganico de tamanho menor, como Cl-, Br- e
I- que permanecem liquidos a temperaturas menores do que 100°C. Um vasto nimero de Lls
pode ser sintetizado a partir da combinacdo entre cdtions e dnions, o que permite a sintese
de Lls com diferentes propriedades (VEGA et al., 2010). A Figura 19 apresenta os principais

cations e anions usados na sintese de Lls.
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Figura 19: Principais cations e anions presentes nos liquidos ionicos. I:1,3-
dialquilimidazdlio; Il: N-alquilpiridinio; lll: tetraalquilamonio; IV: tetraalquilfosfonio; V: N-
dialquilpirrolidinio; VI: bis(trifluorometilsulfonil)imida; VII: alquilsulfonato; VIII:
dicianamida; IX: alquilsulfatos; X: cloreto, brometo, iodeto; XI: hexafluorfosfato; XIlI:
tetrafluorborato.

Fonte: Adaptado de Joshi et al. (2012).

A combinacdo entre cdtions e anions permite a sintese de LIs com propriedades
adequadas a um determinado processo. Varios LIs foram projetados e sintetizados para

aplicacdes especificas como reacdes cataliticas, sintese organica, separacdo gas/liquido, bem
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como para a constru¢do de nanomateriais e materiais condutores de ions, como mostra a

Figura 20 (VEKARIYA, 2017).
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Figura 20: Categorias de liquidos ionicos (LIs).
Fonte: Adaptado de Althuluth (2014).
Nos ultimos quinze anos, os LIs emergiram como potenciais candidatos a captura de
CO; em funcdo de sua baixa volatilidade, alta solubilidade de CO; e boa seletividade. A baixa
volatilidade dos LIs faz com que o CO; capturado seja facilmente liberado pelo solvente
saturado possibilitando um menor consumo de energia e menor impacto ambiental em
relacdo aos solventes a base de aminas (ZENG et al.,2017). Os Lls aplicados a captura de CO;
podem ser classificados em trés categorias: LIs convencionais, LIs de tarefa especifica e Lls

reversiveis (PARK et al., 2015).

Os liquidos i6nicos convencionais sdo caracterizados pela auséncia de grupos
funcionais que reagem quimicamente com o CO,, logo, a absor¢ao ocorre através da interacao
fisica entre o CO; e os cations e anions dos LIs (PARK et al., 2015). Dessa forma, a solubilidade
de COz no LI é determinada pelo tipo de cation e dnion que compde o LI. Para LIs com o mesmo
cation, a solubilidade de CO; aumenta com o numero de grupos fllor presente no anion. A
contribuicdo do cation é menos significativa do que a do anion, entretanto, para Lls com o
mesmo anion, a presenca de longas cadeias alquilicas, de fllor e de ésteres no cation
aumentam a solubilidade de CO; no LI. Além disso, a solubilidade de CO; aumenta com o

aumento da pressdo e diminui com o aumento de temperatura (AKl et al.; ZENG et al.,2017).
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Além da solubilidade de CO,, um outro aspecto importante para a sele¢dao de Lls
convencionais é a seletividade por CO; em relacdo a CHa no tratamento do gas natural e a N2
no tratamento de gases de combustdo. Foi descoberto que a solubilidade de gases diatémicos
em Lls aumenta na seguinte ordem: H,<CO<N;<0,<CH4<CO;, o que indica uma menor
seletividade a CO; em relagdao a CHs do que em relagdo aos demais gases (ZENG et al., 2017).
Liu et al. (2016) pesquisaram a seletividade a CO, em relagdo a CH4 em noventa tipos de Lls e
concluiram que a seletividade CO; /CHs diminui com o aumento do tamanho da cadeia
alquilica no cdtion para o mesmo tipo de anion. Os autores também perceberam que a
tendéncia de seletividade CO, /CH4 é inversa a tendéncia da solubilidade de CO; para o mesmo
tipo de LI, ou seja, a seletividade CO, /CHa diminui com o aumento da solubilidade de CO3, o

que torna dificil selecionar um LI com alta solubilidade e alta seletividade CO; /CHa.

Os Lls de tarefa especifica possuem grupos funcionais que reagem quimicamente com
o CO;, possibilitando uma captura mais rdpida. Normalmente, esses grupos funcionais sdo
aminas introduzidas no cdtion ou anion, mas também podem ser outros grupos como nitrila
ou acetado. Como esses Lls absorvem o CO; quimicamente, a sua regeneracdo requer
condi¢des ligeiramente mais rigorosas do que as dos LIs convencionais, como temperatura
mais alta ou tratamento térmico mais longo. Além disso, os Lls funcionalizados com amina
possuem uma viscosidade mais elevada, principalmente apds a captura do CO; (PARK et al.,
2015). O liquido i6nico [Bmim][Ac], por exemplo, é capaz de absorver o CO; quimicamente.
Shiflett et al. (2008) investigaram as intera¢des entre o CO; e o [Bmim][Ac] a partir de analises
espectroscépicas e reportaram a existéncia de interagdes intermoleculares fortes além da

formacdao de um complexo reversivel.

Finalmente, os Lls reversiveis consistem em aminas sililadas que reagem com o CO;
para formar um liquido i6nico. O novo LI formado absorve o CO2 como os LIs convencionais,
entretanto o fato dos LlIs reversiveis serem ndo i6nicos antes da reacdo com o CO; os faz

menos Viscosos apos a reacao com o CO; do que os LIs de tarefa especifica (PARK et al., 2015).

Alguns autores propuseram métodos para a sele¢do de Lls adequados a captura de CO3
baseado na solubilidade de CO,, na seletividade CO,/CHs e no consumo de energia
(MORTAZAVI-MANESH, 2013; RAMDIN et al., 2014; XIE et al., 2016; XIE et al., 2014; ZHANG et
al., 2016). Liu et al. (2016) e Nascimento et al. (2017) também consideraram propriedades

como toxicidade, viscosidade e densidade, que indicam o desempenho técnico e ambiental
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do LI como solvente para a captura de CO>, e concluiram que o liquido i6nico [Bmim][NTf;] é

o mais indicado.

A modelagem e a simulagao de processos de absor¢ao de CO, com Lls, entretanto,
fundamental para o desenvolvimento de novas tecnologias, tem sido pouco explorada na
literatura em fungao da falta de disponibilidade de dados termodinamicos robustos (LIU et al.,
2016). Shiflett et al. (2010) simularam em ambiente Aspen Plus o tratamento de gases
exaustos com [Bmim][Ac] e verificaram uma reducdo da demanda energética de 16%, reducdo
do CAPEX de 11% e redugdo de footprint de 12% em relagdo a processo com MEA. Basha et
al. (2013) usaram o [Hmim] [Tf:N] como solvente fisico para a captura de CO; de gases
exaustos obtendo como resultado 95,12% molar de recuperagao de CO,. Valencia-Marquez et
al. (2015) realizaram uma analise técnica e econémica de uma planta em escala piloto usando
0 [C10mim][TfO] e concluiram que o processo com LI apresentou uma redugao de custo de
26% em relacdo ao processo com MEA. Xu et al. (2015) avaliaram o desempenho do
[Bmim][NTf,] como solvente para remoc¢ao de CO; de biogds de acordo com o consumo de
energia e impactos ambientais e concluiram que o LI apresentou 50% de reducdo da energia
consumida em relagdo ao processo com MEA, sendo a op¢dao mais ambientalmente benigna.
Finalmente, Liu et al. (2016) avaliaram duas configuracdes de processo para remogado de CO;
de gas de xisto usando [Bmim][NTf,], regeneracdo em dois e em multiplos estdgios. Os
resultados indicaram que as alternativas dois estagios e multiplos estagios reduzem o

consumo total de energia em 42,8% e 66,04% respectivamente.

O potencial de aplicacao dos Lls para captura de CO, depende do seu desempenho em
relagdo aos solventes convencionais. Em relagdo as aminas, os Lls possuem as seguintes

vantagens (HUANG et al, 2014; LIU et al., 2016; TORRALBA et al., 2013):

i.  Menor demanda de energia térmica para regeneracdo devido ao mecanismo
de absorcao fisica.
ii.  Maior eficiéncia em funcdo de sua baixa pressdo de vapor, que lhes permite ser
regenerado e reutilizado sem grandes perdas para a fase gas.
iii. Alta estabilidade térmica e quimica. Tipicamente os Lls degradam a uma
temperatura maior que 300°C, o que evita a reacdao com impurezas e a corrosao

dos equipamentos.
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iv.  Menor impacto ambiental devido a menor toxicidade, baixa volatilidade (que
implica em ndo contribuicdo para a poluicdo atmosférica) e menor demanda
energética.

v. A natureza ajustdvel de cations e anions que permite sintetizar Lls com
propriedades fisico-quimicas, como viscosidade, densidade, capacidade
térmica, temperatura de degradacdo, tensdo superficial, toxicidade e

corrosividade adequadas a uma determinada aplicagao.

Duas caracteristicas, porém, desfavorecem os Lls em relacio aos solventes
convencionais: o elevado preco e a alta viscosidade. Atualmente, os LIs sdo comercializados
em escala laboratorial com precos entre 300 e 4000 S/kg (website Sigma-Aldrich, 2018).
Apesar de uma potencial economia de escala reduzir o preco dos Lls, o preco para processos
em larga escala, segundo a BASF, reduziria para menos de $40/kg, o que ainda representaria
um custo de 10 a 20 vezes maior comparado aos solventes convencionais (RAMDIN et al.,

2012). A Tabela 1 apresenta os precgos de solventes organicos comuns e de alguns Lls.

Tabela 1: Pregos de solventes organicos comuns e alguns liquidos ionicos.

Solvente Preco (S/L)
Acetona 23,24
Tolueno anidro 54,17
Benzeno 57,71
N,N-dimetilformamida 106,95
Dimetilsulfoxido 132,80
Cloreto de 1-butil-3-metilimidazélio 343,16
Acetato de 1-butil-3-metilimidazdlio 914,08

Fonte: Sigma-Aldrich(2015) apud Kuzmina e Hallet (2016).

Alguns autores argumentam que os LIs podem ser reutilizados mais de 10 vezes sem
perda de propriedades, o que aproximaria o seu custo do custo dos solventes tradicionais
(KUZMINA e HALLET, 2016). CHEN et al. (2014) analisaram a viabilidade econémica da sintese
de Lls préticos e estimaram o preco dos Lis hidrossulfato de trietilamonia e hidrossulfato de
1-metilimidazol em $1,24/kg e $2,96-5,88/kg, respectivamente. Os precos estimados
comparam-se ao de solventes organicos como acetona e acetato de etila, que custam entre

$1,30-51,40/kg. Os autores concluiram, portanto, que os Lls ndo s3o necessariamente caros,
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ao contrdrio dos Lls normalmente avaliados, que encontram custos entre 5-20 vezes

superiores aos de solventes convencionais.

A viscosidade dos liquidos idnicos varia em uma ampla faixa de 10 até maior que 10°
cP enquanto solventes organicos normalmente apresentam uma faixa de viscosidade entre
0,2 e 10 cP (BRANCO et al., 2011). A viscosidade dos LIs aumenta com o tamanho da cadeia
alquilica do cation enquanto a presenca de ramificacdes na mesma e de fldor no anion
contribuem para a reducdo da viscosidade. Além disso, o tamanho e a simetria do anion
também influenciam a viscosidade. No caso de Lls com cation imidazélio, por exemplo, a
viscosidade aumenta na seguinte ordem: NTf;<BFs<PFs<Cl. Os principais impactos da
elevada viscosidade do LI sdo o custo com bombeamento, em funcdao do maior consumo de

eletricidade, e a reducdo das taxas de transferéncia de massa (BRANCO et al., 2011).

Uma opg¢do para mitigar esses aspectos negativos sdo as misturas de LI com dgua ou
aminas, que reduzem a viscosidade e diminuem o custo do solvente em relagao ao LI puro.
Zhang et al. (2012) verificaram que a adicdo de uma certa quantidade de dgua no LI puro
diminui ligeiramente a capacidade de absorcdo de CO;, mas a reducdo da viscosidade da
mistura é favoravel, pois pode aumentar a difusdao de gas no solvente e reduzir as restricdes
operacionais a aplicacao industrial de LIs. Além disso, a secagem de LIs representa uma parcela
ndo desprezivel do seu custo de producdo, o que faz com que a sintese de Lls com alto teor
de umidade reduza o custo do solvente (LEl et al., 2014). Anderson et al. (2015) analisaram o
desempenho de misturas de liquidos i6nicos carboxilados com agua e concluiram que essas

solugdes sdo alternativas competitivas a solventes tradicionais como MEA e MDEA.

Os LIs também podem ser usados em misturas com aminas sem adi¢ao de dgua ou com
misturas aquosas de etanolaminas, combinando as vantagens dos LIs com as das aminas. Um
método alternativo de funcionalizar Lls é a simples mistura desses com solventes com
compostos organicos e agua. Kohno e Ohno (2012) destacam nesta funcdo a 3agua, e a
facilidade de se controlar as propriedades da solucdo. A mistura de LIs com solu¢des aquosas
de etanolaminas permite a reducdo de preco e de viscosidade, tornando-se mais apropriada
a aplica¢Oes industriais (SHOJAEIAN e HAGHTALAB, 2013), enquanto a mistura de LIs com

aminas atende a meta sugerida por Lail et al. (2014) de reduzir o calor de vaporizac¢do.
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As aminas também possuem elevadas viscosidades, mas sao utilizadas em solugdes
aquosas, o que reduz a viscosidade de 19 para 2,2 cP no caso de uma solucdo 30%p de
monoetanolamina (MEA). Além disso, a combinagao da absor¢do quimica das aminas com a
absorcdo fisica dos LIs proporciona um aumento na capacidade de absorcdo de CO, em
relacdo ao LI puro e uma redug¢dao da demanda de energia térmica para regeneragdao em
relagdo as aminas puras (RAMDIN et al., 2012; ZENG et al., 2017). A fim de reduzir as perdas
de solvente e a energia necessaria para dessorcdo de CO,, Yang et al. (2014) introduziram o LI
[Bmim][BF4] na mistura aquosa de MEA na seguinte propor¢ao madssica: 30% MEA, 40%
[Bmim][BF4] e 30% dagua. Os autores verificaram uma reducdo de 37,2% no consumo de
energia térmica na stripper para a mistura de LI e amina em relagdo a solu¢ao aquosa de MEA
(30% p/p). Além disso, a perda de MEA foi reduzida de 3,55 kg/tCO2 na solu¢do aquosa de
MEA para 1,16 kg/tCO2 na solug¢do aquosa de MEA e LI e a viscosidade da mistura de MEA e LI
(3,54 mPa.s a 323K) reduziu drasticamente em relacdo ao LI puro (31,08 mPa.s a 323K),

chegando a um valor préximo ao da solu¢do aquosa de MEA (1,46 mPa.s).
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3 METODOLOGIA

A fim de analisar o desempenho das tecnologias de absorc¢ao fisica com liquido i6nico,
absor¢cdo quimica com aminas e permeagao por membranas para remoc¢do de CO; de gas
natural em plataformas offshore, primeiramente, selecionou-se modelos disponiveis na
literatura para simular essas alternativas em ambiente Aspen Plus. Em seguida, aplicou-se os
modelos selecionados ao caso do gas natural proveniente do campo de Libra para avaliar o
desempenho das alternativas selecionadas em uma condicdo extrema e incomum em funcgao
da alta concentracdo de CO, e da alta RGO. Finalmente, analisou-se o desempenho das
alternativas avaliadas com base em indicadores técnicos como consumo de energia, emissao
de CO; e perda de hidrocarbonetos no gas injetado e indicadores econ6micos como custo de
capital (CAPEX — Capital Expenditure), custo operacional (OPEX — Operational Expenditure) e
custo do ciclo de vida (LCC — Life Cycle Cost).

3.1 SIMULACAO DO PROCESSO DE ABSORCAO COM LiQUIDO IONICO

Liu et al. (2016) simularam o processo de remocdo de CO; de gds de xisto com liquido
idbnico em ambiente Aspen Plus. Seguindo o procedimento de triagem de Lls, com base em
sua solubilidade de COj, seletividade CO2/CH4, viscosidade e toxicidade, os autores
selecionaram o [Bmin][NTf,] como melhor solvente para absorcao de CO;. Os autores
avaliaram duas configuracdes para o processo de absor¢do com LI: regeneracdo em dois

estagios e em multiplos estagios.

Em ambas as alternativas, o gas rico em CO; é alimentado pelo topo da coluna
absorvedora em contracorrente com o LIl. O gas pobre é liberado pelo topo da coluna
enquanto o solvente rico sai pelo fundo e segue para regeneracdo. Na primeira configuracao,
LI dois estagios (Figura 21), o LI rico em CO; passa por um primeiro vaso de expansdo para
recuperacao dos hidrocarbonetos leves e em seguida passa pelo segundo vaso flash onde o
CO; é removido sob reducdo de pressao e aumento de temperatura. Na segunda configuracao,
LI multiplos estdgios (Figura 22), a regeneracdo do LI rico em CO; ocorre em multiplos estagios,
ou seja, o solvente rico sofre uma reducao gradual de pressdo através de quatro flashes em

série.
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Figura 21: Fluxograma do processo de absorg¢ao de CO; por liquido i6nico com regeneragao
em dois estagios.
Fonte: Adaptado de Liu et al. (2016).
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Figura 22: Fluxograma do processo de absorg¢ao de CO; por liquido i6nico com regeneragao
em multiplos estagios.
Fonte: Adaptado de Liu et al. (2016).

Este trabalho baseou-se no modelo proposto por Liu et al. (2016) para simular o

processo de absor¢cao de CO; por liquido ibnico em ambiente Aspen Plus adotando as

seguintes premissas:
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i.  Modelo termodinamico: Equacgao de estado Redlich-Kwong (RK) e modelo de

coeficiente de atividade “Nonrandom two liquids” (NRTL);

ii.  Propriedades fisicas escalares

Propriedade Unidade Valor

Ponto de Ebulicao Normal? K 739,3

Temperatura Critica® K 1081,4
Pressao Critica® bar 21,7
Volume Critico? cm3/mol 969,9

Fator acéntrico?® - 0,2316

Massa MolarP g/mol 419,36

2 Ref. LIU et al. (2016), ® Ref. Solvinic (2018).

iii.  Propriedades fisicas dependentes da temperatura

Limite de
Propriedade Equacdo Tempera
tura (K)
Densidade® = 1,719 — 0,000946 T 270-370
(kg/m?) p=> '
Viscosidade® 7058,17
Inu=-93,46 + ———+ 11,72InT 290-390
(Pa.s) T
Capacidade térmica® )
Cp = —-58,96 +3,45T —0,00418T 290-390
(J/mol.K)
Tensdo Superficial® c=069(1-T )—39,057+133,346Tr—106,38TT2—78,28TT3 290-390
(mN/m) ’ "
Condutividade Térmica?® A=-0,78+0,0086 T — (2,69 x 107°) T? 590.390
(W/mK) +2,78x 107873
Capacidade térmica de Cpig = 185.45 + 1.19162 T — 0,0006221 T? 593-358
gas ideal® (J/mol.K) +7.86%x107°8T3

2 Ref. LIU et al. (2016); ® Ref. GE et al. (2008).

iv.  Constante de Henry dos componentes CO; e CH4 no liquido i6nico [Bmin][NTf]

Componente Constante de Henry (bar)?
3211,152
CO; InH = —-322,94 + — +63,72InT — 0,1585T
7683,38
CHa InH =-267,2 + T +46,87InT — 0,0658T

2 Ref. LIU et al. (2016).
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v.  Parametros do modelo NRTL para o sistema CO2/CHa/[Bmin][NTf;]

Componente i Co7? CH4? COoy°

Componente j [Bmin][NTf,] [Bmin][NTf;] CHa4
a;j -38,6038 -1,829 -5,57
bi; 19030,71 152,792 1000
aji -1,39749 4,067 3,86
bj; 233,99 -948,345 70.7
a;j 0,3 0,3 0,3

2 Ref. LIU et al. (2016); ® Ref. XIE et al. (2016).

3.2 SIMULAGAO DO PROCESSO DE ABSORCAO COM AMINA

Para simular o processo de absorcdao de CO; com amina no ambiente Aspen Plus,
utilizou-se uma solugdo 50% p/p de metildietanolamina (MDEA) como solvente e o pacote
KEMDEA para introduzir as propriedades termodinamicas e os parametros binarios, como
proposto por Liu et al. (2016). Assim como no processo de absor¢do por LI, no processo de
absorcdo por amina, MDEA (Figura 23), o gds rico é alimentado pelo topo da coluna
absorvedora em contracorrente com o solvente, o gas pobre é liberado pelo topo da coluna e
o solvente rico sai pelo fundo e segue para regeneragdo. No processo de absor¢ao com MDEA,
entretanto, a regeneracao do solvente ocorre em uma coluna stripper, onde as ligacGes

guimicas entre o CO; e o solvente sdo quebradas.

Solvente Pobre

fﬂ!és Pobre
E-1 /_,\—.@—0 COz

(

Y

Gas Rico o

Solvente Rico

T

FLASH 1

ABSORVEDORA

REGENERADORA

'

% |t——— Make up

Figura 23: Fluxograma do processo de absor¢ao de CO; por amina.
Fonte: Adaptado de Liu et al. (2016).
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3.3 SIMULAGAO DO PROCESSO DE PERMEAGAO POR MEMBRANA

Arinelli et al. (2017) desenvolveram um modelo para simular uma unidade de
permeagdo por membranas para condicionamento de gds natural em ambiente Aspen Hysys.
Neste trabalho, considerou-se a unidade de permeacdo por membranas como um separador
gue fraciona o gas natural rico em CO, em duas correntes: permeado e retentado de acordo
com as fracGes molares de separacao calculadas a partir dos dados fornecidos por Arinelli et

al. (2017), como representado na Figura 24.

—— = Retentado (Gas Pobre)

Gas Rico———=| Membrana

—— Permeado (COz)

Figura 24: Fluxograma do processo de absorg¢ao de CO, por permeagao por membrana.

As premissas adotadas para reproducdo em ambiente Aspen Plus da unidade de

permeacdo por membranas proposta por Arinelli et al. (2017) foram:

i. Modelo termodinamico: Equagao de Estado Peng-Robinson;
ii. Membrana do tipo espiral, contracorrente e Unico estagio;

iii.  Fragdes molares de separacao do retentado em relagdo a alimentacao

Componente  Razdo Molar

CHa 0,803362
C2He 0,992299
CsHsg 1
i-CaH10 1
CaH10 1
i-CsH12 1
CsHip 1
CeH1a 1
C7H1e 1
CsHis 1
CO2 0,184770
H20 0,184434
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As fragGes molares foram calculadas como descrito na Equacgado 4:

Fr * xi,r

FS (4)

Fa * xi,a

em que FS é a fragao de separagao, F,. é a vazao molar do retentado, F, é a vazao molar da
corrente de alimentacdo, x; ,- € a fragdo molar do componente i no retentado e x; ;€ a fracdo

molar do componente i na corrente de alimentagao.

34 ESTUDO DE CASO DO PRE-SAL BRASILEIRO - CAMPO DE LIBRA

Arinelli et al. (2017) investigaram o uso de um separador supersOnico para o
condicionamento do gas natural proveniente do campo de Libra, com 44%mol de CO,, em
plataformas offshore em comparacdo aos processos de remocdo de dgua via absor¢do com
TEG, remocao de hidrocarbonetos pesados via expansao Joule-Thomson e remog¢ao de CO;
via permeagdo por membrana. As alternativas foram desenvolvidas para reduzir a

concentracdo de COz no GN para 15%mol, o que é suficiente para transporte e para queima.

Neste trabalho, investigou-se primeiramente o processo de absor¢do com liquido
idnico (LI) num cenario de reducdo da concentracdao de COz no GN até 15%mol em comparacao
aos processos de absor¢cdo com amina (MDEA) e permeagdo por membrana (PM). Em seguida,
investigou-se os processos hibridos de reducdo da concentracdao de CO; no GN até 15%mol
via permeagao por membrana seguida por redugao até 3%mol via absor¢ao por liquido idnico

(PM+LI) em comparacdo a absorcdo por amina (PM+MDEA), como ilustra a Figura 25.

L GN 15% CO2

GN de Libra — MDEA GN 15% CO2

GN 15% CO2

i

. GN 15% CO
6N de libra ——— o IO

MDEA GN 3% COz

Figura 25: Alternativas de processo avaliadas. LI = Absor¢ao com liquido ionico, MDEA =
Absor¢ao com metildietanolamina, PM = Permeacdo por membrana e GN = Gas Natural.
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3.5 AVALIACAO TECNICA E ECONOMICA DO ESTUDO DE CASO DO PRE-SAL BRASILEIRO
— CAMPO DE LIBRA

Com base nos indicadores de performance apresentados na Tabela 2, avaliou-se o
desempenho das cinco alternativas de processo para remocao de CO; do GN proveniente do

campo de Libra: (1) LI, (2) MDEA, (3) PM, (4) PM+LI e (5) PM+MDEA.

Tabela 2: Indicadores de Performance

Indicador? Defini¢do® Unidade
Consumo Total de Energia
CTE = EE +n*ET MWe
(CTE)
Consumo Total de Energia o
. CTEesp = CTE /t CO,injetado MWe/t
Especifico (CTEesp)
T deE i
axa ;E)”erg'a TE = CTE * 1000/GN,, KWe/G)
Emissao de CO; Especifica t CO,equivalente
ECO,esp = — t/t
(ECO2esp) t CO,injetado
Perdf'a de Hidrocaft‘)onetos no Gas PHCesp = GNinj « 100 %
Injetado Especifica (PHCesp) exp
Custo do Ciclo de Vid CAPEX +t* OPEX
usto do Ciclo de Vida LCC = of fshore $/GJ
(LCC)? t % GNeyp * h

2 Adaptado de (ARAUJO et al., 2017).

EE = Energia Elétrica, ET = Energia Térmica, 1 = Fator de convers3o de energia térmica em energia elétrica,
t COinjetado = Tonelada de CO: Injetado, t CO,equivalente = Tonelada de CO: Equivalente, GN,,,, = Energia
gerada a partir da queima do gas natural exportado por hora, calculado a partir do poder calorifico inferior do
gas, GN;y,; = Energia gerada a partir da queima do gas natural injetado por hora, calculado a partir do poder
calorifico inferior do gas, CAPEX = Custo de Capital, OPEX = Custo Operacional, t = Tempo de vida util do
projeto, considerado 20 anos, h = Nimero de horas Uteis por ano, considerado 8000 horas.

Para o cdlculo do Consumo Total de Energia (CTE) considerou-se um fator
multiplicativo de 0,39 para conversdo de consumo de energia térmica em consumo
equivalente de energia elétrica a fim de permitir comparar os consumos totais de energia das
diferentes alternativas de processo na mesma base (KWe) (DIMITRIOU et al., 2015). O mesmo

foi assumido para o calculo do Consumo Total de Energia Especifico e da Taxa de Energia.

Para estimar a Emissdo de CO; Especifica (ECO2esp), a emissdao de CO; equivalente foi
calculada com base no método proposto pelo Instituto de Petréleo Americano (APl - American
Petroleum Institute) de acordo com a composicdo e utilizacdo do gas natural queimado para
producdo de energia. A reacdo de combustdo de hidrocarbonetos pode ser representada pela
Equacdo 5, assumindo-se combustdao completa (API, 2009).
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CoHy 0, + (x + % _ %) 0, - (x) CO, + (%) H,0 (5)

em que:
x = coeficiente estequiométrico para o carbono;
y = coeficiente estequiométrico para o hidrogénio;

z = coeficiente estequiométrico para o oxigénio.

Para estimar a emissao de CO; de fontes de combustdo estaciondrias é necessario
determinar o contelddo de carbono da mistura de combustivel que corresponde a média
ponderada do conteudo de carbono dos componentes individuais. O conteldo de carbono de

cada hidrocarboneto por ser determinado pela Equagao 6.

12gC xmolC
mol C = mol C;

MM, (L)

(6)

onde:
Wt%CC]. = Conteudo de carbono do hidrocarboneto individual;
J = Hidrocarboneto C,H, 0, da Equagdo 5;
12 = Massa molar do carbono;

MM, = Massa molar do hidrocarboneto j.

O conteudo de carbono da mistura de combustivel pode ser estimado pela Equagao 7.

Wt%Cryicrura = Z Wtd%; x WeoCe, (7)

onde:

Wt%Cpisturqa = Conteudo de carbono da mistura de combustivel;

Wt%; = Fragdao massica do hidrocarboneto j na mistura;

Wt%CCj= Conteudo de carbono do hidrocarboneto j calculado pela Equacgdo 6.

Finalmente, a emissao de CO; pode ser calculada pela Equagao 8.

44
ECOZ = Mpc X Wt%Cnistura X E + Mpe X Wt%COZ (8)
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onde:

Eco, = Emissdo de CO> (kg/h);

Mpc = Vazdo massica de combustivel consumido (kg/h);

Wt%Cpistura = Conteudo de carbono da mistura de combustivel calculado pela
Equacao 6;

44/12 = Conversdo estequiométrica de C a COy;

Wt%co, = Fragdo massica de CO2 na mistura de combustivel.

Para o cdlculo da vazdao mdssica de combustivel utilizado, considerou-se apenas o
consumo de energia elétrica visto que a energia térmica necessdria para regeneracdo do
solvente — tanto quimico quanto fisico — pode ser recuperada dos gases exaustos das turbinas
a gas a partir de Waste Heat Recovery Units — WHRU — que produzem vapor d’dgua a 190°C,
ndo representando, portanto, custos adicionais aos processos de separacdo de CO, (ARAUJO
et al., 2017). Admitiu-se também que a demanda de energia elétrica é suprida pela queima do
préprio gas natural tratado, com uma heat rate de 9705 KJ/Kwe (GE Aviation, 2017). A vazédo
massica de gds natural consumido é calculada, portanto, com base no poder calorifico inferior

do gas tratado, como mostra a Equacdo 9.

KWe x HR
My = — el (9)
onde:

Mg = Vazdo massica de combustivel consumido (kg/h);
KW e = Energia Elétrica total consumida (KWh);
HR = Heat Rate (KJ/KWh);

PCI = Poder calorifico inferior (kJ/kg).

A Perda de Hidrocarbonetos no Gas Injetado Especifica (PHCesp) é calculada a partir
da razdo entre a energia gerada a partir da queima do gas natural exportado (corrente Gas
Purificado) e do gés natural injetado (corrente EOR), com base no poder calorifico inferior do

gas.

O Custo do Ciclo de Vida (LCC) é calculado a partir do dimensionamento dos

equipamentos envolvidos em cada alternativa de processo de acordo com critérios heuristicos
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estabelecidos por Turton et al. (2009), apresentados no Apéndice A. O custo de capital (CAPEX)
para plantas onshore foi estimado de acordo com o método proposto por Turton et al. (2009).
Como o custo das instalagdes nas FPSO’s chega a ser 100% mais caro em ambiente offshore,
0 CAPEX ¢ rshore € considerado o dobro do CAPEX ynspore (ARAUJO et al., 2017). Além disso,
Turton et al. (2009) consideram uma planta nos Estados Unidos, logo, um fator de internagao

de 1,4 é utilizado para a nacionalizacdo, como mostra a Equac¢do 10 (WIESBERG, 2016).

CAPEX,ffsnore = 2 * 1.4 ¥ CAPEX s spore (10)

O custo operacional (OPEX) foi calculado a partir da Equagao 11, como proposto por
Turton et al. (2009), levando-se em conta os custos com manutencgao (F; * CAPEX ,nshore), 0S
custos com mao de obra (Cyp), 0s custos com matéria-prima (Cyp), 0s custos com utilidades
(Cyr) e os custos com tratamento de dgua (Cry4). Considerou-se os custos de manutengao
como uma porcentagem do CAPEX ,,shore Visando ndo contabilizar repetidamente os custos

adicionais das plantas offshore no Brasil.

OPEX = F; * CAPEX ypshore + F2 * Cyyo + F3 % (Cyp + Cyr + Cry) (11)

De acordo com Turton et al. (2009), F;= 0,18, F,= 2,73 e F5=1,23. O custo da mao de

obra é calculado com base no nimero e tipo de equipamentos a partir da Equagao 12.

Nop = 4.5 % (6.29 + 31.7 * P2 + 0.23 * Nyp)%® (12)

em que Nopr é o niumero de operadores, P é o numero das etapas do processo que envolvem
0 manuseamento de soélidos particulados e Nnp € 0 niumero de equipamentos que nao

envolvem sélidos particulados. Logo, o custo da mao de obra é dado pela Equacdo 13.

Crmo = Nop * Sy * Ny (13)

em que Sy é a média de saldrio dos operadores por hora e Ny é o numero de horas

trabalhadas por operador por ano, considerada 2000 h por Turton et al. (2009).

O custo de matéria-prima é considerado nulo nos processos de absorcdo com liquido

idbnico uma vez que o custo de inventario inicial de solvente é incluido no CAPEX. Ja no
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processo de absor¢ao com amina, é necessario repor o solvente perdido por degradacao, logo,

além do inventdrio inicial (CAPEX), um fluxo de 0,284 kgMDEA/tCO; é considerado como

matéria-prima, a mesma taxa de degradacgao fornecida por Grégoire et al. (2013) para MEA.

Nos processos de permeagao por membrana, considera-se como Cy;p 0 custo de reposigao

das membranas, equivalente a 15 $/m? (ARAUJO et al., 2017).

O custo de utilidades inclui apenas os gastos com dgua de resfriamento para os

trocadores de calor ja que a demanda de energia é suprida pela queima do gds tratado. Nao

foram considerados nessa avaliagdo os custos com tratamento de agua. A Tabela 3 fornece os

precos das matérias primas admitidos no Brasil.

Tabela 3: Precos de matérias-primas admitidos no Brasil.

Parametro Valor Unidade Referéncia
Agua de Refrigeracdo
(AGR) 0.49 $/G) (TURTON et al., 2009)
(30°C para 40°C)
MDEA (0% H,0) 1937,27 S/t http://www.molbase.com
Liquido 16nico 20000 S/t (SHIFLETT et al., 2010)
Saldrio m3o de obra 43,91 S/h https://www.bls.gov/iag/tgs/iag211.htm
Membrana 50 $/m? (ARAUJO et al., 2017).

44



4 RESULTADOS DA VALIDAGAO DOS MODELOS DISPONIVEIS NA LITERATURA

4.1 SIMULAGAO DO PROCESSO DE ABSORGCAO COM LIQUIDO IONICO

Os processos de absor¢do de CO; por liquido i6nico com regeneragao em dois e em
multiplos estagios foram simulados em ambiente Aspen Plus. A fim de validar o modelo
proposto por Liu et al. (2016), utilizou-se as seguintes especificacdes de processo fornecidas
pelos autores:

i. Corrente de alimentacao

Pressdo (bar) 60
Temperatura (°C) 20
Vazdo molar (Kmol/h) 2000

Composicao (%)

CHa 80,11

CaHe 6,58

CsHs 1,92

CsH10 1,31

CsH12 0,3
CO2 7,04
N2 2,778
H.0 4,49e-5

ii. Absorvedora
Numero de Estagios 10
Pressao 60 bar

iii.  Vazdo de Solvente ([Bmin][NTf:])

LI dois estagios 600080 kg/h
LI multiplos estagios 400128 kg/h

iv.  Regeneracdo do Solvente

T P

] o Flash 1 25 15

LI dois estagios

Flash 2 27 1

Flash 1 25 55

. o Flash 2 25 40

LI multiplos estagios

Flash 3 25 30
Flash 4 25 0,4
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A descricdo das correntes obtidas a partir da simulagdao do processo LI dois estagios em
comparacdo aos dados fornecidos por Liu et al. (2016) estdo apresentadas na Tabela 4. Na
Tabela 5, encontram-se os indicadores de desempenho do processo de absor¢dao com liquido
ibnico, calculados como em Liu et al. (2016) para comparacgdo entre os resultados fornecidos

pelos autores e os encontrados pela simulagao do processo LI dois estagios.

Tabela 4: Especificagoes das correntes fornecidas por Liu et al. (2016) versus dados obtidos
a partir de simulagao para o processo LI dois estagios.

Solvente Pobre Gas Pobre CO2
Liuetal. Simulagdo Liuetal. Simulagdo Liuetal. Simulacao

P (bar) 60,00 60,00 60,00 60,00 1,00 1,00
T(°C) 22,37 21,40 23,16 23,70 27,00 27,00
Composigdo (%)

CHa 0,07 0,09 89,03 84,63 26,62 33,55
C2Hs 0,00 0,00 7,51 7,22 0,00 0,00
CsHsg 0,00 0,00 2,19 2,11 0,00 0,00
CsH10 0,00 0,00 0,00 1,44 0,00 0,00
CsH12 0,00 0,00 0,00 0,33 0,00 0,00

CO; 1,86 1,68 1,25 1,24 73,26 66,40

N> 0,00 0,00 0,00 3,04 0,00 0,05

H20 0,01 0,00 0,01 0,00 0,11 0,00

[Bmin][NTf,] 98,07 98,23 0,00 0,00 0,00 0,00

Tabela 5: Resultados fornecidos por Liu et al. (2016) versus resultados obtidos a partir da
simulagdo do processo LI dois estagios.

Liuetal. Simulagao
Recuperagdo de CO2 (%) 84,34 83,90
Recuperacdo de CHa (%) 97,32 96,30

Demanda de Energia (KWe) 1245,70 1407,40

Verifica-se que os resultados das correntes Solvente Pobre e Gas Pobre estdo de
acordo com os dados fornecidos por Liu et al. (2016) enquanto os resultados da corrente CO;
indicam que o processo simulado apresentou piores resultados do que o proposto por Liu et
al. (2016) no que se refere a seletividade do solvente por CO; em relagdo a CHa. Além disso, o
processo simulado também apresentou menor recuperacao de CO, e CHa € maior consumo
de energia do que o processo desenvolvido por Liu et al. (2016). Estas diferencas, apesar de
ndo serem significativas devem-se ao fato de que algumas propriedades termodindmicas ndo

foram fornecidas por Liu et al. (2016) e foram estimadas com base em dados da literatura.
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Entretanto, pode-se concluir que o comportamento do processo de absor¢do de CO; foi

mantido o que permite a validagdo do modelo proposto por Liu et al. (2016).

Na Tabela 6, encontram-se as especificagbes das correntes obtidas a partir da
simulacdo do processo LI multiplos estdgios em comparacao aos dados fornecidos por Liu et
al. (2016). Os resultados de recuperagao de CHs e CO2 e demanda de energia calculados a
partir da simulacdo e fornecidos por Liu et al. para o processo LI multiplos estdgios sao

apresentados na Tabela 7.

Tabela 6: Especificagdes das correntes fornecidas por Liu et al. (2016) versus dados obtidos
a partir de simulagao para o processo LI multiplos estagios.

Solvente Pobre Gas Pobre CO;
Liuetal. Simulacdo Liuetal. Simulacdio Liuetal. Simulacao

P (bar) 60,00 60,00 60,00 60,00 0,40 0,40
T(°C) 22,20 21,70 23,55 25,56 25,00 25,00
Composicao (%)

CHa 0,05 0,04 84,43 83,78 38,97 43,58
CaHe 0,00 0,00 7,27 7,24 0,00 0,00
CsHsg 0,00 0,00 2,12 2,12 0,00 0,00
CsH1o 0,00 0,00 1,45 1,44 0,00 0,00
CsH12 0,00 0,00 0,33 0,33 0,00 0,00

CO: 0,70 0,60 1,33 2,04 61,02 56,32

N2 0,00 0,00 3,06 3,04 0,00 0,08

H20 0,02 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

[Bmin][NTf,] 99,24 99,36 0.00 0,00 0,00 0,00

Tabela 7: Resultados fornecidos por Liu et al. (2016) versus resultados obtidos a partir da
simulagao do processo LI multiplos estagios.

Liu etal. Simulacdo
Recuperagdo de CO; (%) 82,64 73,45
Recuperacdo de CHa (%) 95,31 95,03
Demanda de Energia (KWe) 739,18 695,22

Os resultados da simulacdo do processo LI multiplos estagios mostram uma maior
concentracdo de CHa na corrente rica em CO; (para EOR), o que indica uma menor seletividade
CO2/CHa do solvente, e também uma menor recuperacdo de CO; e CHs e menor demanda de

energia em relacdo aos dados fornecidos por Liu et al. (2016). Além disso, mantendo-se a
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vazao de solvente utilizada por Liu et al. (2016), a concentragao de CO2 no gas pobre foi maior

para a configuracdo LI multiplos estagios do que para a configuracao LI dois estdgios.

Pode-se observar que o processo LI multiplos estdgios proposto por Liu et al. (2016)
ndo realiza o mesmo servico que a alternativas LI dois estagios (produzindo CO; a 1 bar), logo,
para efeito de comparagdo entre as duas configura¢des de remogao de CO, com LI, o processo
LI multiplos estagios também foi simulado considerando-se a produgao de CO; a 1 bar e 25°C,
usando como especificagdo a concentragdao de CO, no gds pobre obtida no processo LI dois
estdgios. A descrigdo das correntes de ambos os processos e os resultados de recuperacgao de
CO,, recuperacdao de CHs e demanda energética estdo disponiveis nas Tabelas 8 e 9,

respectivamente.

Tabela 8: Comparacao entre os processos LI dois estagios e LI multiplos estagios
produzindo CO; a 1 bar.

Solvente Pobre Gas Pobre CO,

Dois Multiplos Dois Multiplos Dois Multiplos
estagios Estagios estagios Estagios estagios Estagios

P (bar) 60,00 60,00 60,00 60,00 1,00 1,00
T (°C) 21,40 20,01 23,70 22,50 27,00 25,00
Composigdo (%)

CHa 0,09 0,12 84,63 84,29 33,55 46,21
C2Hs 0,00 0,00 7,22 7,39 0,00 0,00
CsHs 0,00 0,00 2,11 2,16 0,00 0,00
CsH1o 0,00 0,00 1,44 1,47 0,00 0,00
CsH12 0,00 0,00 0,33 0,34 0,00 0,00

CO; 1,68 1,42 1,24 1,25 66,40 53,69

N> 0,00 0,00 3,04 3,11 0,05 0,10

H20 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

[Bmin][NTf] 98,20 98,46 0,00 0,00 0,00 0,00

Tabela 9: Comparagdo entre os desempenhos dos processos LI dois estagios e LI multiplos
estagios produzindo COz a 1 bar.

Dois Multiplos

estdgios  Estagios
Recuperacdo de CO; (%) 83,90 84,13
Recuperacdo de CHa (%) 96,30 93,67
Demanda de Energia (KWe) 1407,40 885,50
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Observa-se que, embora o processo LI multiplos estdgios demande menos energia que
o processo LI dois estagios, o0 mesmo apresenta uma menor recuperacao de CHa (93,67%
contra 96,3%). Como a analise econdmica considera o potencial de queima do Gas Pobre para
producdo de energia e a energia térmica necessdria para a regeneracao do solvente encontra-
se disponivel nas plataformas offshore, selecionou-se a alternativa LI dois estagios para

avaliacdo do estudo de caso.

4.2 PROCESSO DE ABSORGAO COM AMINA

As especificagcOes de processo adotadas para validagdo do modelo proposto por Liu et

al. (2016) para simulacdo do processo de absorcao de CO; com amina foram:

i. Corrente de alimentacgao:

Pressdo (bar) 60
Temperatura (°C) 40
Vazdo molar (Kmol/h) 2000

Composicao (%)

CHa 80,11

CaHe 6,58

CsHs 1,92

CsH1o 1,31

CsHa12 0,30
CO; 7,00
N2 2,778
H,O 4,50e-5

ii. Absorvedora
Numero de Estagios 7
Pressao 60 bar

iii.  Vazdo de Solvente (MDEA 50%p): 50000 kg/h

iv.  Separacdo de Hidrocarbonetos

T P
Flash 1 55 5,7
v. Regeneradora
Numero de Estagios 10
Pressao 1 bar
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Razdo de Refluxo 1,3
Vazdo do Destilado 6000 kg/h

Vale notar que no processo MDEA a corrente de alimentagao encontra-se a 40°C
enquanto nos processos LI dois estagios e LI multiplos estdgios a temperatura da corrente de
alimentacdo é 20°C. Para efeito de comparacdo com os dados fornecidos por Liu et al., este
trabalho também considerou a temperatura do gas de alimenta¢ao do processo MDEA 40°C.
As Tabela 10 e 11 mostram os resultados da simulagao do processo MDEA em comparagao

aos dados fornecidos por Liu et al. (2016).

Tabela 10: Especificagdes das correntes fornecidas por Liu et al. (2016) versus dados
obtidos a partir de simulagao para o processo MDEA.

Solvente Pobre Gas Pobre CO;
Liuetal. Simulacdo Liuetal. Simulacdo Liuetal. Simulacao

P (bar) 60,00 60,00 60,00 60,00 1,00 1,00
T(°C) 40,00 40,00 61,54 78,80 70,19 60,97
Composigdo (%)

CHa 0,00 0,00 84,58 84,51 0,05 0,04
C2Hs 0,00 0,00 6,94 6,94 0,00 0,00
CsHsg 0,00 0,00 2,03 2,03 0,00 0,00
CsH1o 0,00 0,00 1,38 1,38 0,00 0,00
CsH12 0,00 0,00 0,32 0,32 0,00 0,00

CO; 0,00 0,00 1,34 0,91 68,16 78,49

N> 0,00 0,00 2,93 2,93 0,00 0,00

H20 86,85 86,84 0,47 0,98 31,79 21,47

MDEA 13,11 13,09 0,00 0,00 0,00 0,00

H3O* 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

OH" 0,01 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
HCOs" 0,01 0,02 0,00 0,00 0,00 0,00
COs?2 0,00 0,01 0,00 0,00 0,00 0,00

MDEAH* 0,02 0,04 0,00 0,00 0,00 0,00

Tabela 11: Resultados fornecidos por Liu et al. (2016) versus resultados obtidos a partir da
simulagdo do processo MDEA.

Liu et al. Simulacdo
Recuperacdo de CO; (%) 81,45 87,57
Recuperacdo de CHa (%) 99,93 99,97
Demanda de Energia (KWe) 2176,60 2711,20
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Verifica-se que as correntes Solvente Pobre e Gas Pobre simuladas neste trabalho
apresentam composicdes bastante semelhantes as fornecidas por Liu et al. (2016) enquanto
a corrente CO; apresenta uma diferenca significativa quanto ao teor de agua. Os resultados
de recuperacdo de CO; e de CH4 indicam um melhor desempenho do processo simulado em
relacdo ao modelo proposto por Liu et al. (2016) enquanto a demanda energética do processo
simulado é cerca de 25% maior do que a do processo proposto por Liu et al. (2016). Estas
divergéncias ocorrem porque os autores ndo explicitaram todas as especificacdes do

processo, entretanto, o modelo pode ser considerado vélido para avaliagdes futuras.

4.3 PROCESSO PERMEACAO POR MEMBRANA

As especificagdes adotadas para reproducdao em ambiente Aspen Plus da unidade de

permeacdo por membranas proposta por Arinelli et al. (2017) foram:

i. Corrente de alimentacgao:

Pressdo (bar) 42
Temperatura (°C) 50
Vazdo molar (MMsm3/d) 5,09
Composicao (%)

CHg 50,17
C2He 3,00
CsHs 1,97
i-CaH10 0,29
CaH10 0,19
i- CsH12 0,18
CsH12 0,09
CeH1a 0,07
C7H16 0,02
CsHis 0,01
CO2 44,02
H20 (ppm) 29,90

ii. Permeado a 4 bar e perda de pressao de 1 bar no retentado;

iii.  Diferenca de temperatura de 3°C entre retentado e permeado;

A Tabela 12 apresenta os resultados do modelo proposto por Arinelli et al. (2017) para
o processo de absor¢do de CO; via permeacgdo por membrana em comparacao aos resultados

obtidos por simulacdo. Observa-se que os resultados obtidos por simulacdo reproduzem o
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modelo proposto por Arinelli et al. (2017), o que indica que o modelo pode ser utilizado em

avaliacoes futuras

Tabela 12: Resultados do processo PM de acordo com De Oliveira Arinelli et al. (2017) em
comparacao com os resultados obtidos por simulagao.

Retentado Permeado
De Oliveira et al. Simulagdo De Oliveira et al. Simulacdo
Pressdo (bar) 41,00 41,00 4,00 4,00
Temperatura (°C) 38,59 38,60 35,59 35,60
Vazao molar

(MMsm?*/d) 2,76 2,76 2,33 2,33
Composigdo (%)

CHa 74,33 74,33 21,6 21,55

CaHe 5,49 5,47 0,05 0,05

CsHs 3,64 3,63 0,00 0,00

i-CaH10 0,53 0,53 0,00 0,00

CaH1o 0,35 0,35 0,00 0,00

i- CsHi2 0,33 0,33 0,00 0,00

CsH12 0,16 0,17 0,00 0,00

CeH1s 0,12 0,13 0,00 0,00

C7H1s6 0,04 0,03 0,00 0,00

CsHis 0,01 0,02 0,00 0,00

CO: 15,00 15,00 78,35 78,39

H20 (ppm) 10,17 10,17 53,14 53,27
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5 RESULTADOS DA SIMULAGAO DO ESTUDO DE CASO DO PRE-SAL BRASILEIRO -
CAMPO DE LIBRA

As cinco alternativas de processo para remoc¢ao de CO; do GN proveniente do campo
de Libra: (1) LI, (2) MDEA, (3) PM, (4) PM+LI e (5) PM+MDEA foram simuladas em ambiente
Aspen plus com base nos modelos selecionados na literatura. Utilizou-se as especificagdes do
GN de Libra fornecidas por Arinelli et al. (2017). Entretanto, as alternativas foram avaliadas
em relacdo a etapa de remocdo de CO;, desconsiderando as etapas de desidratacao e remocao
de hidrocarbonetos pesados. Dessa forma, adotou-se como gas de alimentac¢do o gas natural
proveniente do campo de Libra apdés o ajuste de ponto de orvalho de agua e de
hidrocarbonetos, de acordo com os dados fornecidos por Arinelli et al. (2017). As seguintes

premissas foram adotadas:

i. Corrente de alimentacao

Pressdo (bar) 42
Temperatura (°C) 50
Vazdo molar (MMsm3/d) 5,09
Composicao (%)

CHg 50,17
C2He 3,00
CsHs 1,97
i-CaH10 0,29
CaH10 0,19
i- CsH12 0,18
CsH12 0,09
C6H14 0,07
C7H16 0,02
C8H18 0,01
CO2 44,02
H>0 (ppm) 29,90

ii.  Gas purificado a 150 bar e fluido para EOR a 250 bar;
iii.  Intercoolers: Gas a 35°C, AGR a 30°C e perda de pressdo de 0,5 bar;

iv.  Compressores: Maxima razdao de compressao de 4.
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Para avaliar os processos de absorg¢do de CO; com LI, selecionou-se a configuragado LI
dois estagios proposta por Liu et al. (2016) pois a alternativa LI multiplos estdgios produzindo
CO; a 1 bar apresenta uma menor recupera¢ao de CHa. A Figura 26 apresenta o fluxograma
do processo de captura de CO; até 15%mol via absorcao por liquido i6nico. Neste processo, o
gas rico em CO; é alimentado pelo topo da coluna absorvedora em contracorrente com o LI.
O gds pobre é liberado pelo topo da coluna e comprimido até a pressdo adequada para o
transporte através de gasodutos. O solvente rico é regenerado ao passar por dois flashes em

série e 0 CO; separado é comprimido até a pressao de injecdao adequada a EOR.
As especificacbes de processo adotadas para essa alternativa foram:

i Absorvedora

Numero de Estagios 10

Pressao 42 bar

ii. Vazdo de Solvente ([Bmin][NTf:]): Ajustada para gds purificado com 15%mol
de COz no GN purificado.

iii. Regeneragao do Solvente

T P
Flash 1 25 15
Flash 2 49,3 1
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Figura 26: Fluxograma do processo de captura de CO; até 15%mol via absorg¢ao por liquido i6nico.
Fonte: Adaptado de Liu et al. (2016).



A Figura 27 apresenta o fluxograma do processo de captura de CO; até 15%mol via
absorcdo por amina (MDEA). Neste processo, o gas natural rico em CO; é alimentado pelo
topo da coluna absorvedora em contracorrente com o solvente. O gas pobre é liberado pelo
topo da coluna e comprimido até pressao adequada ao transporte através de gasodutos. O
solvente é regenerado em uma coluna stripper e o CO; separado é comprimido até pressdo
adequada a EOR. Como na absorcao quimica com MDEA a corrente de CO, capturado
apresenta quantidade significativa de vapor d’agua, sdo necessdrios vasos de knock-out para

separar a dgua condensada apds compressao e resfriamento.
As especificagOes de processo adotadas para essa alternativa foram:

i.  Absorvedora

Numero de Estagios 10

Pressao 42 bar

ii. Vazdo de Solvente (MDEA 50%p): Ajustada para 15% molar de CO; no gés

purificado
iii.  Regeneradora
Numero de Estagios 10
Pressdo 1 bar
Razao de Refluxo 1,3

Vazdo do Destilado 160000 kg/h
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Figura 27: Fluxograma do processo de captura de CO; até 15%mol via absor¢ao por amina.
Fonte: Adaptado de LIU et al. (2016).
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Na Figura 28, apresenta-se o fluxograma do processo de captura de CO; até 15%mol
via permeacdo por membrana. Neste processo, o CO, flui através da membrana e é
comprimido para ser destinado a EOR enquanto o gds natural retido é comprimido para ser
enviado aos gasodutos. A drea da membrana, ajustada por Arinelli et al. (2017) para 15% mol

de CO2 no retentado, equivale a 9305 m?.

Retentado
——D—*@—'Gés Purificado

Gas Rico ————{ Membrana

ey ey e
Permeado L— @‘} - CE" - Q"} FOR

Figura 28: Fluxograma do processo de captura de CO; até 15%mol via permeagdo por
membrana. Fonte: Adaptado de Arinelli et al. (2017).

No processo descrito na Figura 29, o CO; é removido via permeagdo por membrana
seguida de absorcdo fisica com liquido idnico. O gas retido pela membrana (retentado) é
alimentado pelo topo da coluna absorvedora em contracorrente com o LI. O gas tratado é
liberado pelo topo da coluna e comprimido até a pressao adequada para o transporte através
de gasodutos. O solvente rico é regenerado ao passar por dois flashes em série e o CO;
capturado pelo processo de absor¢do com liquido i6nico é misturado a corrente de CO; que
fluiu através da membrana (permeado). A corrente de CO; oriunda do misturador é entdo
comprimida até a pressdo de injecdo adequada a EOR. A drea da membrana é ajustada para
15% mol de CO2 no retentado enquanto o solvente é ajustado para 3%mol de CO2 no gas

purificado. As demais especifica¢cdes deste processo sao:

i.  Absorvedora

Numero de Estagios 10

Press3ao 41 bar

ii. Regeneracdo do Solvente

T P
Flash 1 25 15
Flash 2 37,9 1
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Figura 29: Fluxograma do processo de captura de CO, até 3%mol via permeagao por membrana seguida de absorg¢ao por liquido i6nico.

Fonte: Adaptado de Liu et al. (2016) e Arinelli et al. (2017).
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No processo descrito na Figura 30, o CO; é removido via permeacdo por membrana
seguida de absor¢cdo quimica com amina. O gas retido pela membrana (retentado) é
alimentado pelo topo da coluna absorvedora em contracorrente com a amina. O gas tratado
é liberado pelo topo da coluna e comprimido até a pressao adequada para o transporte
através de gasodutos. O solvente rico é regenerado em uma coluna stripper e o CO; capturado
pelo processo de absor¢dao com amina é misturado a corrente de CO; que fluiu através da
membrana (permeado). A corrente de CO; oriunda do misturador é entdo comprimida até a
pressao de injecdo adequada a EOR. Como na absorg¢ao quimica com MDEA a corrente de CO;
capturado apresenta quantidade significativa de vapor d’agua, sdo necessarios vasos de
knock-out para separar a dgua condensada apds compressdao e resfriamento. A area da
membrana é ajustada para 15% mol de CO; no retentado enquanto o solvente é ajustado para

3%mol de CO; no gas purificado. As demais especificacdes deste processo sao:

i.  Absorvedora
Numero de Estagios 10
Pressao 41 bar
ii. Regeneradora
Numero de Estagios 10
Pressao 1 bar
Razao de Refluxo 1,3

Vazdo do Destilado 33000 kg/h
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Figura 30: Fluxograma do processo de captura de CO; até 3% molar via permeag¢ao por membrana seguida de absor¢ao por amina.
Fonte: Adaptado de Liu et al. (2016) e Arinelli et al. (2017).
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Os fluxogramas bem como os balangos de massa de cada alternativa de processo estao

disponiveis no Apéndice B. A descri¢ao das correntes Gds Purificado e EOR de cada alternativa

encontram-se nas Tabelas 13 e 14.

Tabela 13: Descri¢dao da corrente Gas Purificado dos processos LI, MDEA, PM, PM+LI e

PM+MDEA.

Gas Purificado

LI MDEA PM PM-+LI PM+MDEA

Pressdo (bar) 150,00 150,00 150,00 150,00 150,00

Temperatura (°C) 35,00 35,00 35,00 35,00 35,00
Vazdo molar
3,01 3,35 2,76 2,29 2,42
(MMsm?3/d)
Composigdo (%)
CHa4 75,21 76,04 74,33 84,14 84,66
C2Hs 5,05 4,53 5,47 6,60 6,23
CsHs 3,33 2,99 3,63 4,38 4,14
i-C4H10 0,49 0,44 0,53 0,65 0,61
CsH1o 0,32 0,29 0,35 0,42 0,40
i- CsH12 0,30 0,27 0,33 0,40 0,38
CsH1 0,15 0,14 0,17 0,20 0,19
CesH14 0,12 0,11 0,13 0,16 0,15
C7H16 0,03 0,03 0,03 0,04 0,04
CgHas 0,02 0,01 0,02 0,02 0,02
CO; 14,97 14,95 15,00 2,99 2,98
H20 (ppm) 3,99 2093,35 10,17 0,00 2116,70

[Bmin][NTf,] 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
MDEA 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
H3O* 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
OH- 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
HCOs 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
COs32 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
MDEAH* 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
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Tabela 14: Descri¢ao da corrente EOR dos processos LI, MDEA, PM, PM+LI e PM+MDEA.

EOR
LI MDEA PM PM-+LI PM+MDEA

Pressdo (bar) 250,00 250,00 250,00 250,00 250,00

Temperatura (°C) 35,00 35,00 35,00 35,00 35,00
Vazao molar
(MMsm?/d) 2,08 1,74 2,33 2,80 2,68
Composicao (%)

CH4 13,88 0,07 21,55 22,43 18,77
C2He 0,00 0,00 0,05 0,04 0,04
CsHsg 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
i-CaH10 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CsH1o 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
i- CsH12 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CsH12 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CeH1a 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
C/Hie 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CsHis 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CO; 86,11 99,82 78,39 77,52 80,99

H20 (ppm) 67,28 1098,60 53,27 44,30 1954,95
[Bmin][NTf,] 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
MDEA 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
H3O" 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
OH" 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
HCOs 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
COs? 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
MDEAH* 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

Pode-se perceber que o teor de CO2no gds natural passou de 44%mol (gds alimentado)
para 15%mol (gas purificado) nas alternativas LI, MDEA e PM e para 3%mol nos processos
hibridos PM+LI e PM+MDEA. Além disso, o teor de CH4 no Gas Purificado foi equivalente para
os processos LI, MDEA e PM (75,2, 76,0 e 74,3%mol respectivamente) e também para os
processos hibridos PM+LI e PM+MDEA (84,1 e 85,6%mol, respectivamente). Esse resultado

mostra que todas as alternativas cumpriram com o seu papel de remover o CO; do gas natural.

Os resultados obtidos para a corrente EOR, que corresponde ao CO; injetado, indicam
qgue a amina é mais seletiva a CO, em relagdao a CHs do que o liquido iénico, que por sua vez é

mais seletivo do que as membranas. Isso porque a perda de CH4 na corrente EOR é maior para
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o processo de permeacdo por membrana (21,5%mol) do que para os processos de absorcao
por liquido i6nico (13,9%mol) e por amina (0,1%). Vale notar que nos processos de absor¢ao
com amina (MDEA e MP+MDEA) o gas acido proveniente da regeneradora contém uma

quantidade significativa de agua que é eliminada durante a etapa de compressao para injegao.
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6 RESULTADOS E DISCUSSAO DA AVALIAGAO TECNICA E ECONOMICA DO ESTUDO
DE CASO DO PRE-SAL BRASILEIRO — CAMPO DE LIBRA

As Figuras 31 a 36 apresentam os resultados dos indicadores de performance definidos
na Tabela 2, calculados para as cinco alternativas de processo avaliadas para remogao de CO;
do GN proveniente do campo de Libra: (1) Absorcéo fisica por liquido i6nico para 15%mol de
CO2 no GN purificado (LI), (2) Absor¢ao quimica por MDEA para 15%mol de CO; no GN
purificado (MDEA), (3) Permeacdo por membrana para 15%mol de CO2 no GN purificado (PM),
(4) Permeagdo por membrana seguida de absorgao fisica por liquido idbnico para 3%mol de
CO2 no GN purificado (PM+LI) e (5) Permeagdo por membrana seguida de absor¢dao quimica

por MDEA para 3%mol de CO; no GN purificado (PM+MDEA).

A fim de comparar os impactos causados pelas tecnologias avaliadas em termos de
consumo de energia, o calculo do Consumo Total de Energia e, por consequéncia, do Consumo
Total de Energia Especifico e da Taxa de Energia, considera um fator de conversdo de consumo
de energia térmica em consumo equivalente de energia elétrica de 0,39. O cdlculo dos
indicadores Emissao de CO; Especifica e Custo do Ciclo de Vida, entretanto, considera que a
energia térmica necessaria para regeneracao do solvente é recuperada dos gases exaustos das
turbinas a gas nos equipamentos WHRU e, portanto, ndo contribui para o custo de utilidade
dos processos de separa¢dao de CO;, de modo que apenas a demanda de energia elétrica é

contabilizada.

O Consumo Total de Energia (CTE, Figura 31) aponta a permea¢dao por membranas
como a melhor alternativa para remocao de CO;. Este resultado estd atrelado ao fato de que
o GN alimentado no processo ja estda a uma pressao adequada, ndo sendo necessaria a
compressdo do mesmo antes de fluir pela membrana. Logo, a demanda de energia no
processo PM corresponde apenas a energia elétrica necessdria para compressdao do gas

tratado para transporte e do CO; destinado a EOR.

Em comparacdo aos processos de absor¢do com aminas (MDEA e PM+MDEA), os
processos de absorcao com liquido iGnico (LI e PM+LI) apresentam uma reducdo do CTE de 47,
4% e 19,5% respectivamente. Isso porque o consumo de energia térmica por tonelada de CO;
capturado é de 4,6 GJ/t para os processos de absor¢do com MDEA e 0,7 GJ/t para os processos

de absor¢do com LI, o que representa um consumo de energia térmica especifico 6,6 vezes
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maior. Sendo assim, apesar do processo de absorcdo com LI consumir mais energia elétrica
para a operacdao da bomba P-1 e do compressor C-1, este consumo é compensado pela
reducdo do consumo de energia térmica em relacdo ao processo de absorcdo com MDEA.
Como o consumo de energia dos processos de absorgao, tanto com liquido idbnico quanto com
MDEA, é proporcional a quantidade de CO; removido e nos processos hibridos a membrana
remove a maior parte do CO; sem consumo de energia (elétrica ou térmica), também é
possivel notar que o CTE dos processos hibridos (PM + LI e PM+MDEA) é menor do que o CTE
dos processos de absorcao (LI e MDEA).
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Figura 31: Resultado do Consumo Total de Energia (Tabela 2). LI = Absor¢ao com liquido
ionico, MDEA = Absorc¢do com metildietanolamina, PM = Permeag¢ao por membrana.

Assim como o CTE, o Consumo Total de Energia Especifico (CTEesp, Figura 32) indica a
permeacdo por membrana como alternativa mais atrativa. Isso porque o consumo de energia
no processo PM limita-se a energia elétrica necessdria para compressao do gas tratado e do
CO; destinado a EOR. Vale notar também que o CTEesp foi menor para os processos de
absorcdo com LI (LI e PM+LI) do que para os processos de absor¢cdo com amina (MDEA e
PM+MDEA), o que indica uma captura eficiente de CO; pelo LI com menor consumo de
energia. Da mesma forma, os processos hibridos (PM+LI e PM+MDEA) apresentaram menor
CTEesp do que os processos de absorcao (LI e MDEA), indicando ser mais vantajoso a utilizagdo
de membranas para uma remoc¢ao em massa de CO; e de processos de absor¢cao com solvente

para remocao de pequenas quantidades de COa.
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Figura 32: Resultado do Consumo Total de Energia Especifico (Tabela 2). LI = Absorgdao com
liquido ionico, MDEA = Absor¢ao com metildietanolamina, PM = Permeacdo por
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Figura 33: Resultado da Taxa de Energia (Tabela 2). LI = Absor¢do com liquido iénico, MDEA
= Absor¢do com metildietanolamina, PM = Permeac¢do por membrana.

A Figura 33 apresenta os resultados para a Taxa de Energia (TE). O mesmo
comportamento do CTE e do CTEesp é observado para a TE, ou seja, a permeacdo por
membranas é a melhor alternativa, a TE € menor para os processos de absor¢ao com LI (Ll e
PM+LI) do que para os processos de absorcdao com amina (MDEA e PM+MDEA) e os processos
hibridos (PM+LI e PM+MDEA) s3ao mais vantajosos do que os processos de absorc¢do
individuais (LI e MDEA). Entretanto, vale notar que o fato da TE ter sido menor para os

processos hibridos indica que, em relagao a razao entre o consumo e a produc¢ao de energia,
67



vale a pena remover uma quantidade maior de CO; (para levar o GN a 3%mol ao invés de
15%mol) via permeacao por membrana seguida de absorgdao com solvente ja que o GN tratado

possui um poder calorifico maior.

A Figura 34 apresenta os resultados para a Emissao de CO; Especifica (ECOzesp). Pode-
se observar que o processo de permeacdo por membrana seguida de absorcdo com MDEA
(PM+MDEA) emite a menor quantidade de CO; equivalente por tonelada de CO; injetado. A
alternativa LI apresenta o maior consumo de energia elétrica dentre todas as alternativas
(41,3MW) e ainda queima GN com 15% de CO,, o que aumenta a emissao de CO; equivalente.
A alternativa PM+LI apresenta uma demanda de energia elétrica maior do que a alternativa
MDEA (31,6 e 29,2 MW, respectivamente), entretanto, a alternativa MDEA queima GN com
15% de CO; enquanto a alternativa PM+LI queima GN com 3% de CO,. Além disso, a alternativa
MDEA injeta uma menor quantidade de CO; (142 t) do que a alternativa PM+LI (178 t), o que
explica a maior ECOzesp. A alternativa PM, apesar de demandar menos energia elétrica do
que a alternativa PM+MDEA, queima GN com 15% de CO2 e menor PCl, o que implica em uma

maior emissao de CO; equivalente e uma ECO,esp equivalente a do processo PM+LI.
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Figura 34: Resultado da Emissao de CO; Especifica (Tabela 2). LI = Absorgao com liquido
ionico, MDEA = Absorcao com metildietanolamina, PM = Permeag¢ao por membrana.

A Perda de Hidrocarbonetos no G3as Injetado Especifica (PHCesp, Figura 35), medida
com base no poder calorifico inferior das correntes Gas Purificado e EOR é quase nula para o

processo MDEA, o que indica que a amina é mais seletiva a CO, em relacdo a CHs do que o
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liquido idnico e a membrana. O liquido ibnico por sua vez é mais seletivo do que a membrana.
Os processos hibridos (PM+LI e PM+MDEA) perdem seletividade por conta da passagem pela
membrana, entretanto a perda de hidrocarbonetos no processo PM+MDEA é equivalente a
perda de hidrocarbonetos no processo PM, o que significa que a absor¢do com amina nao

aumenta a perda ocasionada pela membrana.
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Figura 35: Resultado da Perda de Hidrocarbonetos no Gas Injetado Especifica (Tabela 2). LI
= Absorc¢ao com liquido i6nico, MDEA = Absor¢ao com metildietanolamina, PM =
Permeacao por membrana.

Finalmente, enquanto os demais indicadores fornecem uma analise técnica do
processo, o Custo do Ciclo de Vida (LCC, Figura 36) permite avaliar qual das alternativas
estudadas é mais atrativa economicamente. O LCC aponta o processo de permeagdo por
membranas para 15%mol de COz; no GN purificado (PM) como o mais vantajoso
economicamente seguido pelos processos hibridos de permeacdo por membrana com
absorg¢do por amina e por liquido i6nico para 3%mol de CO, no GN (PM+MDEA e PM+LlI),
respectivamente. Os processos de absorcdo individuais (LI e MDEA) apresentaram um custo
mais elevado do que os processos incluindo a permeacdo por membrana (PM, PM+LI e
PM+MDEA), o que reforca os resultados encontrados na literatura de que a permeacao por
membrana para uma remog¢dao em massa juntamente com os processos de absorgao para uma
remogao de menor quantidade de CO, é mais vantajosa do que a aplicagdao desses processos

individualmente (BAKER e LOKHANDWALA, 2008).
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Verifica-se também que em todas as alternativas o LCC é determinado principalmente
pelo CAPEX, pois o OPEX estd, na verdade embutido no poder calorifico do gas exportado (GJ-
GNE). Vale ressaltar que os processos de absorcdo com liquido i6nico (LI e PM+LI)
apresentaram um pior desempenho em relagdao aos processos de absor¢dao com aminas
(MDEA e PM+MDEA). Entretanto, num cenario em que o custo do liquido i6nico seja proximo
ao do MDEA, aproximadamente 2,00 S/Kg, o LCC dos processos LI e PM+LI reduziria para 1,2
S/GJ e 0,9 $/GJ, respectivamente, o que se tornaria equivalente aos custos dos processos
MDEA e PM+MDEA (1,2 $/GJ e 0,9 $/GJ, respectivamente). Esse cendrio poderia ser alcancado

com a mistura de liquidos idbnicos com dgua ou ainda pela maior reutilizacdo do solvente.
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Figura 36: Resultado do Custo do Ciclo de Vida (Tabela 2). LI = Absorg¢dao com liquido ionico,

MDEA = Absor¢ao com metildietanolamina, PM = Permeag¢dao por membrana.

A Tabela 15 fornece a analise detalhada dos fatores envolvidos no Custo do Ciclo de
Vida, além do CAPEX e OPEX, para cada alternativa de processo analisada. Verifica-se que as
alternativas que usam liquido i6nico como solvente (LI e PM+LI) consomem mais energia
elétrica e menos energia térmica do que os processos a base de amina (MDEA e PM+MDEA).
Entretanto, como a energia térmica foi considerada disponivel nas FPSQO’s, o consumo de GN
€ maior para essas duas alternativas, reduzindo o LCC. A vazdo de GN produzido é maior para
os processos MDEA e LI, pois a vazdo de gas diminui apds passagem pela membrana,
entretanto, a vazdo de gas exportado para essas duas alternativas ndo compensa os maiores

gastos com CAPEX e OPEX do projeto em comparacdo as demais alternativas.
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Tabela 15: Analise detalhada dos fatores envolvidos no calculo do Custo do Ciclo de Vida.

Energia Energia GN GN GN
Processo Elétrica Térmica Purificado Consumido Exportado
(MW) (MW) (GJ/h) (GJ/h) (GJ/h)
L 41,34 29,78 4406,92 401,22 4005,71
MDEA 29,23 183,33 4831,80 283,70 4548,10
PM 24,64 0,00 4084,92 239,11 3845,81
PM+LI 31,58 5,45 3896,48 306,45 3590,03
PM+MDEA 27,85 35,90 4083,54 270,29 3813,25
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7 CONCLUSAO

O presente trabalho avalia o desempenho técnico e econdmico do processo de
absorcdo do CO; com liquido ibnico em comparacdo com as tecnologias convencionais de
absorcdo com amina e permeagdo por membrana a partir da simulagdo dessas alternativas
em ambiente Aspen Plus aplicadas ao contexto de gds natural. O gds natural proveniente do
campo de Libra, na regido do pré-sal brasileiro, foi escolhido como objeto de estudo deste
trabalho por representar uma condicdo extrema e incomum em funcdo da alta concentracao

de CO; e da alta RGO.

Este trabalho compreendeu as etapas de sele¢do e validacdo de modelos disponiveis
na literatura para simulagao de processos de separagao de CO; de gas natural por absorgao
com liquido i6nico, absor¢do com amina e permeac¢do por membrana; aplicagdo dos modelos
selecionados a remocdo do CO, presente no gds natural proveniente do campo Libra e

avaliagdo técnica e econ6mica das alternativas analisadas.

Os indicadores técnicos do processo mostraram que o processo de remocao de CO; via
permeacdo por membrana (PM) apresentou o menor Consumo Total de Energia, Consumo
Total de Energia Especifico e Taxa de Energia, ja que a demanda de energia deste processo
limita-se a energia elétrica necessaria para opera¢ao do trem de compressao para injecao do
CO; capturado e exportacao do GN purificado. Verificou-se também que os processos de
absorcdo com liquido i6nico (LI e PM+LI) consomem menos energia térmica e mais energia
elétrica do que os processos de absor¢do com amina (MDEA e PM+MDEA), o que, apds a
conversdo de energia térmica em energia elétrica, representa uma reducdo de 47,4% e 19,5%

em relacdo as alternativas MDEA e PM+MDEA, respectivamente.

A Emissdo de CO; Especifica foi menor para o processo PM+MDEA, equivalente para
os processos PM e PM+LI e maior para os processos MDEA e LI, o que indica que, em relagao
a poluicdo atmosférica, vale a pena reduzir a concentracdo de COz no GN purificado até
3%mol. A Perda de Hidrocarbonetos no gas injetado em relagdo ao gas tratado foi menor para
o processo MDEA, o que indica que a amina € mais seletiva a CO; em relacdo a CHs do que o
liquido idnico e a membrana. O LI por sua vez é mais seletivo do que a membrana, entretanto
os processos hibridos (PM+LI e PM+MDEA) perdem seletividade por conta da passagem pela

membrana.
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Finalmente, o Custo do Ciclo de Vida apontou o processo de permeacdao por
membranas para 15%mol de CO, no GN purificado (PM) como a melhor alternativa para
remocdo de CO; do GN, seguido pelos processos hibridos de permeacdo por membrana com
absor¢do por amina e por liquido i6nico para 3%mol de CO; no GN (PM+MDEA e PM+Ll),
respectivamente. Verifica-se um pior desempenho dos processos de absor¢cao com liquido
ionico (LI e PM+LI) em relagdo aos processos de absor¢ao com amina (MDEA e PM+MDEA).
Entretanto, num cendrio em que o custo do liquido i6nico seja proximo ao da amina,
aproximadamente 2,00 $/Kg, o que poderia ser alcancado com a mistura com dgua ou ainda
pela maior reutilizacdo do solvente, o LCC dos processos LI e PM+LI reduziria para 1,2 $/GJ e
0,9 S/GJ, respectivamente, tornando-se equivalente em termos de custos aos processos

MDEA e PM+MDEA, respectivamente.

Destaca-se que as conclusdes se aplicam exclusivamente a gas natural rico em CO,, e
que o teor de CO; nesse gdas poderia afetar o resultado da andlise. Assim, a elevagdao de
concentracdo de CO; (ao longo do periodo de operacdo da FPSO) no gas natural em
consequéncia da sua injecdao poderia afetar a analise, sendo uma recomendac¢do para
trabalhos futuros a andlise submetida a curva de produc¢do do campo, onde uma reducao de

vazao acompanhada de elevag¢ado do teor de CO; s3o esperadas.

Adicionalmente, recomenda-se como continuidade deste trabalho a avaliacdo do
desempenho dos processos de absorcdo com liquido iGnico para remocao de CO; de gases
exausto, em que o consumo de energia é um fator determinante assim como o footprint é

determinante para a aplicacdo das membranas.
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APENDICE A. Dimensionamento dos Equipamentos

Tabela Al: Coeficiente global de transferéncia de calor para todos os tipos de trocador de
calor.

Tipo de Trocador de Calor U (W/mZK)
Trocadores de calor com agua
Gas (< 3,5 Mpa)? 285
Gas (3,5 -7 Mpa)? 455
Gas (> 7 Mpa)? 570
MDEA? 850
[Bmin][NTf]® 1000
Condensadores
Regenerador de amina® 625
Refervedores
Amina?® 680
Vapor (LI)? 910
Outros
MDEA-MDEA? 740

Fonte: ®Campbell. John M. Gas Conditioning and Processing. USA: Campbell Petroleum
Series. 1992. 7th Edition e PPAUL, Titan C. et al. Thermal performance of ionic liquids for
solar thermal applications. Experimental Thermal and Fluid Science, v. 59, p. 88-95, 2014.

PS: Valores para MEA usados para MDEA.

Tabela A2: Heuristicas para o dimensionamento de equipamentos

Parametro Valor
Vasos
Tempo de Retencgdo 5 min
Parametro de Design (K) 0,11 m/s
Razdo H/D 4
Colunas
Eficiéncia 20 %
Espacamento 0,46 m
Compressores
Eficiéncia 75 %
Bombas
Eficiéncia (%) 80%

Fonte: TURTON, R., BAILIE, R.C., WHITING, W. B., SHAEIWITZ, J. A. Analysis, Synthesis, and
Design of Chemical Processes. Prentice Hall. 2009. Third Edition.
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Tabela A3: Dimensionamento dos equipamentos do processo LI.

Equipamento Diametro Altura Pressao Area Poténcia
(m) (m) Maxima (bar) (m?) (KW)
Vasos
Flash 1 6,4 25,7 15
Flash 2 6,4 25,5 1
Colunas
Absorvedora 3,9 29 42
Trocadores de Calor
E-1 42 1203
E-2 15 915
E-3 42,5 113
E-101 4,5 261
E-102 16,5 266
E-103 64,5 196
E-104 250,5 217
E-105 150,5 262
Bombas e Compressores
P-1 6441
C-1 4658
C-101 6150
C-102 6474
C-103 5650
C-104 4280
C-105 7688
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Tabela A4: Dimensionamento dos equipamentos do processo MDEA.

Equipamento Diametro  Altura Pressao Area Poténcia
(m) (m) Maxima (bar) (m?) (KW)
Vasos
Flash 1 4,3 17,1 5,7
Flash 101 3,4 13,7 1
Flash 102 2,4 9,4 4
Flash 103 1,7 6,6 16
Flash 104 1,1 4,4 64
Flash 105 1,0 4,1 250
Flash 106 1,51 6,05 41,5
Colunas
Absorvedora 3,2 29 42
Regeneradora 6,7 29 1
Trocadores de Calor
E-1 934
E-2 2330
E-3 696
E-101 1 789
E-102 4.5 299
E-103 16.5 235
E-104 64.5 180
E-105 250.5 109
E-106 42 235
E-107 150.5 265
Condensador 1 1433
Refervedor 1 2568
Bombas e Compressores
P-1 2117
C-101 5840
C-102 5045
C-103 5086
C-104 3227

C-105 7917




Tabela A5: Dimensionamento dos equipamentos do processo PM.

Equipamento Diametro Altura Pressao Area Poténcia
(m) (m) Maxima (bar) (m?) (KW)

Membrana 9305

Trocadores de Calor

E-101 16,5 290

E-102 64,5 219

E-103 250,5 255

E-104 150,5 226

Bombas e Compressores

C-101 6700

C-102 6245

C-103 5066

C-104 6626




Tabela A6: Dimensionamento dos equipamentos do processo PM+LI.

Equipamento Diametro Altura Pressao Area Poténcia
(m) (m) Maxima (bar) (m?) (KW)

Vasos

Flash 1 4,6 18,5 15

Flash 2 4,6 18,4 1

Colunas

Absorvedora 2,3 29 41

Membrana 9305

Trocadores de Calor

E-1 266

E-2 193

E-3 17

E-101 4 59

E-102 16.5 345

E-103 64.5 256

E-104 250.5 282

E-105 150.5 186

Bombas e Compressores

P-1 2386

Cc-1 564

C-101 1484

C-102 8059

C-103 7503

C-104 5969

C-105 5612
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Tabela A7: Dimensionamento dos equipamentos do processo PM+MDEA.

Equipamento Diametro  Altura Pressao Area Poténcia
(m) (m) Maxima (bar) (m?) (KW)

Vasos

Flash 1 2.4 9.5 5.7

Flash 101 1.5 6.1 1.0

Flash 102 1.0 4.2 4.0

Flash 103 1.25 5.02 40.5

Colunas

Absorvedora 2,2 29 41

Regeneradora 3,7 29 1

Membrana 9305

Trocadores de Calor

E-1 40.5 106

E-2 5.7 616

E-3 41.5 164

E-101 1 227

E-102 4.5 59

E-103 16.5 330

E-104 64.5 247

E-105 250.5 274

E-106 41 146

E-107 150.5 191

Condensador 1 292

Refervedor 1 502

Bombas e Compressores

P-1 396

C-101 1147

C-102 7694

C-103 7146

C-104 5592

C-105 5876
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APENDICE B. Fluxogramas e Balanc¢os de Massa das Alternativas Avaliadas

Tabela B.1: Balango de massa para as correntes do processo LI.

Vazao Fracdo molar
(MMs
T P cmbh) CO, LI CH,4 CoHe CsHs CiHio  i-CsHio  GCsHiz  i-CsHiz  CeHua C7H1s CsH1s H.0
Gas Alimentado 50 42 0,311 0,493 0,000 0,468 0,020 0,013 1,3e-03 2,0E-03 6,1E-04 1,2E-03 4,8E-04 1,2E-04 6,1E-05 2,1E-05
Gas Pobre 58 42 0,125 0,150 0,000 0,752 0,051 0,033 3,2E-03 4,9E-03 1,5E-03 3,0E-03 1,2E-03 3,0E-04 1,5E-04 4,0E-06
Solvente Rico 66 42 0,509 0,274 0,625 0,100 0,000 0,000 8,2E-24 1,3E-23 3,5E-24 7,1E-24 2,4E-24 5,6E-25 2,5E-25 3,6E-04
Solvente Pobre 50 42 0,323 0,016 0,983 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 5,5E-04
Gas Purificado 35 150 0,125 0,150 0,000 0,752 0,051 0,033 3,2E-03 4,9E-03 1,5E-03 3,0E-03 1,2E-03 3,0E-04 1,5E-04 4,0E-06
CO; 49,3 1 0,087 0,861 0,000 0,139 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 6,7E-05
EOR 35 250 0,087 0,861 0,000 0,139 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 6,7E-05
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Figura B.1: Fluxograma do Processo LI.
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Tabela B.2: Balango de massa para as correntes do processo MDEA.

T p Vazao Fracdao molar
(MMscmbh) MDEA H,0 CO; Hs;O* OH- HCOs CO572
Gas Alimentado 50 42 0,212 0,000 0,000 0,440 0,000 0,000 0,000 0,000
Gas Pobre 96 42 0,143 0,000 0,023 0,146 0,000 0,000 0,000 0,000
Solvente Rico 104 42 1,097 0,074 0,803 0,011 7,4E-10 6,3E-07 5,4E-02 1,3E-03
Solvente Pobre 50 42 1,088 0,131 0,868 0,000 3,3E-13 2,2E-05 1,3E-04 8,0E-05
Gas Purificado 35 150 0,14 0,000 0,002 0,149 0,000 0,000 0,000 0,000
CO; 63 1 0,094 0,000 0,233 0,766 0,000 0,000 0,000 0,000
EOR 35 250 0,072 0,000 0,001 0,998 0,000 0,000 0,000 0,000
Make up 25 1 0,025 7.5E-05 0.99992 0 1.6E-12 2.1E-06 0 0
Fracdo molar
MDEA* CH4 CaHe CsHsg CsH10 i-C4H10 CsHyo i-CsH12 CeHia C7Hie CsH1s
Gas Alimentado 0,000 0,502 0,030 0,020 0,002 0,003 9,0E-04 1,8E-03 7,0E-04 1,86-04  9,0E-05
Gas Pobre 0,000 0,745 0,044 0,029 0,003 0,004 1,3E-03 2,7E-03 1,0E-03 2,7E-04 1,3E-04
Solvente Rico  5,7E-02 0,000 5,1E-06  2,56-06  1,3E-07  2,1E-23  6,0E-24  1,2E-23  4,3E-24  1,0E-24  4,8E-25
Solvente Pobre  3,1E-04 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
Gas Purificado 0,000 0,760 4,5E-02 3,0E-02 2,9E-03 4,4E-03 1,4E-03 2,7E-03 1,1E-03 2,7E-04 1,4E-04
CO; 0,000 0,001 2,4E-05 9,0E-06 3,9E-07 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
EOR 0,000 0,001 3,1E-05 1,2E-05 5,0E-07 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
Make up 2.13E-06 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
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Tabela B.3: Balango de massa para as correntes do processo PM.

—— -
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o

Figura B.3: Fluxograma do processo PM.
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Vazao Fracdao molar
T P (MMscmh) CO; CH4 C.Hs CsHs i-CaH10 CsH1o i-CsH12 CsH1 CeH1a C/Hie CsHis H.0
Gas Alimentado 50 42 0,212 0,440 0,502 0,030 0,020 0,003 0,002 0,002 0,001 0,001 0,000 0,000 0,000
386 41 0,115 0,150 0,743 0,055 0,036 0,005 0,004 0,003 0,002 0,001 0,000 0,000 0,000
35,6 4 0,097 0,784 0,216 0,001 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
Gas Purificado 35 150 0,115 0,150 0,743 0,055 0,036 0,005 0,004 0,003 0,002 0,001 0,000 0,000 0,000
35 250 0,097 0,784 0,216 0,001 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
y
E4
>
MEMBRANA
SER
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Tabela B.4: Balango de massa para as correntes do processo PM-+LI.

Vazao Fracdao molar
T P (MMs - -
cmh) CO, LI CHq CaHe CsHs CsH1o i-C4H10 CsH12 i-CsH12 CeH14 C7H16 CsHis H.0
Gas Alimentado 50 42 0.212 0.440 0.000 0.502 0.030 0.020 1.9E-03 2.9E-03 9.0E-04 1.8E-03 7.0E-04 1.8E-04 9.0E-05 3.0E-05
Retentado 386 41 0.115 0.150 0.000 0.743 0.055 0.036 5.3E-03 3.5E-03 3.3E-03 1.7E-03 1.3E-03 3.3E-04 1.7E-04 1.0E-05
Permeado 35.6 4 0.097 0.784 0.000 0.216 0.001 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 5.3E-05
Gas Pobre 41 41 0.095 0.030 0.000 0.841 0.066 0.044 4.2E-03 6.5E-03 2.0E-03 4.0E-03 1.6E-03 4.0E-04 2.0E-04 8.4E-14
Solvente Rico 46 41 0.155 0.130 0.780 0.090 0.000 0.000 2.0E-23 3.1E-23 8.2E-24 1.7E-23 5.6E-24 1.3E-24 5.8E-25 2.3E-11
Solvente Pobre 38.6 41 0.123 0.016 0.984 0.001 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 2.8E-11
Gas Purificado 35 150 0.095 0.030 0.000 0.841 0.066 0.044 4.2E-03 6.5E-03 2.0E-03 4.0E-03 1.6E-03 4.0E-04 2.0E-04 8.4E-14
CO; 37.9 1 0.020 0.732 0.000 0.268 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 1.9E-12
EOR 35 250 0.117 0.775 0.000 0.224 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 4.4E-05
i |
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Figura B.4: Fluxograma do processo PM-+LI.
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Tabela B.5: Balan¢o de massa para as correntes do processo PM+MDEA.

T p Vazao Fracdao molar
(MMscmbh) MDEA H,O CO; Hs;O* OH- HCOs CO3?
Gas Alimentado 50 42 0.212 0.000 2.99E-05 0.440 0.000 0.000 0.000 0.000
Retentado 38.6 41 0.115 0.000 1.02E-05 0.150 0.000 0.000 0.000 0.000
Permeado 35.6 4 0.097 0.000 5.33E-05 0.784 0.000 0.000 0.000 0.000
Gas Pobre 86.15 41 0.102 0.000 1.65E-02 0.029 0.000 0.000 0.000 0.000
Solvente Rico 98.3 41 0.189 0.058 7.92E-01 0.004 8.55E-10 4.35E-07 7.04E-02 1.58E-03
Solvente Pobre 38.6 41 0.19 0.131 8.68E-01 6.80E-09 2.36E-13 1.60E-05 1.42E-04 1.09E-04
G4s Purificado 35 150 0.101 0.000 2.12E-03 0.030 2.96E-10 2.67E-16 3.06E-10 1.16E-16
CO; 68.9 1 0.02 0.000 3.06E-01 0.694 0.000 0.000 0.000 0.000
EOR 35 250 0.111 0.000 1.95E-03 0.810 0.000 0.000 0.000 0.000
Make up 20 1 0,008 9.5E-05 0,9999 0.000 1,0E-12 2,2E-06 0.000 0.000
Fracdao molar
MDEA* CHq CaHe CsHs C4H10 i-CaH1o0 CsHi, i-CsHia CeH1a C7H16 CsHis
G4as Alimentado 0.000 0.502 0.030 0.020 1.90E-03 2.90E-03 9.00E-04 1.80E-03 7.00E-04 1.80E-04 9.00E-05
Retentado 0.000 0.743 0.055 0.036 3.50E-03 5.35E-03 1.66E-03 3.32E-03 1.29E-03 3.32E-04 1.66E-04
Permeado 0.000 0.216 0.001 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
G4ds Pobre 0.000 0.834 0.061 0.041 3.93E-03 6.01E-03 1.86E-03 3.73E-03 1.45E-03 3.73E-04 1.86E-04
Solvente Rico 7.36E-02 1.66E-04 0.000 0.000 2.41E-07 4.00E-23 1.13E-23 2.29E-23 8.13E-24 1.96E-24 9.14E-25
Solvente Pobre  3.75E-04 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
G4s Purificado 1.05E-11 0.847 0.062 0.041 3.99E-03 6.09E-03 1.89E-03 3.78E-03 1.47E-03 3.78E-04 1.89E-04
CO; 0.000 0.000 0.000 0.000 3.42E-07 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
EOR 0.000 0.188 0.000 0.000 6.29E-08 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Make up 2,2E-06 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
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ABSTRACT

Carbon dioxide capture and utilization shows intense development driven by the urge for a low-
carbon energy, which pulls worldwide the expansion of environmental regulations and adoption
of carbon taxes, paralleling efforts towards renewable energy sources. Amine-based capture
processes are widely used, although environmental and economic performances demand
improvements in reducing energy demand and solvent losses. In this context, ionic liquids are
a promising alternative to amine-based solvents due to their low vapor pressure, high thermal
stability and high CO> loading. This work adapts an existing multiplecriteria analysis (MCA)
to assess sustainability of chemical/physical absorption technologies for CO> capture at early
stages of process development. The proposed MCA considers environmental, economic and
social aspects, and is applied to three decarbonisation processes: two- and multiple-stage ionic
liquid (IL) absorption and methyldiethanolamine (MDEA) absorption. Processes were scored
according to their compliance to a set of heuristic criteria chosen from the Twelve Principles of
Green Chemistry, the Twelve Principles of Green Engineering and the Nine Principles of Green
Engineering defined at the Sandestin Conference. In addition, quantitative sustainability
metrics such as solvent demand, hydrocarbon (methane) loss, energy efficiency, life cycle cost
(cost of purchase and operation), solvent toxicity and corrosivity, were used, after
normalization. Both qualitative and quantitative metrics were aggregated into one indicator -
the Sustainability Degree, which allows classifying process alternatives according to their
sustainability; the largest the Sustainability Degree, the more sustainable the process is.
Sustainability Degrees indicated double- and multiple-stage ionic liquid absorption with similar
sustainability, superior to MDEA absorption process.

KEYWORDS

CO; Capture, lonic Liquids, Sustainability Analysis, LCOE, Energy Efficiency,
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INTRODUCTION

Carbon capture storage and utilization has been considered a promising alternative to reduce
greenhouse gas emissions and mitigate climate changes. The typical technologies related to
CO. capture are pre-combustion, post-combustion and oxy-combustion which involves
decarbonisation processes based on adsorption, membranes separation and physical, chemical
or hybrid absorption [1,2]. The most mature alternative used to reduce CO2 emissions is post-
combustion capture via amine absorption which entails some environmental and
economic penalties as solvent losses, high energy consumption, unfavourable degradation and
equipment corrosion. Recently, due to their nonvolatility, good thermal stability and high CO>
solubility, ionic liquids have been paid much attention as potential alternative to amine-
based solvents. lonic liquids are molten salts composed of an organic cation and an inorganic
anion and their low vapour pressure entitles them as green solvents [3-6]. However, ionic
liquids also present some disadvantages as higher prices and higher viscosities when compared
to commercial solvents [7].

Many works evaluated ionic-liquid-based systems for CO. absorption. Shifflet et al. [8]
designed a CO: capture process using [Bmim][Ac] that reduced the energy demand by 16%
with a higher COz purity compared to a commercial monoethanolamine process. They also
estimated a 11% reduction in total investment cost and 12% reduction in equipment footprint
for the ionic liquid process. [Hmim][Tf2N] was used as a physical solvent for CO> capture from
fuel gas streams in a conceptual process consisting in four adiabatic absorbers and three flash
drums for solvent regeneration by Basha et al. [9]. The results showed a 95.12 mol % CO:
recovery. Valencia-Marquez et al. [10] carried out a technoeconomic and dynamic analysis of
a COz capture pilot-scale plant using [C10mim][TfO]. The analysis showed that the ionic
liquid-based process was 26% less expensive compared to the monoethanolamine process while
the dynamic analysis suggested that the ionic liquid plant has a highly nonlinear behavior. Xu
et al. [11] selected [Bmim][Tf2N] as a physical solvent to separate CO from raw biogas. They
evaluated three process alternatives: pressured water scrubbing (PWS), monoethanolamine
aqueous scrubbing (MAS) and ionic liquid scrubbing (ILS), according to energy consumption
and environmental impacts. The results indicated a 50% reduction in energy consumption for
the ILS and PWS and suggested that ILS process was the most environmentally benign. Liu et
al. [4] assessed two processes for decarbonisation of shale gas using [Bmim][NTf2], a single-
stage and a multiple-stage solvent regeneration. The results indicated that the single-stage and
multiple-stage alternatives would reduce the total energy consumption by 42.8% and 66.04%,
respectively.

Other authors proposed methods for selecting ionic liquids suitable as a CO> capturing solvent
based on CO; solubility [4], CO2/CHa selectivity [12-15], and energy consumption [16-18]. Liu
et al. [4] and Nascimento et al. [7] also considered environmental and engineering properties of
ionic liquids as toxicity, viscosity and density. Finally, Zeng et al. [5] published a detailed
review on recent advances on ionic-liquid-based materials including pure ionic liquids, ionic-
liquid-based solvents and ionic-liquid-based membranes from molecular to engineering
viewpoints.

In this work, an original procedure is proposed to assess sustainability of ionic-liquid-based
systems for CO> capture. Based on available data from public sources, a multiplecriteria
analysis is introduced to evaluate three different decarbonisation processes: two and multiple
stage ionic liquids absorption and methyldiethanolamine absorption according to qualitative
and quantitative metrics that consider environmental, economic and social aspects. These
metrics were aggregated into a single indicator called Sustainability Degree which allows
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classifying process alternatives according to their sustainability, the largest the Sustainability
Degree, the more sustainable the process is.

PROCESS DESCRIPTION

The present work assessed sustainability of the two process alternatives for CO2 removal from
shale gas using ionic liquid (IL), proposed by Liu et al. [4]. Both processes were compared with
a conventional amine-based CO- absorption [4], which is considered the benchmark process
for CO. capture. Following ILs screening procedure - according to their CO2 solubility,
selectivity of CO. over CHg, viscosity and toxicity, Liu et al. [4] selected [Bmim] [NTf.] as the
optimal solvent for CO, absorption and compared it with methyldiethanolamine (MDEA).

In the three absorption processes, the gas is fed from the bottom of the absorber (60 bar and
20°C) in countercurrent with the solvent. The purified gas is released at the top of the column
while the CO- rich solvent leaves the bottom and follows to regeneration. In the ionic liquid
absorption process, the regeneration of the solvent occurs in flash vessels. In the first process
configuration, a two-stage solvent regeneration (Figure 1), the CO»-rich ionic liquid goes to the
first expansion vessel (15 bar and 25°C) to recover light hydrocarbons and, in a second flash
vessel (1 bar and 27°C) CO: is removed under slight temperature increase and pressure
reduction. In the second configuration, a multiple-stage solvent regeneration (Figure 2), the
regeneration of the ionic liquid occurs in multiple stages, i.e., the CO2-rich solvent undergoes
gradual pressure reduction through four flashes in series (55 bar, 40 bar, 30 bar and 0.4 bar);
(all at 25°C). Finally, in the absorption process with methyldiethanolamine, MDEA (Figure 3),
solvent is regenerated in a stripping column, where chemical bonding between the solute and
the solvent molecules are broken.

D< ——ACIDGAS—»
GAS IN

c1
GAS OUT

Figure 1. Flowsheet of CO> capture process: ionic liquid absorption with two-stage solvent
regeneration process. Adapted from Liu et al. [4].
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Figure 2. Flowsheet of CO> capture process: ionic liquid absorption with a multiple-stage
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Figure 3. Flowsheet of CO> capture process: methyldiethanolamine absorption with

regeneration in a stripper column. Adapted from Liu et al. [4].

The multiple-stage IL process proposed by Liu et al. [4] does not perform the same service of
the two-stage IL and MDEA alternatives (both producing CO. at 1 bar), and required a
compression of the acid gas from 0,4 to 1 bar. Furthermore, the multiple-stage IL processes
were modified to produce the acid gas with same temperature as the two-stage IL alternative
(27°C). The modifications rendered irrelevant the analysis of the downstream acid gas (stream
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ACIDGAS in Figures 1, 2 and 3) processing for being identical to each other. Hence, a cooler
was added in the MDEA process to lower the temperature from 70.19 °C (value provided by
Liu et al. [4]) to 27 °C.

METHODOLOGY

Process configurations, with respective mass and energy balances, presented by Liu et al. [4],
are used to assess sustainability of CO> capture processes employing ionic liquid as solvent,
based on adaptation of the multiplecriteria sustainability analysis proposed by Aradjo et al. [19].
This method consists in scoring process alternatives according to qualitative indicators
supported by heuristic principles, dependent on expert judgment, and quantitative metrics,
based on environmental, economic and social performance indicators, resulting in a one-
dimensional indicator called Sustainability Degree (SD).

Green Design Criteria and Sustainability Metrics

A set of ad hoc principles (qualitative) and sustainability metrics (quantitative), considering
environmental, economic and social aspects are defined to assess sustainability of three process
alternatives: (1) IL with two-stage regeneration, (2) IL with multiple-stage regeneration, and
(3) classic MDEA absorption process. The quantitative metrics presented in Table 1 are
established based on performance indicators adequate to the absorption process and defined in
a way that the smallest the value, the greenest the alternative.

Table 1. Sustainability Metrics

Dimension Metric? Definition

Hydrocarbon Losses (HCL) HCL=1—ncy,

Environmental Solvent Intensity (SI) SI = Kg Solvent/Kg CO,
Energy Intensity (EI)° El = KW,/Kg CO,
Life Cycle Cost (LCC)® CAPEX +t x OPEX

Economic ’ (L0 Lee = tx AP (8/£C02)
Temperature SWingd ATotbs—reg = labsorption — Tregeneration (K)
Toxicity LD50° (g/Kg)

Social Corrosivity m/year
Explosiveness % vol air

@ Metrics were defined based on Refs. [7, 19, 23].

® Thermal energy is converted in electrical energy to calculate kWe (conversion efficiency assumed as 0,384) .

¢ CAPEX = Capital Expenditure, OPEX = Operational Expenditure, AP = Annual Production (t), t = operation life-
time (assumed as 15 years).

d Temperature difference between absorption and desorption operations (ATps—reg)-

¢ LD50 is the amount of a material, given all at once, which causes the death of 50% (one half) of a group of test
animals

The qualitative metrics (Green Design Criteria, GDC) are chosen from heuristics criteria such
as the Twelve Principles of Green Chemistry (PGC) [20], the Twelve Principles of Green
Engineering (PGE) [21] and the Nine Principles of Green Engineering defined at the Sandestin
Conference (PSD) [22], according to their suitability to the evaluated processes, as shown in
Table 2.

98



Table 2. Heuristic Criteria

Green Design Criteria (GDC)

Sources

Compliance Factor

GDC 1. Prevention: Green processes strive to prevent waste rather
than to treat it.

GDC 2. Design for Separation: Separation and purification operations
should be designed to minimize energy consumption and materials
use. If possible, they should be conducted at ambient temperature and
pressure.

GDC 3. Design for Reuse: Green processes must be designed for
performance in a commercial "afterlife.”

GDC 4. Maximize Mass Efficiency: Green processes must be
designed to maximize mass efficiency.

GDC 5. Maximize Energy Efficiency: Green processes must be
designed to maximize energy efficiency.

GDC 6. Maximize Space Efficiency: Green processes must be
designed to minimize the space required.
CDC 7. Integrate Flows: Green processes must be designed to include
integration with available energy and materials flows.

GDC 8. Less Hazardous Flows: All materials and energy inputs and
outputs must be as inherently non-hazardous as possible.

GDC 9. Safer Auxiliary Materials: The use of auxiliary materials must
be as inherently non-hazardous as possible and be made unnecessary
whenever possible.

GDC 10. Communities engagement: Green processes must be
designed to engage communities and stakeholders in the development
of engineering solutions.

PGC 1. Prevention
PGE 2. Prevention instead of treatment
PSD 6. Strive to prevent waste

PGC 6. Design for energy efficiency
PGE 3. Design for separation
PSD 5. Minimize depletion of natural resources

PGE 11. Design for commercial "afterlife"

PGE 4. Maximize efficiency
PSD 5. Minimize depletion of natural resources
PGC 6. Design for energy efficiency
PGE 4. Maximize efficiency
PSD 5. Minimize depletion of natural resources
PGE 4. Maximize efficiency
PSD 5. Minimize depletion of natural resources

PGE 10. Integrate material and energy flows

PGC 3. Less hazardous chemical syntheses
PGE 1. Inherent rather than circumstantial
PSD 4. All material and energy inputs and outputs as
inherently safe and benign as possible
PGC 5. Safer solvents and auxiliaries
PGE 1. Inherent rather than circumstantial
PSD 4. All material and energy inputs and outputs as
inherently safe and benign as possible

PSD 9. Engage communities and stakeholders in the
development of engineering solutions.

Solvent loss for evaporation

Energy required for regeneration

Number of cycles of solvent use
CH4/CO; selectivity

Total energy consumption

Footprint

Temperature swing between
absorption and regeneration

Safety of flows (energy, raw
materials, etc.)

Solvent toxicity

Technology readiness level (TRL
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Multiplecriteria Sustainability Analysis

This work adapts the multiplecriteria analysis proposed by Araujo et al. [19] to evaluate sustainability of CO>
absorption process alternatives. The procedure combines heuristic rules and quantitative metrics into a single
sustainability indicator (Sustainability Degree, SD). The methodology consists in:

e Scoring process alternatives according to the Green Design Criteria (GDC’s);

e Scoring process alternatives according to quantitative Metrics (M’s);

e Computing the Severity Matrix (SM) and the Severity Contribution Matrix (SC);
e Computing the Critical Factor (CF) and the Sustainability Degree (SD).

Scoring process alternatives according to the GDC: Process alternatives are scored based on the authors'
judgment according to the Green Design Criteria (GDC's) as follows:

e 1 =High compliance with a given GDC;
e 3 = Average compliance with a given GDC;
e 9 =Low compliance with a given GDC;

Scoring process alternatives according to quantitative metrics: Computed quantitative metrics are normalized
and then scored in order to establish the same basis for calculating quantitative and qualitative criteria.
Sustainability metrics are normalized as shown in Equation 1 (Nascimento et al. [7]), so that the smallest the
normalized metric, the more sustainable the process alternative is.

NM;; = (My; — Mimin)/(Mi max — Mimin) @

where NM; ; is the i normalized metric (i = 1, ... nm), referring to the j™ process (j = 1, ... np), nm is the
number of quantitative metrics and np is the number of processes evaluated, M; ,;, and M; ., are the
minimum and maximum values of the i metric. Normalized metrics were scored as follows:

e 1 (Good performance), for NM; ; = 0;
e 3 (Average performance), for 0,5 > NM; ; > 0;
e 9 (Poor performance), for 1 = NM; ; > 0,5;

Computing Severity Matrix and Severity Contribution Matrix: Given matrix GDCS (Green Design Criteria
Scores), with the scores assigned according to the GDC's, and vector PWV (Policy Weight Vector) used to
weight GDC’s and establish decision-making priorities, matrix GDCI (Green Design Criteria Index) can be
calculated as shown in Equation 2. For equivalent weights, each element of the vector PWV is equal to 1/nc,
where nc is the number of heuristic criteria.

GDCI = GDCS x PWV )
where
[gdcsm gdcsi; ... gdcsin, ] w
CDCS = gdcsy;  gdcsy; .. gdcsyp, WY = 1
Wi,
gdcsnp,l gdcsnp,z gdcsnp‘nc

GDCI vector can be described as an indicator of how critical a process is for the environment [20]. Therefore,
the Severity Matrix (SM) is formed by the sustainability metrics intensified by the average of heuristic criteria
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vector (GDCI). Hence, to calculate SM it is necessary to multiply GDCI by a unit vector to form a matrix with
nm columns, according to Equation 3.

[gdcil gdciy ... gdciy ]
dci dci dci
MGDCI = GDClyyy X [11 oo seqm = [g 2 g g0 ©)
gdcinp gdcinp gdcinp s
The Severity Matrix is given by Equation 4.
SM = MGDCL* NMS )

where NMS; ; is the score assigned to the normalized metric (NM; ;). To evaluate the contribution of each

metric to the overall severity of process alternatives, the Severity Contribution Matrix (SC) is defined
according to Equation 5:

Smyq NICW SMynm
Nim Nm Nm
1 SMyj z:1 SMy,j 1 SMy;j
sm;q SMy o SMy nm ©)
SC =100 = Nm ] N, o Ny ]
1 SMy; Xy smy 1 SMy,j
SMyp1 SMyyp 2 SMpp nm
"mem o Ymsm o Y'Msm
L 211 np, j 1 np,j 1 np,j-

where sm; ; are the elements of Severity Matrix (SM).

Computing Critical Factor and Sustainability Degree: The Severity Matrix presents the environmental
performance of process alternatives as severities intensified by the heuristic criteria [20]. In order to establish
a single sustainability indicator that combines heuristic criteria and sustainability metrics to support decision
making, Critical Factor (CF) is defined according to Equation 6. Furthermore, to give the same emphasis to
environmental, economic and social dimensions, vector W is defined in a way that the sum of the weights of
each dimension is equivalent to one.

CF = GDClypyy.% (NMS,pnm X W) (6)

In vector CF, the higher the element, the less sustainable the alternative is. To propose an indicator which the
higher the value the more sustainable the process alternative, Sustainable Degree is defined according to
Equation 7 where cf . is the critical factor of reference that corresponds to the critical factor of the sector
base process, in this case CO2 absorption with MDEA.

Cfref/CFl (7)

SD (%) =
Cfref/CF;lp
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RESULTS

A multiplecriteria analysis is proposed to assess sustainability of three process alternatives: (1) two-stage IL,
(2) multiple-stage IL, and (3) MDEA. The scores assigned to each alternative according to the Green Design
Criteria are presented in Figure 4.

two-stage IL multiple-stage IL MDEA
1 1
9 9
9
9 9 9
9 9 9 9
9 3 9
3
1 3 1 3 1 3 1
1 i 1 1 1

GDC1 GDC2 GDC3 GDC4 GDC5 GDC6 GDC7 GDC8 GDC9 GDC 10

Figure 4: Compliance of process alternatives with Green Design Criteria (GDC) presented in Table 2.

It can be observed that ionic-liquid-based alternatives differ in GDC 2, GDC 5 and GDC 6. GDC 2 informs
compliance to the principle design for separation, which score is attributed according to the energy required
for the regeneration process (the higher the energy intensity, the lower the compliance and, thus, the higher
the GDC 2 value). Liu et al. [4] showed that multiple-stage IL flash process results in lower energy
consumption for regeneration. The compression of its acid gas didn’t change this scenario. Hence, multiple-
stage IL presents a higher compliance with GDC 2 (score = 1) than two-stage IL (score = 3). The same happens
to total energy consumption, evaluated by GDC 5. Multiple-stage IL process shows a greater reduction in total
energy consumption than two-stage IL when compared to MDEA process; so multiple-stage IL presents a
higher compliance with GDC 5 (score = 1) than two-stage IL (score = 3). Multiple-stage IL requires a larger
footprint than two-stage IL process due to its three additional vessels, which causes a lower compliance with
GDC 6 (space efficiency).

Compared to ionic-liquid-based alternatives, amine-based absorption (MDEA) presents the worst
performance for all GDC’s except GDC 4 and GDC 10. GDC 4 assesses mass efficiency. As reported by Liu
et al. [4], selectivity of CO2 over CHg is lower for ionic liquids than for amines, which means that MDEA has
higher compliance with GDC 4 than two-stage IL and multiple-stage IL processes. Also, amine-based
processes are mature technologies, commercially operational, while ionic-liquid-based configurations are still
in basic principles [24]. Hence, there is more community engagement for MDEA, so that compliance with
GDC 10 is higher for MDEA.

Computed sustainability metrics are presented in Table 3. Values were calculated from data available on public
sources. Similar to qualitative indicators, the lower its value the greenest the alternative is.
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Table 3. Computed Sustainability Metrics

. . . . Process
Dimension Metric (unit) two-stage IL  multiple-stage IL MDEA
a
Hydrocarbon Losses 0.0268 0.0469 0.0007
(dimensionless)
i Solvent Intensity?
Environmental (kg Solvent /kg CO,) 115.47 78.57 9.96
Energy Intensity?
0.24 0.15 0.43
(kWe/kg CO2)
Life Cycle Cost?
_ ($/tCO,) 81 84 93
Economic .
Temperature Swing
7 5 63.2
(K)
Toxicity”
54.5 54.5 300
(9/kg)
- - b
Social Corrosivity 0.000011 0.000011 2.43
(mly)
Explosiveness® : ,
(% vol air) Not explosive Not explosive 0.9-8.4

& Metrics calculated based on mass and energy balances provided in [4]. LCC detailed in Appendix A.
b Metrics calculated based on data available in Refs [25 and 26, 27 and 28, 29 and 30] respectively.

Hydrocarbon Losses (HCL) and Solvent Intensity (SI) indicates that MDEA process is the best alternative
while Energy Intensity (EI) and Temperature Swing (ATqps—reg) indicate multiple-stage IL process as the
greenest alternative and Life Cycle Cost (LCC) indicates that two-stage IL process is the greenest alternative.
Toxicity, Corrosivity and Explosiveness indicates both IL-based systems as the most sustainable alternatives.

Figure 5 displays the scores assigned to each process alternative based on normalized metrics according to
sustainability dimensions. Considering the environmental aspect, MDEA is the greenest alternative as it entails
a lower CH4 loss and requires a lower quantity of solvent. Two-stage IL process configuration presents the
best performance in the economic dimension due to its lower Life Cycle Cost (LCC). Finally, both two-stage
IL and multiple-stage IL processes have the best performance in the social dimension as ionic liquids are safer
solvents than amines. Therefore, considering only individual metrics, it is not possible to identify the most
sustainable configuration, so a multiplecriteria analysis is required to support decision making.
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—two-stage IL —— multiple-stage IL MDEA

Environmental

O o0
=

Social Economic

Figure 5: Process alternatives performance according to sustainability dimensions.

Scores for GDC’s (GDCS) and normalized quantitative metrics (NMS) were combined into Severity Matrix
(SM) resulting in matrix SC, CF and SD.

288 288 96 32 32 32 32 32
SM=|270 270 30 90 30 3.0 30 3.0
74 74 666 66.6 66.6 66.6 66.6 66.6

The Severity Contribution matrix (SC) is presented in Figure 6. For IL-based processes, the most important
contribution to severity are HCL and SI while for MDEA configuration this factors improve sustainability. It
can be observed also that for MDEA all the other factors have the same influence on severity. When comparing
IL-based configurations, it can be inferred that El is responsible for reducing two-stage IL sustainability while
LCC is responsible for reducing multiple-stage IL sustainability.

34.634.6 34.634.6
16.116.116.116.116.116.1
115 115
3.8 3.8 3.8 3.8 3.8 3.8 38 3.8 38 38
18 18
ENEE EEEE -
two-stage IL multiple-stage IL MDEA

mHCL ®mSI ®mElI wLCC mATabs-reg ®Toxicity ™ Corrosiveness M Explosiveness

Figure 6: Severity Contribution.

Critical Factor and Sustainability Degree indicate that the single- and multiple-stage IL absorption processes
are the most sustainable alternatives (nearly the same score) for CO> capture.

28.5440
CF = | 27.7800
159.3960

SD = 15,7378
1,0000
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As the difference between Sustainability Degree of IL-based processes is insignificant, their sustainability are
equivalent. However, it can be easily noticed that IL-based systems are more sustainable than amine-based
systems as they have lower energy consumption, lower life cycle cost and they are safer solvents. Multiple-
stage IL absorption could be evaluated as more sustainable than two-stage IL absorption alternative by Liu [4]
results, which showed its energy consumption lower than the two-stage IL alternative (which influences not
only Energy Intensity (EI) but also Life Cycle Cost (LCC)). However, as a compressor and a heat exchanger
were added (to compare the processes on equal grounds), this work showed LCC for multiple-stage IL process
to be higher than for two-stage IL process, which decreased multiple-stage sustainability.

CONCLUSION

This work presents a sustainability analysis of ionic-liquid-based absorption processes for CO, capture. Two
IL-based configurations (two-stage IL and multiple-stage IL) are evaluated in caparison with amine-based
absorption (MDEA). According to the Sustainability Degree, an index that combines heuristic criteria - based
on expert judgment — and sustainability metrics — calculated from available public sources, multiple-stage IL
is the most sustainable alternative to CO> capture. Severity Contribution allows identifying which metrics
most influence Severity Matrix and consequently the Sustainability Degree. It can be observed that Energy
Consumption is clearly the factor that contrasts multiple-stage IL and two-stage IL. It is relevant to note that
the multiple-stage IL process proposed by Liu et al. [4] does not perform the same service of the two-stage IL
and MDEA alternatives (both producing CO; at 1 bar). Introducing a compressor to produce CO; at 1 bar
increase Energy Consumption (OPEX) and capital expenditure (CAPEX), significantly impacting LCC and
hence decreasing its Sustainability Degree, which makes the Sustainability Degree of both IL-based processes
almost identical. Lastly, MDEA is less sustainable than IL-based processes in all factors except Hydrocarbon
Losses (HCL) and Solvent Intensity (SI).
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NOMENCLATURE

CAPEX — Capital Expenditure

CF — Critical Factor

cfrer — Critical Factor of Reference

CHs — Methane

CO. — Carbon Dioxide

El — Energy Intensity

GDC — Green Design Criteria

GDCI — Green Design Criteria Index

GDCS — Green Design Criteria Scores

HCL — Hydrocarbon Losses

IL — lonic Liquid

ILS — lonic Liquid Scrubbing

LCC — Life Cycle Cost

M’s — Quantitative Metrics

MAS — Monoethanolamine Aqueous Scrubbing
MDEA — Methyldiethanolamine

NMS — Normalized Metrics Scores

OPEX — Operational Expenditure

PGC — Twelve Principles of Green Chemistry
PGE — Twelve Principles of Green Engineering
PSD — Nine Principles of Green Engineering defined at the Sandestin Conference
PWS — Pressured Water Scrubbing

SC — Severity Contribution Matrix
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SD — Sustainability Degree
S| — Solvent Intensity
SM — Severity Matrix
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Appendix A. Life Cycle Cost Assessment

two-stage IL  multiple-stage IL MDEA
CAPEX (%) 4,070,000 5,770,000 1,880,000
OPEX ($/y) 3,099,730 3,032,130 3,601,720
AP (1) 624000 612000 602400
Cost due to corrosion losses? 0 0 0.568
LCC ($/) 81.03 83.74 93.37

2 Value from Ref. [31]
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