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RESUMO

Tendo em vista os multiplos usos do gas de sintese como intermediario para
produtos de maior valor agregado, é natural que haja uma movimentacdo no sentido
de otimizar a0 maximo sua producdo. Nesse cendrio, tém sido estudadas rotas
alternativas a reforma tradicional do metano para sua posterior transformacdo em
hidrogénio e monéxido de carbono, de modo a garantir propor¢cdes ideais de cada
componente para o uso desejado, seja na producao de combustiveis, amdnia, metanol
ou ainda outros compostos. Este trabalho teve o objetivo de estudar o processo de bi-
reforma do metano proveniente do gas natural, uma das alternativas apresentadas ao
modelo mais usual e que tem apresentado melhores resultados. Para tal, foi realizada
uma breve revisdo bibliografica sobre o assunto para entender melhor o estado da
arte do processo como um todo. Em seguida, foram realizadas simulac¢des utilizando
o software Aspen Plus V100, seguindo condi¢cdes de processos e dados de conversao
fornecidos em estudos prévios sobre o assunto. Com os resultados, unidos a uma
posterior analise econdmica, foi possivel chegar a conclusdes importantes quanto a
viabilidade econbmica de uma planta de bi-reforma, bem como comprovar suas
vantagens em relacdo aos outros métodos de producédo do gas de sintese, visando

contribuir para futuros estudos relacionados a esse processo.



ABSTRACT

Considering the multiple uses syngas has as an intermediate for products with
higher monetary value, it is natural that there should be a lot of effort to optimize its
production. In this scenario, alternative chemical routes have been studied as
substitutes to the traditional methane reforming, followed by its transformation into
hydrogen and carbon monoxide, in order to guarantee the ideal proportion of each
component to its main goal, whether in the production of fuels, ammonia, methanol or
any other product that is derived from syngas. This study had the objective to study
the bi-reforming process from methane prevenient from natural gas, one of the
alternatives to the traditional reforming with the best results so far. In order to achieve
this goal, a brief research about the state of the art of this process was made, followed
by simulations using Aspen Plus V100, with process conditions obtained from the
literature. The results from the simulation were then combined with an economic
analysis, which lead to conclusions about the economic viability of a bi-reforming
industrial plant, as well as to proves regarding its advantages in comparison to other
syngas production methods, with the main goal to contribute to the advances in this

research field.
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1. INTRODUCAO E OBJETIVOS

Tendo em vista a crescente preocupagao com escassez de recursos naturais,

é cada vez mais fundamental otimizar 0os processos existentes, buscando sempre
aumentar a conversao e rendimentos globais. Nesse cenario, torna-se ainda mais
importante buscar a melhora de processos tradicionais da engenharia quimica cuja
tecnologia pode estar ultrapassada, possibilitando assim grande espaco para
mudancas e melhorias.
Um destes processos de destaque € o de reforma de gas natural, que tem como
principal produto o gas de sintese, composto majoritariamente por gas hidrogénio e
monoxido de carbono. O géas de sintese € um intermediario fundamental de processos
muito tradicionais e realizados em larga escala na inddstria, como por exemplo na
producdo de metanol e principalmente da amoénia, em um processo consagrado.
Somado a isso, o0 gas de sintese também € considerado por muitos parte importante
de um futuro mais sustentavel, segundo aponta o laborat6rio de catalise e sintese da
China (SynCat Beijing. Disponivel em: <https://www.syncatbeijing.com/our-vision/>.
Acessado em 19/06/2021), que inclusive defende combustiveis provenientes do gas
de sintese como futuros substitutos dos mais tradicionais diesel e gasolina, por
exemplo.

Dados e pesquisas indicam grande crescimento deste intermediario no
mercado ao longo dos Ultimos anos e também previsdo de aumento para 0s proximos.
Segundo pesquisa realizada pela companhia de pesquisa em mercados
MarketsandMarkets, em 2020 apds um crescimento de 9% na quantidade anual de
gas de sintese produzida, chegando 245554 MWth de estimativa de mercado, espera-
se uma média de crescimento de mais de 10% para os préximos 5 anos, 0 que
chegaria a dobrar o mercado do intermediario, mostrando assim seu potencial
econdmico.

Com isso, surgiu a demanda de encontrar o ponto 6timo para a reagédo de
reforma, variando-se a pressao, a temperatura e também a proporcao dos reagentes.
Um dos processos propostos como solucao para esta otimizagao € o processo de bi-
reforma, no qual altera-se a propor¢gdo de gas metano e gas carbdnico na entrada,

adicionando também agua aos reagentes, de modo a gerar produtos na propor¢cao



CO:Hzigual a 2, ideal para a continuidade dos processos que utilizam o gas de sintese
como intermediario.

Diante dessa situacgéo, este trabalho tem como objetivo simular utilizando-se o
simulador de processos Aspen Plus V10© a etapa reacional do processo de bi-
reforma, com o intuito de confirmar essa vantagem proposta na propor¢cdo dos
reagentes, que facilitaria os processos seguintes para obtencdo de aménia ou
metanol, bem como avaliar a viabilidade econbmica para a instalacado deste processo

em grande escala.



2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1. O gas de sintese

O gas de sintese, ou gasogénio, pode ser definido como uma mistura gasosa
com composicgao variavel de dois principais componentes: Hidrogénio e mondxido de
carbono. Além destes dois principais, 0 gasogénio normalmente apresenta tracos de
oxigénio, agua, metano, dioxido de carbono e também nitrogénio — este Ultimo em
maiores quantidades quando ar atmosférico € utilizado no processo. A primeira
producdo documentada em larga escala data da década de 1930, quando o francés
Georges Imbert patenteou um gaseificador que transformava madeira no gas de
sintese (IMBERT,1931) - que na época foi chamado de “gas de produgao” — e que por
sua vez seria capaz de produzir combustiveis importantes e baratos para motores de
combustéo interna.

De forma geral, sua producdo utiliza como matéria-prima combustiveis ou
compostos solidos. Processos mais tradicionais fazem uso de carvao ou gas natural,
enquanto pesquisas mais recentes (PERES, 2010) mostram a possibilidade de
reaproveitar outras fontes renovaveis como biomassa ou glicerina para produzir o gas
de sintese. Em ambos os casos, é importante notar que mesmo ndo possuindo a maior
das capacidades calorificas, 0 gasogénio € produzido a partir de compostos de baixo
valor agregado, e pode posteriormente ser utilizado como precursor para combustiveis
e outras substancias quimicas fundamentais para o mercado, como a aménia e o
metanol, o que o torna um composto intermediario de alta relevancia no cenario da

indUstria quimica.

2.1.1. Usos e aplicacdes

O gas de sintese apresenta como uma de suas maiores vantagens a
versatilidade como precursor de outros compostos. Seu primeiro e mais tradicional
uso foi para reacdes de Fischer-Tropsch (IM-ORB, 2016), em que fundamentalmente
utiliza-se gas combustivel para producdo de combustiveis liquidos, como gasolina,
qguerosene, diesel e lubrificantes segundo a equacgéo 2.1 abaixo, muito estudada e

utilizada nos processos de reforma do gas natural.

nCo + 2n+ 1)H, —» C,Hypyn + nH,0 (2.1)
3



Além deste uso, 0 gas de sintese também é utilizado como precursor de outras
reacoes, uso que inclusive supera hoje em dia as reacGes de Fischer-Tropsch. Os
dois principais produtos derivados do gas de sintese sdo o metanol e a amonia,
segundo as equacdes 2.2 e 2.3 abaixo.

CO + 2H, - CH;0H (2.2)
N, + 3H, - 2NH, (2.3)

Desta forma, como € possivel observar na Figura 2.1 abaixo, o gas de sintese
possui ainda outras aplicacfes além das mencionadas acima, e € um composto

fundamental para a producdo dos mais diversos produtos da inddstria quimica.

Figura 2.1 — Diagrama indicando as possiveis aplicacdes industriais

do gas de sintese
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2.1.2. Composicéo e aplicagdo

Como comentado em secdes anteriores, 0 gas de sintese é caracterizado por
ter composigao variavel, o que dificulta a determinacdo exata de suas propriedades.
Dentre os muitos fatores que podem alterar sua densidade, capacidade calorifica, e



até mesmo composicéo geral estdo a matéria-prima utilizada, o tipo e condi¢bes de
operacédo do reator e também o comburente utilizado (BASU, 2010).

De forma geral, as propriedades principais, como cOmposIiGa0 e proporgao
entre componentes, dependem diretamente da aplicacdo do gas de sintese. Como é
possivel ver na Tabela 2.1, que mostra as porcentagens volumétricas do gas de
sintese para 4 usos distintos, 0 gasogénio se mostra de fato muito versatil. Vale
ressaltar que como cada um de seus usos pode requerer uma cOmposicdo e
proporcao dos reagentes especifica, pode ser que seja necessaria uma etapa extra

de tratamento.

Tabela 2.1 — Propriedades do gas de sintese a partir da biomassa com e sem
retirada de CO2

Especificacdes do Gas de Sintese para Multiplas Aplicacdes
Especificacdo| Uso direto . . Reacdes de
Producéo de | Producéao de )
(% em do . Fischer-
_ _ Amonia Metanol
volume) Hidrogénio Tropsch
% Hz > 98% 75% 71% 60%
< 10-50
% CO < 20 ppm(v) 19% 30%
ppm(v)
<10-50
% CO2 < 20 ppm(v) 4-8% -
ppm(v)
% N2 < 2% 25% - -
Gases em
N2, Ar, CHa,
Menor N2, Ar, CHas Ar, CH4 N2, Ar, CHas co
2
Quantidade
Razé&o H2/CO - - 2 0,6-2,0

Fonte: Adaptado de BASU (2010)

2.1.3. Mercado

Um ponto fundamental para entender um produto, bem como seus derivados,
€ entender o cenario econdmico no qual ele se encaixa. De forma a se aprofundar
neste tépico, foram retirados dados econdmicos de importacdo e exportacdo da

plataforma Comex Stat, portal gratuito disponibilizado pelo governo brasileiro.



No que diz respeito ao gas de sintese em si, os dados mostram que ndo ha

guantidades significativas sendo importadas, conforme mostra a Figura 2.2 abaixo.

Figura 2.2 — Quantidade de gas de sintese importado nos ultimos 5 anos
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Fonte: Acervo pessoal, dados retirados do Comex Stat

Pode-se inclusive dizer que o comportamento acima era, em certa medida,
esperado. Pela facilidade na producéao, e pelo fato de apresentar matérias-primas de
facil obtencéo, é natural que paises ndo importem quantidades significativas do
composto. Por outro lado, por ser precursor de processos que agregam muito valor
ao produto final, também é esperado que ele ndo seja exportado em quantidades
elevadas.

Contudo, mesmo sem quantidades elevadas para o gas de sintese, € possivel
entender um pouco mais de seu mercado analisando um de seus principais
compostos, o hidrogénio, e sua principal fonte, o gas natural, como mostrado nas

Figuras 2.3 e 2.4, respectivamente.



Figura 2.3 - Quantidade de hidrogénio importado e exportado nos ultimos 5
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Figura 2.4 - Quantidade de gas natural importado e exportado nos ultimos 5
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Fonte: Acervo pessoal, dados retirados do Comex Stat

Com relacdo ao hidrogénio, nota-se que se trata de um produto
majoritariamente exportado pelo Brasil. Somado a isso, com excecédo de um pico no
ano de 2018 o mercado se mostra estavel, com exportacdes préoximas a 300 kg/ano e

importacdes préoximas a 100 kg/ano.



Por outro lado, o0 gas natural € um composto que é majoritariamente importado,
e em quantidades muito elevadas, se comparado ao gas de sintese e ao hidrogénio.
Como é possivel observar no gréfico, 0 mercado se encontra em queda desde 2015,
mas ainda representa quantidades significativas, proximas a 4.000 t/ano. Isso pode
ser um indicativo que ele € muito usado para obtencéo de hidrocarbonetos de cadeia
pequena, como 0 metano, que passam pela reacéo de reforma a gas de sintese para
posteriormente ser envolvido no processo de produtos de maior valor agregado como

a amonia e o metanol.

2.2.Rotas de producéao convencionais

Este trabalho visa trabalhar utilizando o metano como matéria-prima, e,
portanto, serdo exploradas detalhadamente as rotas de producdo que utilizam este

composto para obter o gas de sintese.

2.2.1. Reforma a Seco

O processo de reforma € o mais conhecido e tradicional dentre os que serédo
mencionados para obtencado do gas de sintese. Nele, sédo utilizados metano e dioxido
de carbono, em conjunto com catalisadores variados, como de niquel ou de rédio

(KUMAR, 2015), de tal modo que seja processada a equagéo 2.4.

CHy+C0, ©2C0 +2H,  AHyogi = +247 -2 (2.4)
Fonte: Adaptado de Kumar (2015)

Como é possivel observar pela entalpia de reacéo, trata-se de uma reacao
endotérmica. Desta forma, é necessario processa-la em altas temperaturas (800 -
1000°C), o que, por sua vez, traz um dos primeiros e maiores gargalos deste processo:
a formacéo e deposicédo de coque (SOUZA, 2011). Isto ocorre, pois a temperaturas
elevadas o metano se decompBe em hidrogénio e carbono solido, conforme a

equacao 2.5 abaixo.



Uma vez formado, esse carbono tende a depositar no catalisador, inibindo os
sitios ativos e desativando-o como um todo (SOUSA, 2011).

Somado ao problema da formacéo de coque, o processo de reforma a seco
também apresenta outro gargalo, na propor¢cdo H2/CO. Na reforma a seco, como
observado acima, esta proporcdo é igual a 1. Nos usos do gas de sintese ja
mencionados, contudo, ela costuma ser maior, com valor de 2 para 0 processo
produtivo de metanol e de um pouco acima de 2 para reagdOes de Fischer-Tropsch.
Dessa forma, ha producéo de CO em excesso nesta primeira rota apresentada.

2.2.2. Reforma Oxi-CO2

O processo de reforma com uso de oxigénio foi uma das possibilidades
levantadas (CHOUDHARY, 2006) para solucionar os problemas apresentados pela
reforma. De inicio, somente pela presenca de O: j& seria possivel ao menos reduzir
ou manejar a deposicdo de coque no catalisador, aumentando sua vida Gtil. Além

disso, a proporgéo H2/CO também foi melhorada, conforme mostrado na equacéo 2.6.
3CH, + CO, + 0, & 4CO + 6H,  AH,og¢ = +58% (2.6)

Por outro lado, esse processo ainda apresenta problemas e desvantagens. O
maior deles diz respeito a seguranca, uma vez que 0 uso em escala industrial de
oxigénio em conjunto com diversos combustiveis € uma mistura que traz riscos de
explosdo, e que deve ser intensamente estudada e analisada antes de ser colocada
em prética. Além disso, apesar de ter aumentado para 1,5, a proporcédo H2/CO ainda
é diferente da desejada nos processos que utilizam o gas de sintese, o que faz

necessaria a adicdo de hidrogénio puro nas etapas seguintes.

2.2.3. Processo de Bi-reforma

O processo de bi-reforma do metano surgiu no mesmo contexto do processo
Oxy-CO2, como uma tentativa de solucionar os gargalos existentes no processo de
reforma. Nesse caso especifico, além do dioxido de carbono é utilizada também agua

como reagente, segundo a equacéao 2.7 abaixo.

3CH, + COy + 2H,0 _4CO +8H,  AHpog = +220-2 (2.7)



Nesse novo processo, ha 2 vantagens significativas em relacdo aos ja
existentes. A primeira delas € a presenca de agua na forma de vapor, que ajuda a
reduzir a quantidade de coque formado (KUMAR, 2015), aumentando assim a vida (til
e a eficiéncia do catalisador utilizado.

A segunda vantagem da bi-reforma é a propor¢cdo H2/CO de 2, o que permite
utilizar a corrente de saida diretamente como alimentacdo de um processo para
producdo de combustiveis Fischer-Tropsch ou de metanol. Somado a isso, essa
proporcdo ainda pode ser ajustada no processo caso seja necessario, bastando
somente alterar as quantidades de vapor e de diéxido de carbono introduzidas no

reformador.

2.2.4. Fluxograma

O downstream do processo de bi-reforma pode ser representado pelo diagrama

de blocos na Figura 2.5.

Figura 2.5 — Representacdo esquematica do downstream para o

processo de bi-reforma do metano

Pre-Reforma

2 Bi-reforma

Fonte: Acervo pessoal

Na imagem acima, a corrente 1 representa a entrada de gas natural no sistema
e a corrente 2 a entrada de vapor d’agua. Ambas sdo unidas em um misturador e
entram no pré-reformador, equipamento que tem como objetivo decompor
hidrocarbonetos na forma CxHy em compostos menores - preferencialmente metano —
para que a formagéo de coque na reforma seja inibida. Em seguida, a corrente 3 que

sai deste equipamento é unida com a corrente 4, contendo diéxido de carbono, e
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ambas sdo introduzidas no reator de fato, que realiza a etapa de bi-reforma dos

reagentes em gas de sintese.

2.2.5. Condicdes de processo e parametros variaveis

Um ponto fundamental para o estudo de qualquer processo € entender suas
condicbes e quais parametros podem ser variados. Em relagdo as correntes de
entrada (OLAH, 2013), a agua deve chegar ao pré-reformador na corrente 2 como
vapor saturado a 7 bar. Ja o gas natural costuma estar disponivel a altas pressdes
(>40 bar) e deve, portanto, ser descomprimido até pressdo semelhante a da 4gua para
ser misturado com o vapor. Estas duas correntes sdo entdo aquecidas até a
temperatura do pré-reformador, em torno de 400-550°C.

Esta corrente 3 de produto é entdo misturada com a corrente 4 de entrada de
CO2, que também costuma estar disponivel a pressfes elevadas, e deve assim passar
por uma descompressao até aproximadamente 7 bar. A unido das correntes 3 e 4
passa em seguida por um aquecedor, atingindo em torno de 600°C para enfim entrar
no reformador e ser posteriormente convertida em gas de sintese.

Assim, é importante notar que a bi-reforma é uma oportunidade de otimizar um
processo muito importante na industria. Dentre elas, destacam-se as temperaturas e
pressfes nos dois reformadores e a propor¢do de alimentacdo CH4/H20/CO2, que
podem ser testadas via simulacdes e analises de sensibilidade para buscar condicdes

Otimas e de eficiéncia maxima para o processo em questao.
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3. METODOLOGIA

Foram necessarias diversas etapas para a conclusdo do estudo sobre o
processo de bi-reforma do metano para producdo do gés de sintese. Dentre elas, é
possivel destacar: (i) a construcdo da base da simulagéo, que envolve a definicdo dos
componentes, bem como do modelo termodinamico a ser adotado, (ii) a obtencéo e
avaliacao de dados cinético para implementacdo na simulacéo e (iii) a construcéo do
fluxograma no simulador de processos Aspen Plus V100, desde a escolha dos
equipamentos até definicdo dos graus de liberdade em cada um deles, de acordo com

as informacdes que ja foram obtidas durante a revisao bibliografica.

3.1.Base para simulacéao

Como mencionado acima, em qualquer simulacao é fundamental que seja feito
um embasamento envolvendo os componentes corretos e um modelo termodinamico
adequado. Esses dois aspectos foram cobertos a partir da unido dos estudos feitos
na revisdo bibliografica com conhecimento sobre os componentes e conceitos
aprendidos ao longo da graduacdo em engenharia quimica, em unido com dados da
literatura (SMITH, 2007).

Dessa forma, portanto, o primeiro passo dado no sentido de obter uma
simulacdo coerente foi a definicAo de todos componentes que fariam parte do
fluxograma, seja como matéria-prima, na entrada, ou como produto resultante de
alguma reacéo ao longo do processo. De forma intuitiva, os primeiros componentes
adicionados foram aqueles envolvidos na reacdo de bi-reforma: metano, didxido de
carbono, agua, mondxido de carbono e gés hidrogénio.

Além destes, é importante considerar no processo que o gas natural introduzido
€ 0 mais préximo do real possivel, de tal modo que além de metano ele contém uma
quantidade consideravel de hidrocarbonetos. Dentre eles, o etano (CzHs), propano
(CsHs), n-butano (CsHio), n-pentano (CsHi2) e n-hexano (CeHi4) estdo em maior
proporcdo (NGUYEN, 2019) e foram considerados no ambiente de simulagéo.
Somado a estes, foram adicionados também oxigénio e nitrogénio, que podem ser
inertes presente como impureza em alimentacdes de dioxido de carbono e do proprio

gas natural, respectivamente.
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Assim, depois dessa configuracao inicial foi obtida a pagina de componentes

no ambiente de simulacao representada abaixo na Figura 3.1.

Figura 3.1 — Componentes adicionados ao ambiente de simulagao

Binary Interaction - SRKKI-1 (T-DEPENDENT) Control Panel Components Setup +
| @ Selection | Petroleumn | MNeonconventional | Enterprise Database | Comments |
Select components
Component ID Type Component name Alias

METANO Conventional METHANE CH4
co Conventional CARBON-MONOXIDE co
HYDROGEN Conventional HYDROGEN H2
coz2 Conventional CARBON-DIOXIDE co2
WATER Conventional WATER H20
OXYGEN Conventional OXYGEN 02
NITROGEM Conventional HYDROGEN H2
ETANO Conventional ETHANE C2H6
PROPANO Conventional PROPANE C3H8
NBUTANO Conventional N-BUTANE C4H10-1
NPENTANO Conventional N-PENTANE C5H12-1
NHEXANO Conventional N-HEXANE C6H14-1

Fonte: Acervo pessoal

Como ja mencionado, o segundo passo para definicdo correta de propriedades
para que o fluxograma seja construido é a definicdo do modelo termodinamico. Para
iSso, considera-se 0s tipos de componentes, as pressdes e temperaturas utilizadas,
as fases presentes no processo e a interagcdo molecular dos componentes, tanto intra
como intermolecular.

Com relacdo aos componentes, € possivel notar que prevalecem os
hidrocarbonetos de cadeia simples, apolares e gasosos a temperatura ambiente. Além
destes, estdo presentes também os gases oxigénio, hidrogénio e nitrogénio, bem
como agua e os oOxidos de carbono, o que gera interacbes que devem ser
consideradas na decisao final. Considerando-se estes aspectos percebe-se que se
encaixam, dentre os modelos possiveis, as equacfes de estado para fase gasosa
como Peng-Robinson e Redlich-Kwong (SMITH, 2007).

O segundo ponto analisado, além dos componentes, sdo as condi¢des de
processo. Apesar das alimentacbes serem em sua maioria pressurizadas, 0S
equipamentos sao operados proximos a 10 bar, considerada industrialmente uma
pressdo moderada. Assim, ndo é necessario considerar ndo-idealidades muito fortes

devido a essa variavel (SMITH, 2007). De forma andloga, as temperaturas de
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operacdo variam entre 400°C e 900°C, que sdo elevadas, mas em se tratando de
gases e hidrocarbonetos néo requer um tratamento especifico em termos de modelo
termodinamico (SMITH, 2007).

Por fim, o Ultimo aspecto a ser analisado séo as fases presentes nas tubulagbes
e equipamentos. O processo como um todo ocorre na fase gasosa, com uma unica
excecao para a alimentacdo de agua pura, mas que € rapidamente transformada em
vapor apos atingir a pressao de operagdo. Dessa forma, ndo se faz necesséario um
modelo que leve em conta idealidades consideraveis na fase liquida.

A conclusédo que se chega ao unir todos os fatores citados acima é que se trata
de um sistema sem nao-idealidades significativas na fase liquida, com a maioria de
seus componentes sendo hidrocarbonetos de cadeia simples e apolares, com
excecao da dgua, o componente mais polar presente na mistura. Assim, unindo essa
analise com os resultados do assistente de métodos (Aspen Plus User Guide, 2000)
do software Aspen Plus V10©, o método escolhido para realizagdo da simulagéo foi o
SRKKD, que utiliza a equacao de estado Soave-Redlich-Kwong com modificagdes de
Kabadi-Danner, que otimizam a equagcdo de estado no sentido de adicionar

parametros importantes para a relacéo hidrocarbonetos com agua.

3.2.Elaboracéo do fluxograma de processo no software Aspen Plus
V10©

Com os componentes envolvidos no processo e o modelo termodinamico bem
definidos, o passo seguinte foi construir o0 ambiente e realizar a simulacao, definindo
as correntes de processo, 0S equipamentos necessarios, bem como suas
propriedades. Tomou-se como base o estudo da literatura (NGUYEN, 2019) para
definicdo dos equipamentos.

Na entrada do processo ocorre a despressurizacao das correntes de entrada 4
e 9 nas vélvulas (V-101 e V-102), bem como a pressuriza¢do da corrente 1, composta
por agua, ha bomba P-101. O processo seguinte é o aquecimento das correntes 2 e
10, de agua e gas carbbnico, respectivamente, nos trocadores de calor E-101 e E-
103. A corrente 3, agora composta por vapor, € misturada com o gas natural presente
na corrente 5 e posteriormente aquecida no trocador E-102, para na sequéncia passar
pelo pré-reformador R-101, aonde busca-se a quebra de hidrocarbonetos maiores em
cadeias menores, como sera explicado mais a frente. A corrente de saida desse

equipamento é entdo misturada com o gas carbodnico vindo da corrente 11, e a
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corrente resultante dessa mistura serd aquecida pelo trocador E-104 para ser
alimentada ao reator principal do processo (R-102). Nele ocorrera a reacao de bi-
reforma desejada, formando assim o gas de sintese, produto final e objetivo do
processo. Ao final da simulacdo, adicionou-se um separador manual, com o Unico
intuito de obter uma vazao somente de gas de sintese para posterior precificacdo e
analise econémica do processo.

O fluxograma do processo de producao de gas de sintese a partir da bi-reforma

obtido é mostrado na Figura 3.2.

Figura 3.2 — Fluxograma Geral de Processo

T (7] u-102 E-104
S B Y . @ g 3
=101

P-101 E-101

s g_-*? g
Legenda:
P-10X — Bomba E-10% — Trocador de Calor
R-10X — Reformadaores V-10% — Valvulas
M-10X — Mixers 5-10X — Separador

Fonte: Acervo pessoal

A alimentagéo foi definida a partir da literatura (NGUYEN, 2019), tomando como
base uma producdo de uma planta hipotética de 300 t/dia de metanol. Para isso,
fazem-se necessarios aproximadamente 225 kmol/h e 450 kmol/h de monéxido de
carbono e gas hidrogénio, respectivamente, e com esse dado foram feitos os calculos
para as correntes de alimentacéo. Ja para a composicao das correntes, o proposto na
literatura (NGUYEN, 2019) também foi considerado. A configuracdo final das

correntes de alimentacdo do processo esté indicada na Tabela 3.1.
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Tabela 3.1 — Dados das correntes de alimentacéo

Vazéo Pressédo | Temperatura _
Composicao Molar
(kmol/h) (bar) (°C)
CO2
COz2 0,96
83,60 90 25
N2 0,04
CH4 0,8871
CO2 0,0194
C2H6 0,0693
Gas C3H8 0,0125
271,42 42 25
Natural N2 0,0082
C4H10 0,0028
C5H12 0,0005
CeH14 0,0002
Agua 190,32 1 25 H20 1

Fonte: Acervo pessoal

Uma vez definida a alimentacdo, fez-se a configuracdo dos equipamentos

conforme o descrito na literatura (NGUYEN, 2019). Os principais parametros definidos

se encontram na Tabela 3.2
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Tabela 3.2 — Principais parametros dos equipamentos

Fonte: Acervo pessoal

Temperatura| Fracédo de
Perda de )
Trocador de Saida Vapor na
Carga (bar) )
(°C) Saida
Trocadores de
E-101 0,1 - 1
Calor
E-102 0,1 500 -
E-103 0,1 - 1
E-104 0,1 600 -
Temperatura
o Perda de . Presenca
Objetivo de Operacgéo
Carga (bar) . de Inertes
°C)
Pré-Reformador | Minimizar
Energia .
_ 0,2 400°C Sim, N2
Livre de
Gibbs
Temperatura
o Perda de
Objetivo de Operacgéo
Carga (bar) .
Q)
Reformador Converter
reagentes
] 0,2 830
em gas de
sintese
VAl Pressdo de
Vélvulas de alvula
Saida (bar)
Controle de
V-101 7
Presséo
V-102 7

Primeiramente, para os trocadores de calor, assumiu-se em um primeiro

momento uma perda de carga minima de 0,1 bar com a segunda propriedade exigida

(temperatura final desejada em termos de processo ou fracao de vapor da corrente de

saida) mostrada no Tabela 3.2.
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No trocador de calor E-101, tinha-se por objetivo a conversao da agua liquida
alimentada em vapor saturado, justificando a escolha da fracdo de vapor como
varidvel escolhida, da mesma maneira que acontece no trocador E-103, que visa
transformar o gas carbdnico recém despressurizado em vapor saturado. J& os
trocadores E-102 e E-104 tém a funcédo de preparar a corrente de processo para
entrada no pré-reformador e no reformador, respectivamente, elevando a temperatura
da corrente de aproximadamente 130°C para 500°C no primeiro caso e de 330°C para
600°C no segundo.

As valvulas se fazem necessarias no processo para controle de presséao das
correntes alimentadas, que chegam a pressdes muito elevadas. As pressdes de saida
foram definidas de acordo com a literatura (OLAH, 2013) e estd indicada na Tabela
3.2.

O pré-reformador (R-101), conforme mencionado anteriormente, é essencial no
processo para reduzir o maximo possivel as cadeias dos hidrocarbonetos, que
chegam de variadas formas pela alimentacdo do gas natural, idealmente chegando
ao metano. Isto faz com que a formacgéo de coque no leito catalitico seja muito menor,
aumentando o tempo de vida do catalisador e a eficiéncia do processo como um todo.
Como a quebra desses hidrocarbonetos € uma reacdo em equilibrio, o reator
escolhido para simula-las foi o RGibbs, que faz a minimizacdo da energia livre de
Gibbs levando os componentes da mistura até seu ponto de equilibrio. O reformador
principal (R-102), responsavel pela bi-reforma, e a consequente producdo de gas de
sintese. A principio, as variaveis estabelecidas foram a temperatura, seguindo o
reportado na literatura (OLAH, 2013), a perda de carga e a reacéao (eq. 2.7). Fixou-se
incialmente a conversao em torno de 70% (OLAH, 2013). A conversao serd uma
variavel importante utilizada nas andlises de sensibilidade para avaliar o efeito de
mudancas na temperatura, pressao, dentre outras condi¢cdes de processo.

Ao final do processo, adicionou-se também um separador S-101. Sua funcéo
na simulacdo € meramente de separar, sem nenhum método rigoroso, o gas de
sintese dos demais produtos, para que a avaliagdo econdmica da corrente final seja
feita de forma mais precisa, e ndo seja impactada por produtos secundarios.

Por fim, o ultimo aspecto da simulacdo a ser acrescentado séo as utilidades
necessarias nos equipamentos do processo. Para os trocadores E-101 e E-103, que

requerem quantidades menores de calor, foram utilizados vapor de média e vapor de
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baixa pressao, respectivamente. Ja para os trocadores E-102, E-104 e para o reator
R-102, que precisam trabalhar a temperaturas mais elevadas, foi escolhida a utilidade
FIREDHEAT do proprio Aspen Plus V100, que utiliza fluidos genéricos com
temperaturas mais altas e coeficiente de troca fixados. O detalhamento das utilidades

segue na Tabela 3.3.

Tabela 3.3 — Dados de input de utilidades

Utilidades

Equipament | Tentrada | Tsada | Coeficiente de Troca Preco

0 (°C) (°C) (kJ/kg) ($/kg)
FIRiDHE E-102 600 400 600 4,25E-06
FIRHE104 E-104 1000 650 600 4,25E-06
FIRHR102 R-102 1000 850 600 4,25E-06
VLP E-103 125 124 - 1,90E-06
VMP E-101 175 174 - 2,20E-06

Fonte: Acervo Pessoal

3.3.Analise de Sensibilidade

A partir do caso base descrito anteriormente, foram incluidas andlises de
sensibilidade, com o intuito de compreender melhor o impacto da variacdo da
conversado no reator R-102 em algumas variaveis de processo, mais especificamente
na producado de gas de sintese, no gasto de utilidades e na rentabilidade do processo
(através da métrica do Valor Presente Liquido, VPL). Dessa forma, variou-se a
conversdo de metano no reformador entre os valores de 0,4 e 0,85, e foram

observados os resultados dessas mudancas nas variaveis mencionadas acima.

3.4.Analise Econbmica

Além da analise de sensibilidade, foi realizada também a avaliagdo econémica
do processo como um todo, utilizando o Aspen Economic Evaluator integrado no
Aspen Plus V10©. O proprio programa realiza os célculos para estimar custo dos
equipamentos, e sdo introduzidas as variaveis restantes para calculo do fluxo de caixa
da planta ao longo dos anos, conforme a Tabela 3.4 abaixo.
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Tabela 3.4 — Parametros Econdémicos definidos para a planta

Ano da analise 2021
Tempo de Start-up da Planta 3 anos
Tempo de Vida da Planta 30 anos
Taxa de Juros (default) 20% e 8%
Agua (US$/kg) 070505

(TURTON, 2012)
Gas natural 0,42 (TURTON,

(US$/m3) 2012)
Custo de Correntes :
Gas carbbnico | 41,4 (TURTON,
(US$/ton) 2012)
Gas de sintese 0,8

(USS$/ft3) (DINGLER,1983)

Fonte: Acervo Pessoal

Dessa forma, fluxo de caixa para o processo foi estimado considerando a vida
atil da planta de 30 anos, com 3 anos de start-up, e taxa de juros de 20%. Para esta
estimativa, levou-se em conta os calculos de capital e opera¢do jA& mencionados, e
também a venda do gas de sintese, precificado de acordo com DINGLER (1983) e
corrigido segundo valores atuais. Vale ressaltar que esta taxa de juros é alta em
relacdo a média, além de impossibilitar compara¢des com a literatura. Portanto, foi
realizada uma segunda analise com taxa de juros de 8%, também utilizada na
literatura (NGUYEN, 2019).

Dois conceitos relevantes em termos de andlise econdmica e que foram
utilizados neste trabalho sdo o payback e valor presente. Payback é uma andlise
simplificada e mais direta, que busca chegar ao tempo em que um investimento se
paga, sem considerar descontos, somente os valores obtidos ano a ano. Ja o valor
presente utiliza uma taxa de juros estabelecida para estimar o valor no presente de

investimentos ou lucros realizados no futuro, seguindo a formula matematica abaixo.

Fluxo de Caixa

Valor Presente = — @ (3.2)
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A soma dos valores presentes de um fluxo de caixa representa a viabilidade
do projeto, uma vez que qualquer projeto sera economicamente viavel somente se em
algum momento o valor acumulado for maior que o valor investido, resultando em um
valor no presente maior que zero. E importante salientar que para trazer valores
futuros ao presente, é necessario um input da taxa de juros (i) prevista ao longo de

um periodo (n), mostrados na Equacéo 3.1.
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4. RESULTADOS E DISCUSSAO

A partir da metodologia descrita no capitulo anterior, chegou-se a resultados
importantes para o processo de bi-reforma para producdo de gas de sintese. Na
sequéncia foram reportados os resultados obtidos nos principais equipamentos da
etapa reacional da bi-reforma, o pré-reformador e o reformador, segundo o fluxograma
abaixo. Em seguida os resultados da avaliacdo econdbmica e da analise de
sensibilidade.

Figura 4.1 — Fluxograma Geral de Processo

Fonte: Acervo pessoal.

4.1.Pré-Reformador

No equipamento R-101, conforme mencionado em capitulos anteriores, tem-se
como objetivo principal a quebra de cadeias carbdnicas maiores ainda presentes na
corrente proveniente do gas natural. Com isso, obtém-se uma corrente mais rica em
metano que favorece o catalisador, aumentando sua vida util e reduzindo a incidéncia
da formacao de coque no leito. O resultado obtido nas correntes de entrada (7) e saida

(8) (Figura 4.1) do pré-reformador seguem na Tabela 4.1 .
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Tabela 4.1 — Resultado das correntes de entrada e saida do Pré-reformador

Vazao Vazéo

o Fracao

Corrente | T (°C) | P (bar) | Componentes | Molar | Massica Mol
olar

(kmol/h) | (kg/h)

H2 - - -

CO - - -

CHa4 240,8 3862,7 | 0,521

CO2 53 231,7 0,011

7 400 6,8

H20 190,5 3432,3 | 0,412

N2 2,2 4,5 0,005

C2He 18,8 565,6 0,041

Outros CxHy 4,3 208,3 0,010

H2 34,9 70,3 0,071

CO 0,4 10,2 0,001

CHa4 277,1 44450 | 0,562

CO2 20,4 899,2 0,041

8 400,55| 6,6

H20 159,8 2879,2 | 0,324

N2 0,4 0,8 0,001

C2He 0,0 0,2 0,000

Outros CxHy - - -

Fonte: Acervo Pessoal

Observa-se na Tabela 4.1 que o modelo ASPEN adotado (RGIBBS) representa
adequadamente o reator de pré-reforma. Enquanto na corrente de entrada havia uma
quantidade mais perceptivel de etano (4%), dentre alguns outros hidrocarbonetos,
como propano e butano, ap6s o pré-reformador temos um consumo, ainda que
pequeno de 30 kmol/h, de agua para producgéo ainda baixa dos componentes do gas
de sintese, e também a quebra completa de hidrocarbonetos maiores (> C2) e quase
gue completa do etano, com o0 consequente aumento de na corrente de saida (de
52,1% para 56,2%). Este aumento representa um ganho importante de vida atil do
catalisador no processo (principalmente em escalas maiores), com a deterioragcéo

mais lenta do leito catalitico.
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4.2.Reformador

No reformador (R-102), equipamento de maior relevancia para 0 processo,

ocorre a reacao de bi-reforma que transforma o metano proveniente do gas natural

em gas de sintese (Equacéo 2.7), com conversao assumida de 0,7 (OLAH, 2013) para

0 caso base, conforme jd mencionado na metodologia. Os resultados para a corrente

de entrada no reformador (13), bem como as de produto (15 e 16) (Figura 4.1) estao

presentes na Tabela 4.2.

Tabela 4.2 — Resultado das correntes de entrada e saida do Pré-reformador

Vazao Vazao

o Fracao

Corrente T (°C) P (bar) Componentes Molar Massica Mol
olar

(kmol/h) (kg/h)
H2 34,9 70,3 0,001
CO 0,4 10,2 0,060
CHa 277,1 4445,0 0,481
COz2 100,7 4431,3 0,175
13 600 6,5

H20 159,8 2879,2 0,277
N2 3,8 7,6 0,007

C2Hs - 0,2 -

Outros CxHy - - -
H2 552,1 1112,9 0,681

15 830 6,3

CO 259,0 7253,8 0,319
CHa 83,1 801,8 0,542
COz2 36,0 737,7 0,235
16 830 6,3 H20 30,5 673,6 0,199
N2 3,8 609,5 0,025

C2Hs - 5454 -

Fonte: Acervo Pessoal

O primeiro ponto relevante € que, ao contrario do pré-reformador, aqui ha uma

elevacao de temperatura no proprio equipamento de 600°C para 830°C para sustentar
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o carater endotérmico da reacédo, o que gera necessidade do uso de utilidades, como
veremos a diante.

Quanto as correntes de produto, observou-se um resultado dentro do previsto
e desejado em termos de quantidade e proporcdo. O uso e aplicacao da bi-reforma
envolve a obtencéo de gas de sintese em uma propor¢cao mais favoravel para futuras
transformacoes, preferencialmente na razdo 1:2 de CO e Hz, que facilitaria uma
posterior reacdo de Fischer-Tropsch, por exemplo. A saida do reformador (corrente
15) possui a razdo CO:Hz igual a 2,13, com vazdes totais suficientes para alcancar
aproximadamente a producédo de 300 ton/dia em uma planta anexa (hipotética) de
metanol. Os reagentes ndo convertidos no reformador (corrente 16) pode ser
reciclada ao processo para reaproveitamento das matérias primas e aumento da
produtividade da planta. O reciclo ndo foi considerado na simulacao, pois a etapa de
separacao do gas de sintese ndo esta no escopo deste trabalho que envolve apenas

a etapa reacional.

4.3. Anélise Econdmica

ApOs 0 mapeamento e dimensionamento dos equipamentos, 0s custos dos

equipamentos foram obtidos e estdo mostrados na Tabela 4.3.

Tabela 4.3 — Custo de equipamento e instalagdo para planta de gas de sintese

Equipamento| Custo do Equipamento | Custo com Instalacéo
E-101 19.100,00 109.800,00
E-102 352.600,00 579.900,00
E-103 8.400,00 76.500,00
E-104 515.400,00 763.300,00
M-101 13.500,00 91.200,00
M-102 15.100,00 164.500,00
P-101 4.900,00 34.500,00
R-101 18.100,00 180.300,00
R-102 2.260.700,00 2.780.800,00

Fonte: Acervo Pessoal
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Conforme esperado, 0 maior gasto em termos de equipamentos vem do
reformador e das fornalhas utilizadas, uma vez que além de mais importantes e
complexos, também sdo os maiores equipamentos envolvidos no processo. A planta
apresenta uma Despesa de Capitais (Capital Expenditure ou CAPEX) de US$10,6
milhdes, um valor que se mostra adequado quando comparado ao obtido por
WIESBERG (2016). Neste estudo, a planta para producdo de gas de sintese
apresentou CAPEX de US$12,3 milhdes, utilizando taxa de juros de 15% e uma
capacidade produtiva, menor, com alimentacéo total de 197 kmol/h, em comparacéo
aos 545 kmol/h utilizados neste trabalho.

Um ponto fundamental em qualquer processo industrial, tanto para bom
funcionamento quanto para avaliagdo econémica é o uso das utilidades, bem como
outros custos operacionais e de mao de obra que seréo recorrentes ao longo dos
anos. Para as utilidades, conforme ja mencionado no capitulo anterior, a simulacao foi
realizada utilizando-as em 5 equipamentos: nos trocadores E-101 e E-103, nas
fornalhas E-102 e E-104 e no reformador R-102, além do uso geral de eletricidade
também estimado pelo simulador. As utilidades em si, quantidades utilizadas, bem

como preco final e energia fornecida seguem nas Tabelas 4.4 e 4.5.

Tabela 4.4 — Legenda das utilidades de processo

Utilidade Legenda
FIREDHEA .
Fluido de alta temperatura default do
FIRHEA104
Aspen

FIRHR102

VMP Vapor de média pressao (8,75 bar)

VLP Vapor de baixa presséo (1 bar)

Fonte: Acervo Pessoal
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Tabela 4.5 — Dados das utilidades de processo

- : : Preco
Utilidade |Equipamento |Fluido Consumo

($/h)

Eletricidade Diversos - 54,558 KW 4,23

FIREDHEA E-102 Vapor | 7.219.380 BTU/h | 32,34

FIRHE104 E-104 Vapor | 7.927.607 BTU/h | 35,52

FIRHR102 R-102 Vapor | 56.492.170 BTU/h |253,08
VLP E-103 Vapor | 463.090,8 BTU/h 0,93
VMP E-101 Vapor | 8.660.244 BTU/h | 20,09

Fonte: Acervo Pessoal

Somando-se estes gastos com utilidades aos demais gastos requeridos para
operacdo da planta e estimados pelo APEA (Aspen Plus V10), como gasto com
funcionéarios, compra de matéria prima, taxas e custos gerais de operacdo, dentre
outros, obtém-se um Custo de Operacdo (Operational Expenditure ou OPEX) de
US$5,67 milhdes ao ano. Neste caso, 0 valor se mostra elevado em relagdo aos
US$2,7 milhdes obtidos em WIESBERG (2016), diferenca que pode ser justificada
pela maior integracdo energética utilizada no estudo, e ndo realizada neste trabalho,
0 gque eleva consideravelmente os gastos com utilidades.

A partir da metodologia para avaliacdo econémica ja mencionada, obteve-se o
fluxo de caixa indicado na Figura 4.2.
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Figura 4.2 — Fluxo de caixa para a planta de producéo de gas de sintese
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Fonte: Acervo Pessoal

Avaliando a Figura 4.2 conclui-se que o payback, neste caso, seria de 9 anos
apos o inicio da construcdo e 6 anos apds o start-up completo da planta, o que se
mostra um tempo viavel, considerando a vida util da planta de 30 anos.

Além do payback, como ja mencionado, é importante avaliar os ganhos em termos
de valor presente, ou seja, o valor hoje do que se espera ganhar com vendas no futuro.
Para essa segunda analise, foram realizadas as previsbes de valor presente
acumulado com base na taxa de juros padréo do Aspen Plus V10, de 20% ao ano, e
de 8% ao ano, que foi a mesma taxa utilizada na literatura (NGUYEN, 2019). Os

resultados estdo mostrados nas Figuras 4.3 e 4.4.
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Figura 4.3 — Valor presente liquido acumulado para taxa de juros de 20% a.a
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Fonte: Acervo Pessoal

Figura 4.4 — Valor presente liquido acumulado para taxa de juros de 8% a.a
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O que se observa pela andlise do NPV nas Figuras 4.3 e 4.4 é que a viabilidade
econbmica da planta esta intimamente ligada com a taxa de juros estabelecida no
projeto. Com uma taxa menor, e semelhante a da literatura, de 8%, observa-se que a
planta se mostra viavel a partir do ano 12, acumulando um total de mais de US$40
milhdes até o descomissionamento. Por outro lado, com uma taxa de 20% (default do
simulador Aspen Plus V10), a planta ndo é economicamente viavel em nenhum
momento. Desta forma, por se tratar de um produto com menor valor agregado quando
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comparado a amobnia ou ao metanol, seria fundamental uma analise de risco
cuidadosa para estabelecer esta taxa de juros e entender a viabilidade ou ndo do

investimento.

4.4.Anélise de sensibilidade e impacto na anélise econémica

Conforme j& mencionado no capitulo anterior, a analise de sensibilidade foi
realizada em 3 aspectos principais: a quantidade de gas de sintese produzida, a
quantidade de utilidade necesséaria no reformador R-102 e o impacto econémico
dessas duas variacfes. Os resultados obtidos na andlise de sensibilidade estédo
mostrados nas Figuras 4.5 e 4.6.

Figura 4.5 — Analise de sensibilidade para vaz6es de hidrogénio e monéxido de

carbono com variagcéo de conversao
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Figura 4.6 — Analise de sensibilidade para vazéo de utilidade no R-102 com

variacdo de conversao
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Fonte: Acervo pessoal

Conforme esperado, com o aumento da conversdo ha um consequente
aumento na producédo de gas de sintese, e com essa elevacdo de producao, o R-102
requer mais utilidade para garantir que a temperatura de 830°C seja atingida.

Outra analise de sensibilidade importante, € a avaliacdo do quanto essa
alteracdo na converséo influenciara no fluxo de caixa e na viabilidade econémica do
projeto como um todo, uma vez que conversdes maiores trazem mais receita com
vendas, e mais gastos de operacéo. Para esta avaliagédo, foram realizados os mesmos
calculos de valor presente acumulado com taxa de juros de 8% ao ano, comparando
0 ano em que 0 projeto passa a gerar valores positivos de VPL em relacdo a

conversao. O resultado obtido pode ser observado na Figura 4.7.
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Figura 4.7 — Anos para viabilidade econdmica em relacdo a conversdo em R-102
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E possivel observar que com o aumento da conversdo havera um ganho maior
com venda de produtos do que um gasto a mais com utilidades, de tal modo que,
guanto maior for a converséo, mais rapidamente a planta passa para uma situacao de
viabilidade econémica. Esta é uma analise interessante para apoiar e direcionar
estudos que buscam catalisadores que tornem o processo viavel. Ressalta-se,
entretanto, que estas estimativas estdo no nivel de estimativa de estudo em que se
espera uma precisdo de -30% a +50% nos valores previstos (TURTON, 2012)
referindo-se a uma visdo conceitual do processo, uma vez que o aumento de
conversao trara, no caso real, outros gastos que nao estdo sendo considerados, como

um catalisador de mais qualidade.
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5. CONCLUSOES E SUGESTOES

Por meio da metodologia proposta, foi possivel comprovar a vantagem quimica,
trazida em termos da proporgdo dos reagentes, e avaliar a viabilidade econdmica
como um todo do processo de bi-reforma do gas natural. O simulador Aspen Plus
V10© se mostrou um simulador eficiente e rapido para a realizacdo dos calculos e,
como comentado, ainda ha limitacdes na simulacdo em termos de falta de dados
cinéticos, e ha espaco para adicdo de complexidade na andlise de sensibilidade,
acrescentando mais variaveis econémicas em conjunto com a mudanca na conversao
do reformador.

Em termos de producao, a mudanca na propor¢cao dos reagentes alimentados,
em conjunto com a adicdo de 4gua seguiu os resultados esperados. A estequiometria
para o gas de sintese se deu na propor¢cdo CO:H2 igual a 2, tornando mais eficiente
e econbmico 0 processo que possa Vvir a seguir, para producdo de metanol, aménia
ou algum outro produto.

Somado a isso, a analise econdmica inicial realizada provou a viabilidade da
planta como um todo. Por meio do método de valor presente acumulado, para uma
taxa de juros intermediaria de 8%, observou-se que a partir do 12° ano de operacéao,
ja considerando os 3 primeiros anos com a planta ainda em processo de start-up, o
empreendimento passa a retornar valores positivos, provando que o investimento sera
pago completamente e passara a gerar lucro de US$ 40 milhdes, apds os 30 anos de
operacdo. Vale ressaltar, ainda, que em um cenario em que uma planta de bi-reforma
seja diretamente ligada a uma outra para producdo de um insumo de maior valor,
espera-se que esse numero de anos seja ainda menor, uma vez que o preco de venda
do géas de sintese é baixo quando comparado ao metanol e a amonia, por exemplo.

Para trabalhos futuros relacionados ao tema, sugere-se primeiramente um
estudo cinético experimental. Uma vez provada a viabilidade inicial da planta, &
importante a validacdo laboratorial do mecanismo cinético da reacao para futura
implementag&o no ambiente de simulagéo, aumentando assim a complexidade como
um todo. Ja para futuros trabalhos usando o simulador, sugere-se, além da
implementagdo de um modelo cinético, uma analise de sensibilidade que envolva mais
as variaveis econdmicas e também uma proposta de reaproveitamento energético e

reciclo na planta, reduzindo os gastos com utilidade e matéria-prima, respectivamente.
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