UNIVERSIDADE FEDERAL DE SAO CARLOS
CENTRO DE CIENCIAS EXATAS E DE TECNOLOGIA
PROGRAMA DE POS-GRADUACAO EM ENGENHARIA QUIMICA
DEPARTAMENTO DE ENGENHARIA QUIMICA

VICTOR IWAO OLIVEIRA SUMIKAWA

AVALIACAO TECNICO-ECONOMICA DA PRODUCAO DE METANOL A BAIXAS
TEMPERATURAS PELA OXIDACAO PARCIAL DO METANO

Sao Carlos - SP

2022



VICTOR IWAO OLIVEIRA SUMIKAWA

AVALIACAO TECNICO-ECONOMICA DA PRODUCAO DE METANOL A BAIXAS
TEMPERATURAS PELA OXIDACAO PARCIAL DO METANO

Dissertacdo apresentada ao Programa de Pds-
Graduacdo em Engenharia Quimica da
Universidade Federal de S&o Carlos, como
parte das exigéncias para obtencdo do titulo de
mestre em Engenharia Quimica, &rea de
concentracdo em Pesquisa e Desenvolvimento
de Processos Quimicos.

Orientadora: Prof2 Dr.2 Alice Medeiros de
Lima

Sao Carlos - SP

2022



BANCA EXAMINADORA

Defesa de Dissertacdo de mestrado apresentado no dia 25 de Fevereiro de 2022 perante a

seguinte banca examinadora:

Orientadora: Prof.2 Dr.2 Alice Medeiros de Lima, DEQ/UFSCar
Convidados: Prof. Dr.° Felipe Fernando Furlan, DEQ/UFSCar
Dr.° Caué Ribeiro de Oliveira, Embrapa Instrumentacdo — S&o Carlos/SP



UNIVERSIDADE FEDERAL DE SAO CARLOS

‘-\..‘FI
UFR{% Centro de Ciéncias Exatas e de Tecnologia

Programa de Pés-Graduag¢do em Engenharia Quimica

Folha de Aprovagao

Defesa de Dissertagéo de Mestrado do candidato Victor Iwao Oliveira Sumikawa, realizada em 25/02/2022.

Com isséo J u Igadora . Documento assinado digitalmente
Mb ALICE MEDEIROS DE LIMA
g gl Data: 03/03/2022 20:54:59-0300
Verifique em https://verificador.iti.br
Profa. Dra. Alice Medeiros de Lima (UFSCar)
Documento assinado digitalmente

ﬁb FELIPE FERNANDO FURLAN
el Data: 06/03/2022 14:39:41-0300

PrOf. DI’. Fellpe Fernando Furlan (UFSCar) g Verifique em https://verificador.iti.br

Documento assinado digitalmente

Prof. Dr. Caué Ribeiro de Oliveira (EMBRAPA) gy v @usreerocouErs

Data: 07/03/2022 07:44:02-0300
Verifique em https://verificador.iti.br

O presente trabalho foi realizado com apoio da Coordenagéo de Aperfeicoamento de Pessoal de Nivel Superior - Brasil
(CAPES) - Cdédigo de Financiamento 001.
O Relatério de Defesa assinado pelos membros da Comissdo Julgadora encontra-se arquivado junto ao Programa de
P&6s-Graduagdo em Engenharia Quimica.



AGRADECIMENTOS

Agradeco primeiramente a Deus, por me dar for¢as para superar quaisquer obstaculos que
aparecam durante a minha vida, me dar a determinacédo de prosseguir com o que acredito e por
todas as suas bencdos. Agradeco aos meus Pais, Elisabete e lwao Sumikawa, por todo o apoio
dado e as minhas irmas que agora sdo maes, Cristiane e Kéthia Sumikawa, pela motivacao e
atencdo dadas. Agradeco a minha orientadora prof.2 Alice pela calma, disposi¢cdo e conquistas
durante 0 mestrado e ao prof. José Maria por tornar possivel essa realizacdo. Agradeco aos
meus colegas de curso, pelo companheirismo e pelas trocas de informagédo que me ajudaram a
prosseguir com o curso. Agradeco a agéncia de fomento Capes (88887.485741/2020-00) pelo
apoio dado através da bolsa de mestrado, que permitiu me manter no curso e conseguir realizar
os testes de proficiéncia da lingua inglesa. Agradeco a Fapesp (2018/01258-5) pelo apoio dado
a este tema e pelos recursos financeiros que permitiram o sucesso deste trabalho. Agradeco
também a gatinha que me segue por todo canto de casa, retirada das ruas de S&o José dos
Campos a mais de 10 anos. Por fim agradeco a todos que direta ou indiretamente contribuiram

para realizacdo deste mestrado.



RESUMO

Grandes volumes do gés natural (GN) séo liberados ou queimados nas plataformas de petrdleo,
emitindo principalmente o metano, o0 mondxido de carbono e o didxido de carbono. Estes gases
de efeito estufa (GEE) representam um risco ambiental e & saide. Nesse contexto, é de grande
interesse que 0 metano seja utilizado como matéria-prima para a obtencdo de produtos
comercializaveis e de alto valor agregado, como o metanol. O metanol tem uma ampla
variedade de aplicacdes como a utilizagdo na producdo de plasticos ou como combustivel
veicular, porém nédo ha producéo nacional desde 2016. A converséo direta do metano a metanol
mostra-se vantajosa, pois 0 metano é convertido a metanol em um caminho direto sem a
formacéo do intermediario gas de sintese que € obtido por processos convencionais, reduzindo-
se, portanto, os custos energéticos. Desse modo, este trabalho tem como objetivo realizar a
avaliacdo técnico-econdmica da producdo de metanol a partir do metano pela oxidacao parcial
catalitica direta. A simulagdo do processo de interesse foi realizada no software de simulacao
de processos Aspen Plus V11©. Foi realizada a analise termodinamica do processo de interesse
de oxidacdo parcial do metano com diferentes oxidantes com o objetivo de se verificar o
equilibrio do sistema reacional e avaliou-se os parametros operacionais que favorecem a
conversdo, a seletividade e o rendimento do sistema. A analise econdmica preliminar foi feita
com base nos calculos apresentados na literatura, de modo a se obter o nivel de grandeza
esperado para 0 CAPEX, sendo o nivel de grandeza uma faixa de valores no qual o CAPEX
fonal do processo se encontra. Os custos de producdo do metanol a partir da oxidacdo parcial
do metano para uma escala de produgdo de 1500 toneladas/dia de metanol no processo
isotérmico com o0 O2 e com 0 CO- para um grau de conversdo de 25% e rendimento de 75 e 80
umol CH3OH/(g zeolita), respectivamente, resultou em um processo economicamente inviavel,
onde os custos operacionais (OPEX) foram maiores que o valor total de venda dos produtos.
Supondo-se uma melhoria nos rendimentos encontrados experimentalmente (adotando-se grau
de conversédo de 70% e com um rendimento de 360 pmol CH3OH/(g zeolita)) para o processo
isotérmico com o O resultou em um CAPEX e OPEX de US$27 milhdes e US$5 milhdes por
ano respectivamente, e payback de 5 anos.Para o processo isotérmico utilizando o gas carbonico
como agente oxidante obteve-se um CAPEX e OPEX de aproximadamente, US$32 milhGes e
US$18 milhdes por ano respectivamente, e payback de 6 anos.

Palavras-chave: Metanol. Metano. Oxigénio. CO2. Termodinamica. CAPEX-OPEX.



ABSTRACT

Large volumes of natural gas (NG) are released or flared on oil platforms, emitting mainly
methane, carbon monoxide, and carbon dioxide. These greenhouse gases (GHG) represent an
environmental and health hazard. In this context, it is of great interest that methane is used as a
raw material to obtain marketable and high value-added products, such as methanol. Methanol
has a wide variety of applications such as used in the production of plastics or as a vehicular
fuel, but there has been no domestic production since 2016. The direct conversion of methane
to methanol is advantageous because methane is converted to methanol in a direct pathway
without the formation of the intermediate synthesis gas that is obtained by conventional
processes, thus reducing energy costs. Thus, this work aims to perform a techno-economic
evaluation of the production of methanol from methane by direct catalytic partial oxidation.
The simulation of the process of interest was performed in the process simulation software
Aspen Plus V11©. The thermodynamic analysis of the partial oxidation process of methane
with different oxidants was performed to verify the equilibrium of the reaction system and to
evaluate the operational parameters that favor the conversion, the selectivity and the yield of
the system. The preliminary economic analysis was based on calculations presented in the
literature, to obtain the expected level of magnitude for the CAPEX, the magnitude level being
a range of values in which the final CAPEX of the process lies. The production costs of
methanol from the partial oxidation of methane for a production scale of 1500 tons/day of
methanol in the isothermal process with O and CO- for a conversion degree of 25% and yields
of 75 and 80 umol CH3OH/(g zeolite), respectively, resulted in an economically unfeasible
process, where the operating costs (OPEX) were higher than the total sales value of the
products. Assuming improved yields found experimentally (adopting 70% degree of conversion
and with a yield of 360 umol CH30H/(g zeolite)) for the isothermal process with O2 resulted
ina CAPEX and OPEX of US$27 million and US$5 million per year respectively, and payback
of 5 years. For the isothermal process using carbon dioxide as oxidizing agent resulted in a
CAPEX and OPEX of approximately, US$32 million and US$18 million per year respectively,
and a payback of 6 years.

Keywords: Methanol. Methane. Oxygen. CO2. Thermodynamics. CAPEX-OPEX.



LISTA DE FIGURAS

Figura 2-1: Estrutura tridimensional em bola e bastdo da molécula de metano ...................... 4
Figura 2-2: Diagrama de Hommel para 0 metanol............cccccevveieiieieeie e 5
Figura 2-3: Distribuicdo mundial da capacidade instalada para producéo de metanol............. 5
Figura 2-4: Comparacédo global dos precos do metanol............cccoovveeiieieiie e 6
Figura 2-5: Consumo de metanol por regioes em 2018 .........ccccceeiieieninnin e 7
Figura 2-6: Demanda mundial de metanol em 2015 por uso final...........ccccceieiiiiniiiiiiinnns 8
Figura 2-7:Rotas para producao de Metanol ............cccuiieieiiiiieieeee e 9
Figura 2-8: Processo convencional de sintese do metanol............ccocvcvvieievencnn e, 11
Figura 2-9: Reatores convencionais de conversao do gas de sintese a metanol ..................... 13
Figura 2-10: Principais rotas para a producao de metanol incluindo a oxidacéo parcial direta.
.................................................................................................................................................. 18
Figura 3-1: Diagrama ciclico para o processo de conversdao do metano a metanol ................ 27
Figura 3-2: Tempos de operacdo em cada etapa utilizando o Oz ou 0 CO, como agente

(0D q T F= ] (-SSR 28
Figura 3-3: Tempo de acionamento (start-up) do processo COM O2 ........ccevververrerenererennenn 29
Figura 3-4: Tempo de acionamento (start-up) do processo COm CO3.......cccccervererenerenennenn. 29
Figura 3-5: Escalonamento dos 6 reatores que utilizam o Oz no regime permanente............. 30
Figura 3-6: Escalonamento dos 5 reatores que utilizam o CO2 no regime permanente........... 30
Figura 3-7: Fluxograma do processo isotérmico de producdo do metanol utilizando o O2
COMO AQENTE OXITANTE ......veeiieeiecieete ettt e e re b e e be e s te et e eneesreesreenee e 32
Figura 3-8: Fluxograma do processo isotérmico de producdo do metanol utilizando o CO>
COMO AQENTE OXIUANTE ...ttt bbbttt ettt sttt enes 34
Figura 4-1: Energia livre de Gibbs da reacdo OPM (1) em funcdo da temperatura e pressao.
.................................................................................................................................................. 42
Figura 4-2: Energia livre de Gibbs das reagdes OPM com CO2, OM, HM e OPM com Oz em
funcdo da temperatura a Pressao de 1 DAr. .......cc.coveieeiieiic i 43
Figura 4-3: Conversao de CHa (Xcha), seletividade (ScHzonico € ScHaoH/co2), € rendimento
(Ychson) no equilibrio utilizando 0 O2 COMO OXIAANTE ........oveverieiiiiiiieeeeee e 44
Figura 4-4: Conversao de CHa (Xcha), seletividade (ScHzonico € ScHaoHico2), € rendimento
(Ychzon) no equilibrio a 200°C e 1 bar utilizando 0 CO2 como oxidante ...........cccccvvereeereenns 46
Figura 4-5: Seletividade (SchzonH20), no equilibrio utilizando 0 O2 ou 0 CO2 como oxidante
.................................................................................................................................................. 47
Figura 4-6: Limite termodinamico para a conversdo de CH4 para um acoplamento seletivo do
CHa com CO2/H202[1] € HaO/O2[2]....veeveereeieieie ittt 50
Figura 4-7: Processo resumido isotérmico e ndo-isotérmico utilizando o O2 ou 0 CO2........ 53
Figura 4-8: Custos envolvidos na oxidacdo do metanol a metanol por chemical looping

01 1172 g Lo (o o TN O OSSPSR 59
Figura 4-9: Custos envolvidos na oxidacdo do metanol a metanol por chemical looping

01 1172 Ta Lo (o I o TN X 3SR 60

Figura 4-10: Fluxo de caixa para a planta de producéo de metanol por oxidacdo parcial com



Figura 4-11: Fluxo de caixa para a planta de producdo de metanol por oxidacdo parcial com

Figura 4-12: Valor presente liquido para taxa de juros de 209 8.a. .......ccceeerereererenerenenennns 63
Figura 4-13: Valor presente liquido para taxa de juros de 20% a.a. .......ccceoerereereneienenienns 63



LISTA DE TABELAS

Tabela 2-1: ReacOes para obtencdo do gas de SINESE ......ccvvveveeieeiie i 10
Tabela 2-2: Mecanismos de reacdes radiCalares ............ccocovveereeresie s 15
Tabela 2-3: Resultados da converséo do etano e seletividade do eteno dos catalisadores a
base de Cr a temperatura de 700%C..........c.coueiiieiieieiie et sraesre e srae e 23
Tabela 3-1: Reagdes envolvidas na oxidagdo do metano a metanol .............ccccoeveienininnne. 24
Tabela 3-2: Descricdo dos equipamentos utilizados no processo isotérmico com O ............ 31
Tabela 3-3: Descricdo dos equipamentos utilizados no processo isotérmico com COx.......... 33
Tabela 3-4: Parametros econdmicos para as opgoes de investimento da planta..................... 37
Tabela 3-5: Parametros econdmicos para os pregos das correntes da simulacéo.................... 37
Tabela 4-1: Energia livre de Gibbs das reagdes (AGTX,N) .c..coeivererieniisiinieinieeniesieseesieseseenns 39
Tabela 4-2: Calor Liquido envolvido no processo ISOErMICO .........ccccvevvevieieeriecie e 55
Tabela 4-3: Calor Liquido envolvido no processo iSOErMICO .........ccccvevvevieieeriecie e 56
Tabela 4-4: Custo do gas natural usando 0 metanol como base.........c.cccevvevevevese e ieceeene 56
Tabela 4-5: Custo do material atIVO .........c.ccviieiiieiie e 56
Tabela 4-6: CAPEX do processo de 0Xidagdo COM 0 O2 .....ocvevviriiriiiiniiieieieiesie s 57
Tabela 4-7: CAPEX do processo de 0xidagdo com 0 CO2......ocuevveriiriininieieieniesie e 58
Tabela 4-8: EStUNOD A8 CASO......ccuuiieieiieieiiesie sttt sttt bbb enes 59
Tabela 4-9: Custo dos equipamentos para o processo isotérmico de oxidacdo parcial do
metano a metanol com O2 OU COM CO2...ccuiiiiiiiiiiiiieeee et 60

Tabela 4-10: CUSIO daS ULHHOAAES ....eeeeeeeeeee et ee e e e e e 64



LISTA DE ABREVIATURAS E SIGLAS

APEA Aspen process economic analyzer

BECCS Bioenergy with carbon capture and storage
CAPEX  Capital expenditure

DAC Direct air capture

GHSV Gas hourly space velocity

ISBL Inside battery limits

LCA Life cycle assessment

MMet The Direct Conversion of Methane to Methanol
NFPA National fire protection association

NRTL Non random two liquids

OPEX Operational expenditure

OSBL Outside battery limits

OTM Oxygen transport membranes

payback Indicador do tempo de retorno do investimento
PSA Pressure Swing Adsorption

Syngas  Gas de sintese

uUsD United states dollar

VPSA Vaccum pressure swing adsorption



Simbolo
X

T

To

Te

Tr

Tt

Pc

w

ScH3oHIco

ScH3oHICo2

AGrx,n

Mmetano

M metanol

LISTA DE SIMBOLOS

Descricéo

Grau de Converséo

Temperatura

Temperatura normal de ebulicéo
Temperatura critica

Temperatura do ponto triplo
Temperatura do ponto de congelamento
Pressdo critica

Fator acéntrico

Seletividade do metanol em relagdo ao mondxido de carbono

Seletividade do metanol em relacéo ao dioxido de carbono

Energia livre de Gibbs da reag&o, onde o indice subscrito rx
representa o numero da reag&o e o indice subscrito n a
condicdo termodinamica de temperatura e pressdo

Massa molar do metano

Massa molar do metanol

Unidade

°C\K
K
K
K
K
Pa

mol CH30H
mol CO
mol CH30H
mol CO,
k]
mol



SUMARIO

INTRODUGAOQO E OBJIETIVOS.....coiiieeieeeeeeeeeeeee ettt 1
1.1 INErOQAUGED ..eveveeieiiiitieiitetete ettt 1
1.2 ODJELIVOS ..ottt 3
REVISAO BIBLIOGRAFICA .....coooieeeeeeeeeeeeeeeeeeeeee ettt 4
2.1 O MELANOL ..o 4
2.2 Processos de producdo do metanol ............ccoovvviiiiiiiiii i 8

2.2.1 Rotaindireta (convencional) de producédo do metanol.............. 9

2.2.2 Rotade producédo de metanol direta............ceeevvvvvviciiiiieeeieeennn, 14
2.3 Metanol rENOVAVEN ........ccooiiiiiiiiiiiiiee e 17
2.4 Oxidagao parcial do METANO .........uuuuuuuiiiiiiiiiiiiiiiiii e 19
2.5 AQENIES OXIOANTES ... .uuuiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiieeii bbb 21
MATERIAIS E METODOS ........oiiuiiieiee ettt ees et sae e 24
3.1 Analise termOdiNAMICA ........couuviiiiiiiie et 24

3.2 Analise de processo de producdo do metanol pela oxidacéo parcial do

metano utilizando 0 O2 ou 0 CO2CoMO OXIdANTE ... ...eenieee e, 26
TG I ANVZ 1= Tor= Lol =Yoo ] g 1o 1 o 1o W 35
3.3.1 Estimativada ordem de grandeza .........cccceeeeevveeeeiieniinieeenneennnnns 35
3.3.2 Avaliacdo econdmica do processo pela APEA ............ceevveeee. 36
RESULTADOS E DISCUSSAO. ...t 38
4.1 ANALISE TeIMOOINAIMICA v ueeee ettt e e e e e e eaeeaes 38
4.1.1 Energialivre de Gibbs das reagies.........ccccccceviiiiinriiiiiiieeennnne 38
4.1.2 Oxidacao do metano a metanol utilizando O2 como agente
(o) 4L F=1 01 (=P T TR 43
4.1.3 Oxidacao do metano a metanol utilizando CO2 como agente
(o) 4L F=1 01 (=P T TR 45
4.1.4 Consideragies fiN@IS ........uuuuuuuuuiuiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiieee 47

4.2 Analise do processo de producao do metanol pela oxidacao parcial do
metano utilizando 0 Oz ou 0 CO2comMO OXIdaNte ........covvvvivviiiiee e 51



4.2.1 Producado do metanol pela oxidacéo parcial do metano

BN 2= T g Vo Lo 1o 1O 7 54
4.2.2 Producado do metanol pela oxidacéo parcial do metano
BN 2= T g Vo Lo I o T O 7 3 55
4.3 ANALISE ECONOMICA ...cceei e e oo 56
4.3.1 Estimativa de ordem de grandeza ............ccceevvvemeiiniiiiiniiiinnnnnnns 56
4.3.2 Estimativa de eStUAO .......oiviiiiiiiiiiiiii e 60
5 CONCLUSAOD. ..ottt ettt 65

6 REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS ......cooveiiiieeceeeee e, 67



1 INTRODU(;AO E OBJETIVOS
1.1 Introducéo

O gas natural € uma das matrizes energéticas mais utilizadas no mundo,
correspondendo a 22,8% do total das fontes utilizadas na producgdo de energia elétrica em
2018 e correspondendo a 29,1% em 2019, sendo a segunda mais utilizada seguida do
petrdleo (IEA, 2020). Este recurso natural continuara a desempenhar um papel significativo
no atendimento das demandas energéticas nas proximas décadas devido a sua abundancia
com projecdes de crescimento em sua producéo e consumo (EIA, 2013).

O gas natural tem varias aplicacBes dentro da indUstria quimica. Além de servir como
combustivel nos processos de aquecimento, também é utilizado como matéria prima para
producdo de produtos quimicos, fertilizantes e hidrogénio. Além disso, também é utilizado
no setor residencial para aquecer prédios e agua, cozinhar e secar, € no setor comercial que
inclui os mesmos usos residenciais e também as operagdes de refrigeracdo e resfriamento de
equipamentos, além de ser utilizado no setor de transportes como combustivel veicular (EIA,
2021).

Sua producéo e seu uso séo fortemente limitados pelas dificuldades de seu transporte.
Devido a sua baixa densidade de energia por volume (10,75 kWh/m3), o gas natural precisa
ser transportado como um gas comprimido (10 - 100 atm), processo em que se consome
muita energia tornando-o caro (STARLING et al.,, 2002). Desse modo, esse recurso
energético obtido como subproduto na extracdo do petréleo é frequentemente liberado e
queimado em sistemas flare, geralmente por falta de oleodutos para ser transportado
economicamente para o mercado (YOO, 2013).

Em 2012 a queima de 143 bilhdes de metros cubicos de gas natural levou a emissao
de mais de 350 milhdes de toneladas de CO>, 0 que resulta em impactos prejudiciais ao meio
ambiente devido as emissdes do metano (ndo queimado) e de negro de fumo gerado na
combustdo incompleta (TOLLEFSON, 2016). Segundo a ANP (Agéncia Nacional de
Petroleo, Gas Natural e Biocombustiveis), em 2020, o Brasil produziu 128 MMm?3 /d de gas
natural dos quais 56,3 MMm? /d foram aproveitados e 3,132 MMm3/d foram queimados,
sendo o restante utilizado em consumo interno e injecao para 0 aumento de recuperacao do
petrdleo.

Desse modo, o Banco Mundial assumiu um papel de lideranca na redugéo da queima
de gas por meio da Global Gas Flaring Reduction Partnership (GGFR) que trabalha para

remover barreiras técnicas e regulatérias a reducao da queima de gas, conduzindo pesquisas,
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disseminando as melhores préticas e desenvolvendo programas de reducdo da queima de gas
especificos para cada pais (CUTLER et al., 2018).

As atividades incluem a iniciativa Zero Routine Flaring by 2030 (ZRF 2030), que
promove a reducdo da queima do gas natural até o seu término previsto em 2030. Reservas
abundantes e baratas de CHa, obtidas do aumento da producdo de gés natural, podem ser
facilmente incorporadas a infraestrutura petroquimica atual para a conversdo em metanol,
que ¢ a base do industria petroquimica (DINH et al., 2019).

O metanol (CH3OH) é um liquido denso em energia que pode ser transportado
facilmente com a infraestrutura existente. Além disso, € uma molécula versétil, pois pode
ser usada para células a combustivel; misturado com gasolina; convertido em gasolina ou
éter dimetilico, que é um componente do dleo diesel; convertido em eteno e propeno, que
sdo precursores de uma ampla gama de produtos quimicos e pode ser utilizado na fabricacédo
do biodiesel (YOO, 2013).

Uma das possiveis alternativas para a conversdo do metano a metanol é o uso da
enzima metano monooxigenase (MMO) pertencentes a classe das enzimas oxidorredutase,
capazes de oxidar a ligagdo CH no metano (SAZINSKY; LIPPARD, 2015). As bactérias
metanotroficas tém duas enzimas metano monooxigenase (MMO) que convertem metano
em metanol a temperatura ambiente. A primeira ¢ a MMO soltvel (SMMO) e a segunda é a
MMO particulada (pMMO). Desse modo, uma alternativa para a producdo em escala
industrial através da oxidacdo parcial do metano a metanol esta ligada ao melhor
entendimento dos mecanismos que essas enzimas utilizam (DA SILVA, 2016).

O desenvolvimento de uma rota direta para a conversdo de metano em metanol (MMet)
pode fornecer a base para a utilizacdo eficiente do gas natural. No entanto, como o metanol
€ menos estavel que os produtos de oxidacdo total, pois a reatividade do metano € inferior a
do metanol devido a sua ligacdo C-H ser mais forte, desenvolver uma via direta em condicdes
ambientes tem sido referido como o "Santo Graal" (SCHWARZ, 2011). Portanto, a avaliagéo
técnico-econdmica para o processo de oxidacdo parcial direta seré realizada para que sejam
analisados os parametros que possam melhorar a obtengdo do produto de interesse nesse

processo.



1.2 Objetivos

A fim de se encontrar melhores alternativas para obten¢do do metanol a partir do
metano, o objetivo deste trabalho é analisar o processo de producéo do metanol por oxidacao
parcial do metano utilizando como oxidantes o oxigénio e o gas carbdnico operando
isotermicamente. Para isso, 0s objetivos especificos foram:

- Realizar a anélise termodindmica, que contribui com a obtencdo das melhores
condigdes operacionais identificando possiveis limitacoes;

- Realizar a andlise de processos através da simulacdo e avaliacdo técnica das
alternativas da oxidacdo direta do metano a metanol;

- Realizar a anélise econdmica pela estimativa preliminar (ordem de grandeza) e pela

estimativa de estudo.



2 REVISAO BIBLIOGRAFICA
2.1 O metanol

O metanol, também chamado de carbinol ou alcool metilico, € um dos principais
compostos do grupo organico dos alcoois cuja formula quimica molecular é CHsOH. E
conhecido como alcool da madeira, por ter sido produzido pela destilagdo seca de madeiras,
seu processo mais antigo de obtencdo. Na CNTP se encontra na fase liquida, sendo bastante
volatil e altamente inflamavel. Sua estrutura molecular, Figura 2-1, é constituida por um
grupo metila unido a uma hidroxila que confere & substancia estabilidade e uma forte
polaridade, o que o torna um excelente solvente (JUNIOR, 2021).

Figura 2-1: Estrutura tridimensional em bola e bastdo da molécula de metano

Fonte: Acervo pessoal

Sua ampla gama de aplicagdes motiva sua larga escala de producdo, por exemplo, o
metanol é usado como solvente, aditivo a gasolina e como matéria-prima para producédo de
biodiesel e outras centenas de derivados quimicos (ZHANG; HE; ZHU, 2003). O metanol
é soltvel em agua, éter, benzeno e alguns compostos organicos. O diagrama de Hommel na
Figura 2-2. A exposi¢do ao vapor excessivo de metanol causa irritagdo nos olhos, dor de
cabeca, fadiga e sonoléncia. Concentracdes elevadas podem produzir depressdo do sistema
nervoso central e danos aos nervos 6pticos. Em concentracfes de 50.000 ppm provavelmente
causardo a morte em 1 a 2 hrs. Pode ser absorvido através da pele. A degluticdo pode causar
morte ou danos aos olhos. Também apresenta alto potencial de inflamabilidade
representando um perigo quando se esti no ambiente na presenca de oxigénio e é um material

normalmente estavel.



Figura 2-2: Diagrama de Hommel para o metanol

Fonte: (PUBCHEM, 2021)

A produgdo mundial de metanol é de aproximadamente 80 milhdes de toneladas por
ano, tendo em 2018 uma capacidade instalada total de 128 milhGes de toneladas. Os recentes
investimentos se concentram no nordeste asiatico, sendo a China responsavel por 76% das
novas adicdes de capacidade entre 2010 e 2018 (EPE, 2019). A Figura 2-3 exibe a
distribuicdo da capacidade instalada mundial em 2018, na qual destacam-se a alta
concentracdo da producdo no Nordeste Asiatico e a baixa concentracdo da producdo na
Europa, América do Sul e Central.

Figura 2-3: Distribuicdo mundial da capacidade instalada para producéo de metanol
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Fonte: Adaptado de (EPE, 2019)

Ja a Figura 2-4 mostra os precos de contrato e spot do metanol no mercado americano,
europeu e chinés. Em 2021 os precos oscilaram entre 300 e 550 US$/tonelada, sendo que o
metanol americano teve o maior valor seguido pelo metanol europeu e chinés. Esta sequéncia

de paises em relacdo ao valor do metanol por tonelada apresenta uma proporcdo com a



capacidade instalada, Figura 2-3, pois os locais de maior porcentagem tiveram 0s menores

precos do metanol, enquanto os de menor porcentagem tiveram o maior preco do metanol.

Figura 2-4: Comparacéo global dos precos do metanol
600

550
500
450
400

350

USD/ton

300
250

200

150

100

] 00 00 o o o ) o o o o o =] =] [=] [=] -t - -
-
£ 4 & £ & 4 2 4 £ g 4 49 g 9 9 g 494 4 g
- - A = IS P - -— = = c P = = P = c - —
o 3 o o © 3 u <] © o o 3 o @ o g
13 @ c - £ £ « c - £ £ L c - E £
Metanol americano, preco de contrato (USD/ton) = = = - Metanol americano, prego spot (USD/ton)
Metanol europeu, prego de contrato (USD/ton) ===-=Metanol europeu, prego spot (USD/ton)
Metanol chinés, prego de contrato (USD fton)

-~ =-Metanol chinés, prego spot (USD/ton)

Fonte: Adaptado de (MMSA, 2021)

A Figura 2-5 mostra a participacdo no consumo de metanol em 2018 por regides, nota-
se que a China é responsavel por quase a totalidade da capacidade instalada do Norte
Asidtico (EPE, 2019) e do crescimento da demanda mundial por metanol. A China emergiu

como o pais dominante com relacdo a capacidade de metanol e a demanda, devido ao seu
rapido crescimento econémico.



Figura 2-5: Consumo de metanol por regides em 2018
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Fonte: Adaptado de (EPE, 2019).

A China representou apenas 12% da demanda global de metanol em 2000, enquanto a
Ameérica do Norte e Europa Ocidental representaram 33% e 22%, respectivamente
(ALVARADO, 2016). Em 2018, o consumo de metanol na China tinha aumentado para 53%
da demanda global, enquanto a América do Norte caiu para 10% e a Europa Ocidental para
12%. Cerca de 60% da demanda global por metanol deriva dos produtos quimicos industriais
e sdo utilizados na fabricacdo de bens de consumo (METHANOL INSTITUTE, 2018).

Desde 2016 ndo h& producdo nacional de metanol e o produto é integralmente
importado de paises como Trinidad e Tobago, Chile e Venezuela. N&o ha previsao de novos
empreendimentos neste segmento devido a dificuldades associadas a disponibilidade e ao
preco do gas natural, a competigdo internacional, assim como ao volume de investimentos
requeridos. A mudanca desse panorama, no entanto, pode fazer com que a instalacéo de
novos empreendimentos de metanol no Brasil seja viavel, uma vez que a demanda por esse
produto cresceu nos Ultimos anos e ha perspectivas de manutencdo desta tendéncia para o
futuro (EPE, 2019).

As aplicacGes como combustivel de maneira direta em motores utilizando o metanol
tém sido limitadas, porém os chineses realizam a mistura de metanol na gasolina e isso
apresenta uma tendéncia com taxa de crescimento anual de 25% de 2000 a 2015. Produzido
a partir de metanol, o DME ¢€ utilizado principalmente como um propulsor de aerossol no

Ocidente. Um segmento de procura mais recente e de crescimento muito rapido para o
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metanol estd na produgdo de olefinas leves (methanol-to-olefins, MTO) (ALVARADO,
2016).

O Brasil apresenta competitividade no atendimento a nichos especificos, por exemplo,
pela producdo de especialidades quimicas como o salicilato de metila para a inddstria
farmacéutica. Além disso, se destaca com o crescente consumo de metanol para o incremento
projetado da producao de biodiesel no pais (EPE, 2019). A Figura 2-6 resume as principais
aplicacdes por demanda de uso, no qual a producédo de formaldeido se destaca com 29% de

demanda mundial.

Figura 2-6: Demanda mundial de metanol em 2015 por uso final
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Fonte: Adaptado de (ALVARADO, 2016).

Tradicionalmente, 0s processos industriais mais relevantes para sintese do metanol
tém na base combustiveis fdsseis, gas natural ou carvdo. Embora o processo de metanol seja
considerado uma tecnologia bem estabelecida, ha pesquisas intensivas no desenvolvimento

do metanol baseado em fontes renovaveis (por exemplo, biomassa). (EPE, 2019).

2.2 Processos de produgdo do metanol

A producdo de metanol sintético comecou em 1923 pela BASF Leuna localizada na
Alemanha, utilizando catalisadores de 6xido de zinco e crémio. A atividade desses
catalisadores exigia que fossem operados a pressédo de 25 — 35 MPa (250 — 350 atm) e a
temperatura de 320 — 450 °C. Este processo em alta pressao resultava em altos custos de



compresséo e energia, agravados pela baixa seletividade do catalisador. As altas pressoes
para sintese do metanol obrigavam o uso de compressores alternativos, e tamanho de planta
limitada para aproximadamente 450 ton/dia de produ¢do (OTHMER, 2001).

O processo a alta pressdo se tornou obsoleto em meados de 1960 quando Imperial
Chemical Industries (ICI) no Reino Unido desenvolveu um catalisador de cobre-zinco-
alumina mais ativo e que conseguia operar a5 — 10 MPa (50 — 100 atm) e 210 — 270 °C com
uma alta seletividade e estabilidade. Foi desenvolvido um catalisador similar na Alemanha
no inicio de 1970 em reator tubular, como resultado o limite de capacidade aumentou para
acima de 2200 ton/dia (OTHMER, 2001).

O metano pode ser oxidado a metanol por duas rotas, a primeira rota indireta em duas
etapas é a reforma do gas natural em gas de sintese, uma mistura de hidrogénio e monéxido
de carbono seguida pela conversdo a metanol, e a segunda rota em uma etapa diretamente

para o metanol (DE KLERK, 2015). A Figura 2-7 mostra essas duas rotas.

Figura 2-7:Rotas para producao de metanol
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Fonte: Acervo Pessoal

2.2.1 Rota indireta (convencional) de producdo do metanol

A producdo atual de metanol em escala industrial ocorre pela rota indireta, um método
em duas etapas. A primeira etapa € a conversdo do metano (gas natural) em gas de sintese.
Essa etapa exige um alto custo energético e representa a maior despesa na producdo do
metanol. O custo de producao do gas de sintese é de cerca de 60 — 70% do custo de capital
da planta de metanol (HAVRAN; DUDUKOVIC; LO, 2011; KHIRSARIYA; MEWADA,
2013). O gas de sintese nessa primeira etapa pode ser obtido por trés meios diferentes ou

uma combinacgdo dos mesmos: reforma a seco do metano (RSM), reforma a vapor do metano



(RVM) e a reforma autotérmica do metano (RAM), conforme a Tabela 2-1
(AASBERGPETERSEN et al., 2001).

Tabela 2-1: Reac0es para obtencdo do gés de sintese

Descricdo Reacdo AH® (kJ.mol™?)

Reforma a seco CHy gy + CO5 gy © 2C0(y) + 2Hy (g 247 (2-1)
Reforma a vapor CH4_ @ + HZO(g) < CO(g) + 3H2(g) 206 (2-2)
Reforma autotérmica CHy (g + 0,5 055y < CO(y) + 2Hy(y -38 (2-3)

Fonte: Adaptado de (AASBERG-PETERSEN et al., 2001)

O gés de sintese € produzido principalmente pela reforma autotérmica (2-3), utilizando
além do CHg outros tipos de hidrocarbonetos como o gas liquefeito de petroleo, a nafta e o
carvdo, e também pela reforma a vapor do metano (2-2). A reacdo para obtencdo do gas de
sintese utiliza um catalisador de niquel suportado em alumina (Ni/Al>O3), sob condi¢des
operacionais severas: intervalo de pressdo entre 15 — 30 bar e temperatura entre 900 — 1000
°C. A reforma do metano com COy, conhecida como reforma a seco, ¢ uma tecnologia
potencial que ndo atingiu eficiéncia suficiente para ser aplicado em escala industrial. No
entanto, é muito atraente porque utiliza CO2 como oxidante, portanto usando dois dos
principais gases de efeito estufa (HAVRAN; DUDUKOVIC; LO, 2011).

Ja a segunda etapa é a reacdo do gas de sintese sobre catalisadores que seletivamente o
convertem a metanol, chamada de sintese do metanol (reacdo 2-4), catalisadores a base de
Cu-ZnO fazem com que o metanol seja obtido com alta seletividade (DE KLERK, 2015).
Esta etapa é processada em intervalo de pressdo entre 50 — 100 bar e temperatura de 240 -
260 °C, empregando catalisador de 6xido de cobre e éxido de zinco suportado em alumina
(CuO/ZnO/Alx03). Embora seja um processo altamente energético, € um dos mais
desenvolvidos com seletividade ao metanol de cerca de 99% (OLAH, 2005).

CO(g) + 2H,(5) = CH30H(y AH°= - 90,1 kJ.mol* (2-4)

O custo de producao do metanol a base de combustivel fossil esta na faixa de US$100
a US$200 dolares por tonelada (IRENA, 2021).0s processos convencionais para obtencdo
de metanol comercial empregam em sua maioria a reforma a vapor do gas natural que esta
presente em ao menos 80% das industrias de produ¢do mundial de metanol e a sintese do

metanol em loop (Figura 2-8).
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Figura 2-8: Processo convencional de sintese do metanol
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A reforma a vapor é essencialmente um forno de processamento no qual o calor
necessario, devido as reagcdes serem endotérmicas, é fornecido pela queima atraves dos tubos
preenchidos com catalisadores a base de niquel através do qual os reagentes fluem. O gas
natural contém ambos 0s compostos organicos e inorganicos sulfurados que precisam ser
removidos para proteger tanto a reforma a vapor quanto a sintese catalitica de metanol a
jusante. Hidrodessulfurizacéo através de cobalto ou 6xidos de niquel, molibdénio e zinco em
leito fixo é a base para um sistema de purificacdo efetiva. Cloretos e mercurio também
podem ser encontrados no gas natural, sendo venenos para o catalisador e podendo ser
removidos por alumina ativada ou leitos de carbono.

A forte reforma endotérmica reacdo (2-1) e (2-2) é favorecida a altas temperaturas e
baixas pressdes. Os reformadores de conversdo do metano a gas de sintese operam
tipicamente com temperaturas de saida na faixa de 840-880° C. Ja as pressdes ficam na faixa
de 10-20 atm e os reformadores sdo alimentados com excesso de vapor de &gua na razdo de
2,5 a 3,0 em relacdo aos compostos de carbono resultando em boas conversdes e evitando
produtos indesejados. O calor para altas temperaturas de processo e queima dos gases de
reforma sdo recuperados no processo de modo a providenciar energia para 0S compressores,
bombas e refervedores para destilagdo fazendo parte da integracao energética do sistema.

Toda produgdo convencional de metanol comercial emprega uma sintese em loop
(ALARIFI et al., 2015; OTHMER, 2001). Essa configuracdo supera limites de conversao de
equilibrio em condicdes tipicas de funcionamento do catalisador. O sistema de reciclo que
permite um alto grau de conversao global é vidvel pois os produtos metanol e dgua podem
ser removidos do loop por condensacdo. Nesse sistema, 0 gas de sintese gerado €
comprimido, misturado com gas reciclado, e preaquecido com o gas efluente do conversor
antes de entrar no conversor de metanol.

O gés efluente do conversor € usado primeiramente para aquecer a dgua gque alimenta
a caldeira (gerador de vapor), em seguida aquece a alimentacdo do conversor e é resfriado
de modo a condensar a mistura de metanol e agua. Gases incondensaveis sao removidos no
ponto de coleta. Uma corrente de purga é utilizada neste reciclo para remover 0 excesso de
hidrogénio, metano e outros inertes. A mistura de metanol diluido em &gua é enviada para
secdo de destilacdo para purificacao final.

Os reatores tipicos de conversdo (conversores) sdo do tipo (i) quench, (ii) adiabatico
maultiplo, (iii) tube-cooled e (iv) steam rising conforme a Figura 2-9 (OTHMER, 2001).
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Figura 2-9: Reatores convencionais de conversao do gas de sintese a metanol
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O reator do tipo quench conforme a Figura 2-9 (i) foi a base do processo inicial de
producdo do metanol a baixas pressées. Parte do gas circulante é pré-aquecido e alimentado
no reator, enquanto o remanescente é usado como gas para resfriamento e € admitido no leito
catalitico por distribuidores para controlar as temperaturas nos leitos. Reatores adiabaticos
conforme a Figura 2-9 (ii) sdo instalados em série com uma caldeira de recuperacdo de calor
entre cada um dos leitos (ORNELAS DENIELLE, 2007).

Os reatores do tipo tube-cooled Figura 2-9 (iii) ttm um projeto bastante flexivel, de
simples operacdo e um custo fixo menor que os do tipo quench. O gas circulante é pré-
aquecido ao passar por tubos no interior do leito catalitico, removendo o calor liberado na
reacao. Reatores steam-raising Figura 2-9 (iv) possuem duas configuragdes: ou o catalisador
esta nos tubos e agua de caldeira em ebulicdo esta no casco atuando como refrigerante, ou o
catalisador esta no casco e a dgua esta nos tubos, sendo este arranjo similar ao tube-cooled
(ORNELAS DENIELLE, 2007).
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2.2.2 Rota de producéo de metanol direta

A conversdo direta do metano a metanol (MMet) é muito atrativa, pois diferente dos
processos convencionais de producdo do metanol que requerem alto consumo de energia e
varias etapas para alcancar o produto desejado o MMet requer um menor consumo de energia
e menos etapas (REDDY'; KIM; SONG, 2013). Os parametros operacionais sao tipicamente
a pressdo na faixa de 30-200 bar, a temperatura na faixa de 200-500 °C e a presenca de
catalisadores (ZAKARIA; KAMARUDIN, 2016). Desse modo, 0s mecanismos de rea¢des
radicalares e os caminhos para que o MMet seja possivel sdo os principais objetos de estudo
deste topico.

Em relacdo aos mecanismos de reacdes radicalares, a primeira etapa reacional e a mais
consumidora de energia do processo de oxidagdo do metano, é a ativagdo, que é a ruptura da
ligagdo C-H para formar H" e 0 CH;. No entanto, dependendo das condicGes, o destino dos
radicais metil, que determinam a cinética de todo o processo pode variar. Em temperaturas
abaixo de 600°C, os radicais metil em grande parte se combinam reversivelmente com

oxigénio molecular para formar radicais metilperoxi (ARUTYUNOV, 2018).

CHy* + 0, > CH300" (2-5)

Esses radicais desempenham um papel fundamental na formacdo de oxigenados.
Nessas temperaturas, especialmente em pressdes elevadas, o equilibrio da reacdo (2-5) é
fortemente deslocado para a direita, 0 que levanta uma sequéncia de reagcdes que levam a
uma formacéo preferencial de oxigenados. Contudo, a temperaturas acima de 600 °C, o
equilibrio da reacdo muda para a esquerda. Ao mesmo tempo, as reacdes endotérmicas de
oxidacdo dos radicais metil ocorrem (ARUTYUNOV, 2018).

CHy + 0, » CH30° + 0 (2-6)

CHs" + 0, » CH,0 + OH" 2-7)

As reacOes endotérmicas de oxidacdo dos radicais metil em temperaturas abaixo de
900 ° C sdo muito lentas. Portanto, na temperatura de 600 °C a 900 °C, conhecida como a
"Janela de etileno”, o principal canal para o consumo dos radicais de metila € a sua

recombinag&o com a formagéo do etano (2-8) e em seguida do etileno (2-9) (ARUTYUNOV,
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2018). Logo, é importante que esse processo seja realizado em temperaturas abaixo de
600°C.
CHy" 4+ CHy" — C,H; (2-8)
C,Hg = C,H, + H, (2-9)

As caracteristicas da oxidacdo do metano em altas pressdes sdo determinadas pelo
estagio de iniciacdo. As reagdes (2-10) a (2-4) explicam a formacédo dos principais produtos
da oxidacdo do metano como o metanol, o formaldeido e a &gua. Porém néo leva em conta
suas transformacdes posteriores, uma vez que apenas a fase inicial do processo é considerada
(ARUTYUNOV, 2018).

Tabela 2-2: Mecanismos de reacOes radicalares

Iniciacdo
1 -
CHy + 0, B CHy + HO," > CHs0, (2-10)
Ramificagéo
CH, an
CH,0 am
CH;0," + CH;00H D  CH;0° + OH" 2-11)
CH;0oH ™) T
H;0, )
CH, W
HO," + CH,0 i H,0, ) OH* + OH® (2-12)
CH;0H (%)
Propagacéo:
XI -
CHy05 + HO,® 3 CH,00H + 0, (2-13)
Terminagéo:
(XID) -
CH,0; + CH303 1 2CH,0° + 0, (2-14)

(XIID) B}
S CH,0 + CH,0H + 0, (2-3)

X1V -
HO, + HO, 5 1,0, + 0, (2-4)

Fonte: Adaptado de (ARUTYUNOV, 2018).
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Ja em relacdo aos possiveis caminhos para este processo, destacam-se a rota de alta
temperatura baseada em reacGes homogéneas de fase gasosa radical, a rota catalitica de baixa
temperatura envolvendo catélise heterogénea, a catélise homogénea em solucéo e a catalise
baseada em enzimas (HOLMEN, 2009). Além destes caminhos que se destacam e serdo
analisados a seguir, hd uma variedade de tecnologias em estudo para a producdo direta de
metano e metanol como as baseadas em plasma, fotocatalise, fluido supercritico e membrana
(ZAKARIA; KAMARUDIN, 2016).

A rota de alta temperatura baseada em rea¢Ges homogéneas de fase gasosa radical
ocorrem devido a um mecanismo de radicais livres em alta temperatura e pressao. A analise
termodinamica e cinética revelou que a oxidacao parcial do metano é a etapa limitadora da
taxa devido a formagdo de radicais metil (ZAKARIA; KAMARUDIN, 2016). Holmen
(HOLMEN, 2009) indica que as melhores condic¢des para a reacdo em fase gasosa estdo em
uma temperatura de 450 — 500 °C e uma pressdo de 30 — 60 bar, com um rendimento em de
30 — 40% e grau de conversdo de metano de 5 — 10%.

Jé& a rota catalitica de baixa temperatura € uma op¢do mais favoravel que a anterior,
pois a operacdo na fase gasosa € desfavordvel em termos de controle da seletividade
desejada e do rendimento numa operacdo a altas pressdes (ZAKARIA; KAMARUDIN,
2016). A ativacdo ocorre de maneira eficiente em temperaturas abaixo de 500 K, pois isso
impede que a reacdo indesejada de oxidacdo a CO ocorra e favorece a reacdo de formagéo
do metanol (ZUO et al., 2016). Para He (HE et al., 2020) a seletividade do metanol
permanece em torno de 62 — 68 % se for adicionado o H.Ox.

Em relacdo a catalise homogénea em solucdo, a conversdo de metano em metanol
ocorre através dos catalisadores homogéneos sob baixa temperatura em solucdo. Sob estas
condicBes, a cinética de reacdo homogénea do metano ao metanol pode alcancar maior
conversdo através do controle dos parametros operacionais, tais como temperatura, relacdo
CH4/O3, e tempo de residéncia. Na faixa de temperaturas baixas em consideragéo, ou seja,
de 35 a 700 °C, uma temperatura de 100 °C foi considerada a mais adequada para se obter
alta conversédo (ZAKARIA; KAMARUDIN, 2016).

Por fim, dentre os caminhos mencionados para 0 MMet, o estudo dos catalisadores
zeoliticos que mimetizam enzimas se destacam (OLIVOS-SUAREZ et al., 2016). Nesses
estudos, os catalisadores derivados das zedlitas incorporam espécies Cu-oxo e Fe-0xo nas
posicdes extra-framework das zedlitas. Em geral, a regeneracdo do sitio ativo parece ser o

problema mais 6bvio e, por esse motivo, diferentes oxidantes e protocolos para a dessor¢ao
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de metanol tém sido propostos. Os primeiros resultados sdao em catalisadores Fe-ZSM-5
ativados com N2O como oxidante. O N20 e utilizado para ativar a ponte de O(u2) do Fe-0xo0
para permitir a separacdo do atomo de hidrogénio do metano (PANNOV; SOBOLEV;
KHARITONOV, 1990; SOBOLEV et al., 1995).

2.3 Metanol renovével

O metanol renovavel é um produto quimico de ultrabaixo carbono produzido a partir
de biomassa sustentavel, muitas vezes chamado de biometanol, ou e-metanol (HOBSON,
2018). A sintese de metanol € classificada como renovavel ou verde quando (i) a fonte de
carbono é um produto residual, (ii) o hidrogénio ndo é produzido a partir de fontes de
combustivel féssil e (iii) a energia é proveniente de fontes renovaveis. O metanol renovavel
produzido € quimicamente idéntico ao metanol produzido a partir de fontes de combustivel
foéssil (ROODE-GUTZMER, 2019).

Ha& varios caminhos para se produzir o metanol renovavel. No caminho dos eletro
combustiveis, a eletricidade renovavel é usada para extrair o hidrogénio (hidrogénio verde)
da &gua por eletrélise. O hidrogénio é entdo reagido com diéxido de carbono capturado de
fontes pontuais (por exemplo, fluxos de exaustdo industrial) ou da atmosfera (bioenergia
com captura e armazenamento de carbono [BECCS] e captura direta de ar [DAC])
produzindo o e-metanol.

No caminho da biomassa, a matéria organica sofre fermentacdo ou gaseificacdo
(submetendo a biomassa a alta temperatura na auséncia de ar) para produzir gas de sintese
que é processado em um reator e transformado em bio-metanol. O bio-metanol hibrido usa
uma combinacdo dos dois métodos, combinando o gas de sintese biogénico com o
hidrogénio da eletrélise. (HOBSON, 2018).

O e-metanol é um produto liquido de facil obtencéo a partir de CO> e hidrogénio verde
com o uso de catalisador em um processo de uma etapa. Produzido através de uma tecnologia
Power-to-X, 0 e-metanol é considerado um electrocombustivel (e-fuel) e electroquimico. A
diferenca entre o hidrogénio verde e outros tipos de hidrogénio € ilustrada na Figura 2-10,
que também inclui o encaixe do processo de oxidacédo parcial direta para formar os diferentes

tipos de metanol, tanto de origem fdssil quanto de origem renovavel.
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Figura 2-10:Principais rotas para a producao de metanol incluindo a oxidagdo parcial direta.
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Atualmente, a maioria do hidrogénio ainda € produzida a partir de combustiveis fosseis
(hidrogénio castanho e cinzento). Cerca de 48%, 30% e 18% sdo produzidos a partir de gas
natural, petréleo e carvao, respectivamente. O hidrogénio é atualmente utilizado por diversas
industrias, incluindo as industrias quimica (para metanol, amoniaco e polimeros), de
refinacdo (para hidrocraqueamento e hidrotratamento), transformagdo de metais,
aeroespacial, vidreira e alimentar. O interesse pelo hidrogénio verde como combustivel
renovavel esta também a crescer (IRENA, 2021).

O metanol renovavel pode ser produzido por meio de duas rotas. Na primeira rota o
biometanol é produzido a partir da biomassa; potenciais matérias-primas chaves para uma
biomassa sustentavel incluem: residuos e subprodutos florestais e agricolas, biogéas de aterro,
residuos sélidos municipais (RSU) e licor negro da industria de papel e celulose. Na segunda
rota o e-metanol verde ¢é obtido usando CO: capturado de fontes renovaveis (bioenergia com
captura e armazenamento de carbono [BECCS], a captura direta no ar [DAC]) e hidrogénio
verde (hidrogénio produzido com fontes renovaveis) (IRENA, 2021).

Para se mensurar o qudo renovavel é a producdo de metanol, devem ser avaliados os
indicadores de pegada de carbono e impacto ambiental globais, considerando todos os
processos upstream e downstream, por exemplo, pela LCA. A capacidade de producéo de
metanol renovavel em todo o mundo ndo pode ser comparada em magnitude com a atual
capacidade de producdo de metanol derivada de combustiveis fésseis. A producdo de
metanol renovavel deve, no entanto, ser vista como uma tecnologia que contribui para o
fechamento do ciclo industrial do carbono (ROODE-GUTZMER, 2019).

2.4 Oxidacao parcial do metano

Esforcos atuais para superar os desafios dos processos de conversao direta do metano
em metanol tém se concentrado na concepcao de catalisadores heterogéneos que realizam a
oxidacdo parcial de metano usando oxidantes baratos e abundantes, como o oxigénio e a
agua (JOCZ; MEDFORD; SIEVERS, 2019). A oxidacéo direta do metano a metanol é uma
rota atrativa pois elimina a etapa que exige um alto custo energético para a producédo
convencional do metanol, a reforma a vapor do metano em gas de sintese.

Resultados da energia livre de Gibbs da reacéo de reforma do metano e da oxidagdo
parcial do metano mostram que o processo de reforma do metano é possivel a temperaturas
de 1000 K ou maiores enquanto que a termodinamica favorece a oxidacéo direta de metano

a metanol a baixas temperaturas (FINCH et al., 1990). A producao de metanol pela via direta
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pode competir com os métodos de producdo existentes se for possivel alcancar uma
conversao de metano de 5,5% com uma seletividade em metanol de 80% (KHIRSARIYA;
MEWADA, 2013).

O projeto de novos catalisadores com alta seletividade para o metanol, ou locais que
combinam a producdo do &lcool a partir da agua com a combustdo de uma pequena fracdo
de espécies contendo carbono ou hidrogénio, podem permitir que alcoois sejam produzidos
a partir do metano em quantidades praticas. Em geral, um baixo teor de Oz (< 10 mol%) e
um alto teor de H20 (>100% mol) termodinamicamente favorece a seletividade em CH3OH.
A seletividade e conversdo da reacdo sdo altamente sensiveis ao conteido de O2 em baixas
concentracgdes. Esta relagédo indica que o controle cuidadoso e a medicéo do teor de Oz na
alimentacdo é critica para alcancar alta atividade, seletividade e reprodutibilidade na
conversdo catalitica de metano para alcoois. (JOCZ; MEDFORD; SIEVERS, 2019).

A conversao de etapa Unica (direta) de metano para metanol foi investigada em um
reator tubular empacotado com catalisadores de V»0s/SiO como o catalisador da reacdo
(SOHRABI; VAFAJOOQ, 2009). O aumento da temperatura na faixa de 450 a 500°C em trés
diferentes GHSV (400, 720 e 1400 h'') aumentou a conversdo do metano e diminuiu a
seletividade em metanol. Nesse caso, 0 aumento em 50°C na temperatura aumentou o grau
de conversdo em cinco vezes, enquanto a diminuicdo do GHSV de 1400 h para 400 h
somente triplicou a conversdo. Aumentar a pressao ndo mudou muito a seletividade do
metanol e aumentar o tamanho do pellet do catalisador diminuiu a conversdo de metano.
Além disso, aumentar a conversdo de metano diminui a seletividade em metanol.

Analogamente, 0 mesmo resultado foi obtido operando a altas pressfes na faixa de 60
atm, na tentativa de maximizar o rendimento em metanol. Com o aumento da conversao do
metano houve a reducdo da seletividade do metanol, devido a formacdo de subprodutos.
Além disso ha um limite de conversdo do metano na faixa de 25 — 30%, e dentro desta faixa,
a seletividade do metanol é reduzida (FINCH et al., 1990). Em um sistema de conversdo
direta do metano a metanol por controle de oxidacdo quando a quantidade de oxigénio no
fluxo de entrada é baixa, aproximando a menos de 1%, a conversdo do metano aumenta
drasticamente (GESSER; PRAKASH, 1985).

A extensdo da oxidacdo aumenta com a diminuicdo do tamanho da particula de
catalisador e 0 aumento de seu numero de imperfei¢des do cristal. 1sso ocorre pelo aumento
da &rea superficial do catalisador, que permite um maior espago para as reagcdes ocorrerem
(HICKS et al., 1990). A conversdo direta do metano em metanol teve aproximadamente a

metade da eficiéncia dos processos de conversdo indireta. As reagfes principais formam
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produtos como o formaldeido, acido metanoico, CO e CO2 além do metanol. Além disso, é
possivel aumentar a seletividade em metanol reduzindo a concentracdo do oxidante e
aumentando a concentracdo de O a seletividade em metanol diminui (DE KLERK, 2015).
Para evitar as reagcdes de combustao ou oxidacao total a concentracdo em oxigénio ndo
deve exceder 2,8% e deve estar na faixa de 2 a 2,8%. Altas pressdes sdo benéficas para
seletividade do metanol e variando a temperatura de 370 — 450 °C a seletividade em metanol
é aproximadamente 40%, em formaldeido aumenta de 5% a 13% e para o acido carboxilico
aumenta de 0,5% a 0,7% (DE KLERK, 2015). A partir dos resultados experimentais
reportados na literatura pode-se concluir que a conversao do metano em metanol é favorecida
quando estd sobre altas pressbes, quando se estd a altas temperaturas e com baixa
concentracdo de oxigénio. Além disso, a presenca de catalisadores influencia beneficamente

no resultado das conversdes e seletividade.

2.5 Agentes oxidantes

Os agentes oxidantes sdo substancias que podem aceitar elétrons provenientes de outra
substancia ou aumentar o nimero de oxidacao da outra substancia. O perdxido de hidrogénio
é um agente oxidante que é semelhante ao oxigénio em efeito, mas € significativamente mais
forte e a atividade oxidante do perdxido de hidrogénio resulta da presenca do atomo de
oxigénio extra em comparagdo com a estrutura da &gua (WOODARD & CURRAN, INC.,
2006).

O oxigénio auxilia na combustdo dos combustiveis que fornecem calor, luz e energia
e faz parte da combinacdo oxidativa com varios materiais. A velocidade de reacdo e a
efetividade da combinacdo oxidativa aumenta mais com altas concentracfes de oxigénio do
que com altas concentracBes de ar. A industria estabelece uma pureza de 99,5% para o
oxigénio, embora uma alta quantidade de oxigénio seja produzida com uma pureza de 90 a
93%, além disso o oxigénio constitui 20,946% da atmosfera terrestre (OTHMER, 2001).

H4 trés tecnologias diferentes que permitem a obtencdo do oxigénio com alta pureza,
a primeira € a destilacdo criogénica, a segunda é baseada na adsorcao por oscilacdo com
pressdo a vacuo baseado em zeolitas (VPSA) e a terceira € o transporte do oxigénio por
membranas baseadas em ceramicas (OTM). Cada uma delas atende um segmento diferente
do mercado (SCHOLARLYCOMMONS et al., 2016).

Na destilacdo criogénica o ar € limpo, seco, comprimido, e refrigerado até se liquefazer
a temperatura de aproximadamente 80 K sendo obtido com uma pureza de 99,5%. Dessa
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forma, o ar é destilado em seus componentes que sdo principalmente o nitrogénio com uma
fragdo de 78,084% em volume, o oxigénio com uma fracdo de 20,946% em volume e 0
argonio com uma fracédo de 0,935% em volume. (OTHMER, 2001).

No transporte do oxigénio por membranas (OTM), a separacdo usa membranas
seletivas que separam o oxigénio do nitrogénio no ar. Isto produz pequenas quantidades de
oxigénio com alta pureza, adequado para segmentos como a inddstria clinica. Porém a
desvantagem do OTM é o custo alto da membrana, além disso o sistema é formado por
materiais cerdmicos e que sdo frageis e propensos a vazamentos
(SCHOLARLYCOMMONS et al., 2016).

Por Gltimo, a adsorcao por oscilagdo com pressao a vacuo baseado em zedlitas (VPSA)
é um sistema mais comum de purificacdo do oxigénio em mercados que precisam gue esta
producdo seja feita no local. Este sistema consiste de colunas empacotadas com zeélitas. O
leito empacotado se comporta como uma peneira molecular a qual absorve nitrogénio,
removendo-o do ar. O nitrogénio adsorvido é subsequentemente dessorvido pela diminuicao
da pressédo por vacuo, o que constitui a segunda parte do ciclo de adsorcao /dessorcao.

Ja a utilizagdo de CO, como oxidante leve esta a emergir como uma tecnologia
potencial para a producdo industrial de alcenos (KAWI; KATHIRASER, 2015). A
disponibilidade, custo, seguranca e propriedades oxidantes leves do CO», com a ajuda de
catalisadores apropriados a escala industrial, pode levar a avangos nas indudstrias
farmacéutica, de polimeros e de combustiveis (RAHMAN et al., 2020).

O uso industrial do diéxido de carbono pode ser encontrado na producéo de quimicos,
sistemas de refrigeracdo, extintores de incéndio, processos de tratamento da &gua,
fertilizantes, além ser utilizado em aplicacGes de pequena escala. Altas quantidades de
diéxido de carbono podem ser usada para aumentar a recuperacdo do 6leo. A converséao da
biomassa a combustiveis também recai na categoria da geracdo de combustiveis a partir do
CO2 (MUKHERIJEE; PARK; REDDY, 2016).

A alta disponibilidade, natureza atdxica e propriedades oxidantes leves tem tornado o
CO2 mais interessante. Este componente pode participar como oxidante brando nas reacoes
de desidrogenacdo (MUKHERJEE; PARK; REDDY, 2016), Jiaxu Liu, et al. investigou o
uso do CO, em reagdes de desidrogenacdo do CoHs sobre uma familia de catalisadores feitos
de Zn altamente dispersado em suporte zeolitico, tendo escolhido esse oxidante devido
principalmente a ser fraco, podendo evitar efetivamente a oxidagéo total de alcanos e seus

produtos de desidrogenacéo, ao final este processo exibiu uma performance para conversao
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de C2Hs e seletividades razoaveis, como pode ser visto na tabela Tabela 2-3, chegando a

45% de conversao e 94% de seletividade em eteno (LIU et al., 2021).

Tabela 2-3: Resultados da conversao do etano e seletividade do eteno dos
catalisadores a base de Cr a temperatura de 700°C

Catalisador Grau de conversdao  Seletividade olefina(%o)
SrCr/SiOx#H> 35,0 94,0

Cr(8)/MOS 31,7 79,8
Cr(8)/Ti(1.9)/MCM-41 45,0 94,0

CrOx/Al203 20 90

Fonte: Adaptado de (LIU et al., 2021).
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3 MATERIAIS E METODOS
3.1 Anaélise termodinamica

A oxidacdo parcial do metano a metanol apresenta carater desafiador devido aos baixos
graus de conversdo ou seletividades em metanol reportados na literatura. A andlise
termodinamica tem o objetivo de estabelecer um valor limite para a converséo dos reagentes
partindo de uma determinada condicdo de temperatura e pressdo fixas. Além disso ela pode
apresentar pontos operacionais em que a formacdo do metanol é favorecida.

Por isso, em um primeiro momento, analisou-se o sistema utilizando o tratamento
termodinamico, a fim de determinar de acordo com as especificidades do processo estudado
as condicbes mais favoraveis para obter o produto desejado, do ponto de vista
termodinamico. Foi utilizado o software de simulacdo de processos Aspen Plus V11©,
empregando-se a minimizagdo da energia livre de Gibbs (RGibbs) e a solu¢do simultanea da
estequiometria quimica e calculos de equilibrio de fases (REquil).

O sistema reacional empregado foi baseado no reportado por Jocz (2019) (Tabela 3-1),
e a partir desse sistema foram feitas modificacGes para incorporar as caracteristicas do
sistema em desenvolvimento pelo grupo de pesquisa do Laboratorio de Catélise (Labcat) do
Departamento de Engenharia Quimica da Universidade Federal de S&o Carlos. Os
componentes selecionados para os reagentes foram o CH4 e como oxidante o O, H20, ou 0
CO:z2 e para os produtos foram o CH3OH, Hz, CO, CO2, H.CO, HCOOH e o H.CO que
participam do sistema reacional de acordo com a Tabela 3-1.

Tabela 3-1: Reacdes envolvidas na oxida¢do do metano a metanol

Reacdo Descricao
R. 3-1) CH4 + 0,5 O2 <> CH30H

R. 3-2) CH4 + CO2 <> CH30H+CO
R.3-3)CH,+0,50,>CO+2H,

} Oxidacdo parcial do metano

R.3-4)CH,+1,50,~>CO+2H0
R.3-5CH,+0O,<~ CO,+2H, | Oxidacao do metano
R.3-6)CH,+20, < CO,+2H,0

R.3-7) CH,+ 0,50, <> H,CO +H,

R.3-8) CH,+0, > H,CO +H,0
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R.3-9)CH,+ O, & HCOOH + H, Oxidacéo do metano
R. 3-10) CH4+ 1,5 O2 «— HCOOH + H2

R. 3-11) CH4+ H20<—>CH3OH+H2 =

R. 3-12) CH4+ H20 — CO+3 H,

R.3-13)CH,+2H 0 < CO, +4 H, — Hidratacdo do metano
R. 3-14) CH4+ H20 — H2CO + 2H2

R.3-15) CH,+ 2H,0 <> HCOOH + 3H, —

R.3-16) CH,+ O, < C(s) +2H,0 Deposicéo do coque
R.3-17)H,+0,50,<2H0 Sintese da dgua
R.3-18) CH,OH+ 1,50, CO,+2H,0  Oxidacao do metanol
R.3-19) CO2 + H,<CO +HO Reacdo reversa de deslocamento da dgua
R. 3-20) Cu(s) + 0,5 Oz -> CuO Oxidagao do cobre

R. 3-21) CuO -> Cu(s)+0,5 O2 Reducao do cobre

Fonte: (JOCZ; MEDFORD:; SIEVERS, 2019) Adaptado.

Vérios dos catalisadores estudados para a reacdo utilizam o 6xido de cobre devido a
sua analogia estrutural de centros ativos, como o0s reportados para 0S metano-
monooxigenases (MMO), uma enzima que € capaz de produzir metanol a partir do metano.
Além disso foram reportados que os sitios ativos de Cu-ZSM-5 podem ativar a ligacdo C-H
no metano e estabilizar os intermediarios inicialmente formados (BOZBAG et al., 2016).

Com o objetivo de analisar o sistema de oxi-reducdo formado com o 6xido de cobre,
foram adicionados os componentes Cugs) e CuOgs) (reagdes R. 3-20 e R. 3-21 na Tabela 3-1).
Foi analisada a energia livre de Gibbs das reacdes na temperatura de 400 °C e 1 bar e em
seguida foi feita uma comparacdo atraves do erro relativo percentual com valores obtidos
por (JOCZ; MEDFORD; SIEVERS, 2019). Esta analise também foi feita a temperatura de
200 °C e 30 bar.

Foi utilizado o método NRTL e feito o célculo da energia livre de Gibbs das reages.
O método NRTL, que utiliza parametros dos componentes puros e de interacdo binaria, foi
selecionado pois se aplica ao sistema em estudo e foi apontado pelo assistente de métodos
termodinamicos do Aspen Plus V11© devido ao sistema quimico reacional ocorrer a baixas

pressdes e pela presenga de compostos polares e apolares. Os valores da energia livre de
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Gibbs das reagdes AGrx,n foram calculados atraves da equagéo (3-1), onde Gﬁi é a energia

livre de Gibbs molar de formacdo da espécie i na temperatura T e v; é o coeficiente

estequiométrico da espécie i.

AGpan(T) = ) 01, G,(T) 1

Ao final das simulacgdes, foi realizada uma andlise de sensibilidade no qual variou-se
0s parametros: (i) temperatura de 25 °C a 600 °C, (ii) presséo de 1 bar a 30 bar, e (iii) a razéo
de alimentag&o entre 0 metano e oxidante de 0 a 1. Foram calculados os indicadores de grau
de conversdo do metano (Equacéo 3-2), seletividade do metanol em relagdo ao monéxido de
carbono, seletividade do metanol em relacdo ao didoxido de carbono, a seletividade do

metanol (Equacéo 3-3) e o rendimento em metanol.

nd;, —n 3-2
Grau de conversio (%) = CH‘LO—CH‘} - 100%
CH,
. . n —n 3-3
Seletividade parai (%) = ——-100%
Ncy, — NcH,
Fp Vazao molar de saida do produto desejado 3-4

D
Seletividade = (%) = — =
eletividade 8] (%) Fy  Vazdao molar de saida do produto indesejado

E importante ressaltar que ha uma variacao consideravel nas definicdes de rendimento
e seletividade encontradas na literatura. Por exemplo, a equacdo 3-3 é definida como
seletividade do componente i (LEVENSPIEL, 1980) e pode ser definida como rendimento
do componente i (FOGLER, 2006) dependendo da referéncia utilizada. A seletividade global
do produto desejado em relagdo ao indesejado é dado pela equacéo 3-4 (FOGLER, 2006).

3.2 Analise de processo de producédo do metanol pela oxidacéo parcial do metano
utilizando o O2 ou 0 CO2 como oxidante

A anélise de processos tem 0 objetivo de avaliar as possiveis rotas de producdo do
metanol pela oxidacdo parcial do metano em escala industrial. Para isso, foi utilizado o

simulador de processos Aspen Plus V11©. Os componentes foram 0os mesmos utilizados na
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analise termodindmica e com o metodo NRTL, o catalisador selecionado foi o 6xido de cobre
e a escala de producdo adotada foi de 1500 ton/dia de metanol, com base em (NGUYEN;
ZONDERVAN, 2019).

Os processos de producdo do metanol operando isotermicamente foram realizados
com base no looping quimico (Chemical Looping). Este € um processo de oxirreducao e
oferece uma seletividade muito alta em metanol prendendo o intermediario da reacdo na
superficie do material ativo para evitar sua oxidacdo consecutiva (LANGE et al., 2019). A
Figura 3-1 resume as principais etapas para 0 processo isotérmico e ndo isotérmico que
compreende a ativacdo catalitica com oxigénio, a reagcdo no reator no qual uma corrente de
metano passa pelos sitios ativos formando o metanol e a dessor¢do com uma corrente de

vapor de agua para retirar o metanol da superficie do catalisador.

Figura 3-1: Diagrama ciclico para o processo de conversdo do metano a metanol

Nao-isotérmico Isotérmico
Ativagao, Reacao, N -
>400°C, 100-200°C Atlvagao, Reagao,
oxigénioi biri metano 01. bgr:’. niétlza)l?‘n::
S0 1“;“ X1g ]%otérmico
a 1 bar a 200°C
Dessorcao -
25-200°C Dessorcao
4gua 1 bar
1 vapor
Extracao, 1 -
L~ Extracao
D ) y
estilacao Destilacao

Fonte: Adaptado de (LANGE et al., 2019).

No regime permanente é possivel realizar a simulagéo do processo por ciclos quimicos,
em cada ciclo quimico ocorre as etapas de ativagdo, reacdo e dessorcao. Este conjunto de
etapas que no sistema real ocorre em um unico reator de forma sequencial, no ambiente de
simulag&o em regime permanente é fragmentado em um reator para cada etapa. E necessario
que isso seja feito pois 0 Aspen Plus V11© possui algumas limitagdes ao se representar um
processo que possui etapas que sao semi-continuas.

A partir da producdo desejada foi feito o escalonamento dos equipamentos a serem

utilizados, o numero de reatores em paralelo e o céalculo da producéo por reator por ciclo.
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Em seguida, foi feita a determinagdo da massa de catalisador a ser utilizada levando em
consideracdo a producéo por ciclo e o rendimento catalitico de 75 pumolmetanol/g de catalisador
para o processo que utiliza como oxidante 0 Oz e o rendimento de 80 PUMOlmetanol/g de
catalisador para o processo que utiliza como oxidante 0 CO2 na presséao de 15 bar, de acordo
com a patente BR 10 2021 022316 2 (BUENO et al., 2018). Além disso, foi feita a
determinacdo da vazdo maéssica do reagente metano e do agente oxidante Oz ou CO».

Para representar o processo por ciclos quimicos fez-se o escalonamento considerando
que o reator segue um sequenciamento em etapas e apds completa-las um novo ciclo se
inicia. As etapas contidas nesse processo sao a ativacdo, a reacdo e a dessorgao e no processo
utilizando o O2 como agente oxidante foi adicionada a etapa de purga, utilizando o gas inerte
Hélio para remover o oxigénio apds a ativacdo. Os tempos em cada etapa adotados neste
trabalho, estdo contidos na Figura 3-2 no qual para o processo de producdo utilizando o
oxigénio resultou no ciclo de 60 minutos (LANGE et al., 2019) e para o processo de

producdo utilizando o gas carbdnico o ciclo foi de 50 minutos.

Figura 3-2: Tempos de operacdo em cada etapa utilizando o Oz ou 0 CO2 como agente

oxidante.
02
Etapas t (min)
Ativagao 20
Purga 10
Reagdo 20
Dessorgao 10

Fonte: Acervo pessoal

Desse modo, foi possivel determinar o nimero de reatores necessarios. Para 0 processo
que utiliza o O2 sdo necessarios seis reatores e para 0 processo que utiliza o CO, sdo
necessarios 5 reatores, essa quantidade é resultado da razdo entre o tempo de ciclo com o
tempo de dessorcdo, sendo este tempo utilizado como passo para a construgdo do
escalonamento.

O tempo de acionamento (start-up) do processo se refere ao tempo necessario para se
iniciar a producdo do metanol. Para o processo que utiliza o0 Oz 0 tempo de acionamento foi
de 50 minutos (Figura 3-3) e para o processo que utiliza o0 CO2 o tempo de acionamento foi
de 40 minutos (Figura 3-4).
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Figura 3-3: Tempo de acionamento (start-up) do processo com O2

10
20
30
40
50

t (min) R1

R2 R3 R4 R5 R6
Ativacao
Ativagdo Ativacdo
Purga Ativagdo |Ativagdo
Reagao Purga Ativagao |Ativagao
Reacao Reacao Purga Ativacao |Ativacao

Fonte: Acervo pessoal

Figura 3-4: Tempo de acionamento (start-up) do processo com COz
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Ativagao
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Fonte: Acervo pessoal

As etapas que ocorrem nos reatores em funcdo do tempo e do oxidante utilizando
quando o processo alcanca o regime permanente foram escalonadas. Para o processo que
utiliza o O2 Figura 3-5 o tempo total escalonado foi de 180 minutos e para o0 processo que
utiliza o CO> Figura 3-6 o tempo total escalonado de 150 minutos mostrando a ordem em

que ocorrem as etapas nos seis reatores em fungdo do tempo.
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Figura 3-5: Escalonamento dos 6 reatores que utilizam o Oz no regime permanente

Sistema operando com 6 reatores, ciclo de 1h, com 02
t (min) R1 R2 R3 R4 R5 R6

Fonte: Acervo pessoal

Figura 3-6: Escalonamento dos 5 reatores que utilizam o CO2no regime permanente

Sistema operando com 6 reatores, ciclo de 50min, com CO2
t (min) R1 R2 R3 R4 R5

Fonte: Acervo pessoal
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O fluxograma do processo isotérmico (Figura 3-7) que utiliza o O2 como agente

oxidante contém as etapas de ativacao, reacdo, dessorcao e purificagdo com os equipamentos

descritos na Tabela 3-2 com 6 reatores, além da purga que utiliza o gas Hélio para remover

0 excesso de Oz apos a etapa de ativagéo.

Tabela 3-2: Descricdo dos equipamentos utilizados no processo isotérmico com O2

Cadigo Equipamento Descricao

C-101 Compressor Isoentropico a pressdo de 8 bar
C-102 Compressor Isoentrépico a pressao de 15 bar
H-101/.../105  Trocador de calor Aguecimento a temperatura de 350°C
H-106 Trocador de Calor Resfriamento a temperatura de 80°C
R-101/R-106 Reator (ativacao) Temperatura de 350°C e 15 bar
R-102 Reator (purga) Temperatura de 350°C e 15 bar
R-103/R-104 Reator (reacéo) Temperatura de 350°C e 15 bar
R-105 Reator (dessorcao) Temperatura de 350°C e 15 bar
F-101 Flash Temperatura de 30°C e 1 bar

T-101 Torre de Destilagao Destila 0 metanol a 0,981

Fonte: Acervo pessoal
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Figura 3-7: Fluxograma do processo isotérmico de produgdo do metanol utilizando o Oz como agente oxidante

C-101 R-101/R-106 R-103/R-104 T-101
Compressor Reator na etapa de ativacdo Reator na etapa de reacdo Torre de destilacao
H-101/.../H-106 R-105 R-102 F-101/F-102
Trocador de calor Reator na etapa de purga Reator na etapa de dessorcao Flash
———~a
-
—éﬁ- —
02 Ativacio s Ativagao
] S

He, A DiT1de
¥ H-Th2 HT03
Reciclo
CH4 \4; &
2 112 m w _ @ Reacdo
p e e R e —
401 A L Ao, \I - 513

H20
& —y |
’hid—; 1117 . _.1 j:'@ﬁ 40
. El Etapa que ocorre exclusivamente com o 02
‘OTemperatura (DC)‘ - — Bypass gue had no processo com o CO2 em relacdo ao 02

Temperaturas que devem ser alteradas para transformar
0 processo isotérmico em nao-isotérmico

| P=15 bar; T= 3500C |

Fonte: Acervo pessoal
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A ativacdo e a reagdo ocorrem na temperatura de 350°C e a pressao de 16 bar no reator
R-101 e R-106 contendo a reacdo de ativacdo do catalisador apresentada na reagéo R. 3-22.
Ja a reacdo desejada de sintese do metanol R. 3-23 e as reacfes secundarias ocorrem no
reator R-103 e R-104, tendo o grau de converséo de 25% para a reacéo desejada (LI et al.,
2011) e a estimativa de 2,5% para o grau de conversdo das reacdes secundarias. J& no
segundo caso analisado para se verificar se 0 processo pode ser viavel foi adotado 0s mesmos

parametros e um grau de conversdo de 70% para a reacdo desejada.

1 -
Cu20+§ 0, — 2Cu0 R.3-22
2Cu0 + CH, —» CH30H + Cu,0 R.3-23

Ja o fluxograma do processo isotérmico (Figura 3-8) que utiliza o CO2 como agente
oxidante também contém as etapas de ativagdo, reacdo, dessorcdo e purificagdo com o0s
equipamentos descritos na Tabela 3-3 com cinco reatores, sem a necessidade de se realizar

a purga apos a ativacdo do catalisador.

Tabela 3-3: Descri¢do dos equipamentos utilizados no processo isotérmico com CO:x.

Cadigo Equipamento Descricao

C-101 Compressor Isoentrépico a pressao de 16 bar
H-101/.../H-103 Trocador de calor Aquecimento a temperatura de 350°C

H-106 Trocador de calor Resfriamento a temperatura de 80°C
R-101/R-105 Reator de ativacdo ~ Temperatura de 350°C e 15 bar
R-102/R-104 Reator de reacéo Temperatura de 350°C e 15 bar
R-103 Reator de ativacdo ~ Temperatura de 350°C e 16 bar
F-101 Flash Temperatura de 30°C e 1 bar

T-101 Torre de Destilagdo Destila o metanol a 0,981

Fonte: Acervo pessoal
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Figura 3-8: Fluxograma do processo isotérmico de producdo do metanol utilizando o CO2como agente oxidante

C-101 R-101/R-106 R-103 T-101
Compressor Reator na etapa de ativagdo Reator na etapa de reacao Torre de destilagao
H-101/.../H-106 R-102 F-101/F-102
Trocador de calor _ _ _Reator na etapa de dessorgdo Flash
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Fonte: Acervo pessoal
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A ativacéo e a reagdo ocorrem na temperatura de 350°C e a presséo de 16 bar contendo
as reacOes de ativacdo do catalisador apresentada na reacdo R. 3-24, a reagdo de sintese do

metanol R. 3-25 tendo o grau de conversdo do metano de 0,08.

Cu,0 +C0O, — 2Cu0 + CO R.3-24

2Cu0O + CH, — CH30H + Cu,0 R. 3-25

3.3 Avaliacdo econdmica

Foi realizada a estimativa da ordem de grandeza para se verificar preliminarmente o
CAPEX e os custos materiais em uma faixa de valores com preciséo de £50%. Em seguida
foi realizada uma estimativa de estudo pelo Aspen Process Economic Evaluator (APEA) de
modo a se estreitar o range de precisdo para as rotas em estudo e verificar a viabilidade
econbmica para o processo de oxidacdo parcial do metano a metanol em catalisador

heterogéneo de 6xido de cobre.

3.3.1 Estimativa da ordem de grandeza

A estimativa da ordem de grandeza ou avaliacdo econdmica preliminar foi realizada para
0 processo de oxidacdo parcial utilizando o oxigénio ou o dioxido de carbono como oxidante
para 0 metano, sendo a reacao principal R. 3-2 envolvida nesse processo. Foi feita a analise
no processo isotérmico a temperatura de 350°C e a pressdo de 15 bar. Os célculos foram
realizados de acordo com os dados e equacOes obtidos pela literatura (LANGE et al., 2019)
e foi atualizado os valores de acordo com a inflacdo para o ano de 2021.

O custo do géas natural por tonelada de metanol produzido foi calculado a partir do preco
do metano de US$0,109681/m3 ou US$166,94/(t0Nmetano) €M base massica (MARKETS
INSIDER, 2022) considerando um rendimento em metanol de 90% e sua massa molar
através da equacdo 3-5. A perda energética de 10% devido ao rendimento também foi

analisada.

(Preco do metano). Myetano 3-5

(Prego do metanol). Myetanor
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O custo do catalisador e do capital de giro por tonelada de metanol produzido também
foram calculados. Para isso, partiu-se da premissa de que o ciclo de vida do processo € de 1
hora, o que permite 7920 ciclos em um ano de operacdo. O rendimento considerado foi de
de 75 pumolmetanol/g de catalisador para o processo que utiliza como oxidante 0 Oz e 0
rendimento de 80 umolmetanol/g de catalisador para o processo que utiliza como oxidante o
CO2 na pressao de 15 bar, de acordo com a patente BR 10 2021 022316 2 (BUENO et al.,
2018) e um custo com catalisador de US$30/(KJcatalisador) (LANGE et al., 2019).

O CAPEX foi calculado pela correlagdo Duty-CAPEX (equacdo 3-6) que relaciona a
transferéncia de calor global envolvida no processo com o valor do investimento necessario
para esse processo. Essa correlacdo tem sido valida para inumeros processos de refino e
petroquimicos, é importante considerar a precisdo dessa correlacdo que varia em -50% até
100%.

CAPEX (M$, ISBL 2003) = 2. (duty MW)%65 3-6

A transferéncia de calor no reator foi obtida a partir do calculo do calor de reacao, foi
assumido uma seletividade de 100% para reacdo de formacdo do metanol, ou seja, 0 caso
ideal onde ndo ha reacBes secundérias. A transferéncia de calor nos trocadores de calor foi
obtida pela equacdo 3-7, a troca de calor foi usada para variar a temperatura em 50 °C sendo
realizada a pressdo atmosférica. O C, do O> utilizado foi de 1 J/g.K (LANGE et al., 2019)
CO utilizado foi de 0,568 J/g.K (NIST, 2021).

dQ = m.Cp.dT 3-7

A transferéncia de calor nos compressores foi obtida para a pressurizacao a 15 bar. O
calor de compresséo isentropico foi de 180 J por grama de metano comprimido (LANGE et
al., 2019). A dltima etapa envolve a recuperacdo do metanol por destilacdo, resisténcia a
destilacdo adotada foi de 0,03 °C* (LANGE et al., 2019). Apods esse calculo, obtém-se a

transferéncia de calor global do processo, permitindo o estudo de caso.

3.3.2 Avaliacédo econémica do processo pela APEA

Foi realizada a avaliacdo econdmica do processo como um todo utilizando o Aspen

Process Economic Evaluator (APEA) integrado no Aspen Plus V11©. Essa ferramenta
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realiza os calculos para estimar os custos dos equipamentos além do fluxo de caixa ao longo
dos anos possibilitando o célculo do tempo de retorno do investimento (payback).

Para isso os parametros econdmicos foram definidos, foram adotados para as op¢des de
custo em relacdo as opcdes de investimento os valores conforme a Tabela 3-4 e para 0s
precos das correntes os valores conforme a Tabela 3-5 corrigidos de acordo com a inflagéo
para o0 ano de 2021 . Para o pre¢o do metano foi considerado o prego do gas natural como
em LANGE et al. (2019) para posterior comparacao e para a agua foi considerado o preco

de uso industrial.

Tabela 3-4: Parametros econdmicos para as opgoes de investimento da planta

Descricao Periodo
Ano da anélise 2021
Tempo de start-up da planta 3 anos
Tempo de vida da planta 30 anos

Fonte: Acervo pessoal

Tabela 3-5: Parametros econdmicos para os precos das correntes da simulacdo

Descrigdo Preco Unidade Referéncia
(2021)

Metano 0,109681 US$/m3  (EIA, 2019; MARKETS INSIDER, 2022)

Agua 1,84 US$/m3  (SMITH MICHAEL; HARGROVES
KARLSON; STASINOPOULOS CHERYL,
2010)

Metanol 299,376 US$/m3  (MMSA, 2021)

Oxigénio 0,1 US$/mé (OTHMER, 2001)

Hélio 4,55 US$/m3  (NATIONAL MINERALS INFORMATION

CENTER, 2020)
Fonte: Acervo pessoal

O custo do metano na APEA foi o mesmo utilizado na andlise preliminar e o custo do
oxigénio foi tomado com base no custos para se produzi-lo na prépria planta (OTHMER,
2001). Ao final, o payback do processo isotérmico com 0 Oz e 0 CO; foi calculado pela
equacdo (3-8).

INPV| (3-8)

payback = Quantidade de anos com NPV negativo + T
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4 RESULTADOS E DISCUSSAO
4.1  Analise Termodinamica
4.1.1 Energia livre de Gibbs das reacgdes

Valores negativos de AG para oxidacao parcial do metano a metanol sdo desejados
para uma boa oxidagé&o seletiva do processo (LATIMER et al., 2018). A partir dos resultados
da Tabela 4-1, verifica-se que a reagdo (2) de oxidacdo parcial de metano a metanol
utilizando o géas carbonico como oxidante é ndo espontanea e reagente-favorecida (AG2,1>0),
sendo endergonica devido a variagdo positiva da energia livre de Gibbs. A termodinamica
favorece essa reacdao quando esta a altas temperaturas devido a diminuicdo da energia livre
de Gibbs, ja a pressao ndo teve influéncia significativa. Reacdes de oxidagdo com o COz0u
uma mistura que contenha esse composto ja foram relatadas na literatura e em patentes
recentes (OLAH GEORGE; PRAKASH SURYA, 2008).

Desse modo, a conversdo do CH4 com o CO2 como oxidante é termodinamicamente
limitada. J& a reacdo (1) de oxidacéo parcial de metano a metanol utilizando o oxigénio é
espontanea e produto-favorecida (AG1,1<0), tratando-se de uma reacgao exergonica devido a
essa variacdo negativa na energia livre de Gibbs dessa reacdo. Além disso a termodinamica
favorece esta reacdo quando estd a baixas temperaturas e a pressGes maiores que a
atmosférica devido a sua diminuicdo no valor da energia livre de Gibbs.

De acordo com os resultados da Tabela 4-1, o erro relativo percentual que compara 0s
resultados da literatura com os obtidos nesse trabalho para as reacdes a 400 °C e 1 bar foi de
no minimo 0,01% e o erro relativo percentual maximo foi de 8,45%. Esse valor ocorre devido
a versdo do banco de dados utilizada e a verséo do software. Ao se utilizar o mesmo banco
de dados (PURE35) o erro maximo é de 4,12%, sendo esse valor devido a diferenca de versédo
do software.

A ativacdo do catalisador, reacdo (23), é espontanea, produto-favorecida e exergonica
(AG231<0), mostrando ser uma reacdo com ocorréncia favoravel. Ja a recuperacdo do
catalisador com a obtencdo do produto reacéo (27) € ndo espontanea, reagente-favorecida e
endergdnica (AGrx27,1>0). Isso mostra 0 uso do catalisador 6xido de cobre com o agente
oxidante gas carb6nico tem uma ativacdo termodinamicamente favorecida enquanto sua
recuperacdo é termodinamicamente desfavorecida podendo resultar em dificuldades de se
reativar o catalisador (ETIM; ZHANG; ZHONG, 2021).
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Tabela 4-1: Energia livre de Gibbs das reagdes (AGrx,n)

Reacéo JOCZ, 2019 Este Trabalho

Oxidacéo parcial do metano (OPM) AGRy 4 AGRy; Emo(%) AGryx; Erro(%) AGE Keq AGY

(1) CHs + 0.5 O2 «» CH30H -96,5 -92,73 3,90 -92,52 4,12 -109,71 2,40E+11 -102,92
(2) CHs+ CO2 «> CH30OH + CO - 131,52 - - - 138,971 - 138,971
Oxidacéo do metano (OM) AGRy AGRy, Emo(%) AGgy, Erro(%) AGE Keq AGY

(3)CH4+ 050, CO+2H> -155,7 -155,91 0,14 -155,58 0,08 -97,89  1,03E+13 -117,65
(4) CHs + 1.5 02+ CO +2 H20 -576,1 -576,25 0,03 -576,11 0,00 -557,13 4,86E+61 -558,46
(5) CHs4+2 02 «» CO2+ 2 H20 -800,3 -800,51 0,03 -800,36 0,01 -805,70 2,53E+88 -800,36
(6) CHs + O2 <> H2.CO + H20 -294,3 -287,16 2,43 -294,12 0,06 -286,23 2,10E+31 -290,63
(7) CH4 + 0.5 O2 «> H,.CO + Hy -84,1 -76,99 8,45 -83,86 0,29 -56,61  9,69E+06 -70,22

(8) CH4 + O2 < HCOOH + H> -297,8 -298,17 0,13 -298,01 0,07 -303,06 1,02E+33 -298,80
(9) CH4+ 1.5 O2 «» HCOOH + H20 -508 -508,34 0,07 -508,27 0,05 -532,68 2,22E+57 -519,21
Hidratagdo do metano (HM) AGRy 4 AGRy, Emo(%) AGgy; Erro(%) AGE Keq AGS

(10) CHs + 2 H,O <> CO2 + 4 Ho 40,6 40,18 1,04 40,71 0,27 112,78  1,14E-09 81,27

(11) CH4 + H20 <> CH30H + H» 113,8 117,44 3,20 117,75 3,47 119,91 1,11E-13 117,48
(12) CH4 + H20 < H2CO + 2H> 126,1 133,18 5,62 126,41 0,25 173,01 4,47E-18 150,18
(13) CH4 + 2H20 «> HCOOH + 3H> 122,7 122,17 0,43 122,53 0,14 156,18 2,18E-16 142,01
Deposicéo do coque (DC) AGRy AGRy, Emo(%) AGgy; Erro(%) AGE Keq AGY

(14) CHa + 0 © Cgy + 2H,0 ~404,9 40518 007  -404,99 0,02 41084 452E27  -405,47
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Reacéo JOCZ, 2019 Este Trabalho

(15) 2CO « C)+CO2 - -53,13 - - - -102,28 - -88,90
(16) CO2+ 2H2 <> C(5+2H20 - -25,17 - - - -64,47 - -45,93
(17) H2+ CO < H20 + Cyy) - -39,15 - - - -83,38 - -67,41
Sintese da gua (SH20) AGgy 4 AGRy, Ermo(%) AGgy, Erro(%) AGE Keq AG3
(18) Hz2 + 0.5 Oz — H,0 -210,2 210,17 0,01  -21027 0,03 -229,62 2,17E+24 -220,41
(19) CO, + 4H2 <> CHa4 + 2H,0 - -40,71 - - - -113,20 - -81,27
(20) CO + 3H2 «> 3H20 - -54,69 - - - -132,10 - -102,76
Oxidacdo do metanol (OMTL)

(21) CH3OH + 1.5 02 «» CO2 + 2H20 -703,8 -707,77 0,56 -707,84 0,57 -695,99 1,05E+77 -697,43
Sintese do metanol (SM) AGgy 4 AGhy, Ero(%) AGgx, Erro(%) AGY Keq AG3
(22) CO + 2H2 > CH30OH - 63,06 - - - -12,03 - 14,73
Ativacéo do catalisador (AC)

(23) Cu(s) + 0,5 O, «» CuO - -0,437 - - - -6,79 - -0,10
(24) Cu20 + CO2 < 2 CuO + CO - -792,88 - - - -472,50 - -472,50
(25) Cuz0 + 0,5 Oy <> 2CuO - - - - - - - -
Reducgdo do catalisador (RC)

(26) CuO < Cu(s)+0,5 O3 - 0,437 - - - 6,79 - 0,10
(27) 2CuO+CH4 «<» CH30H+Cu20 - 924,60 - - - 611,47 - 611,47

[1]: AG(kJ/mol ) a Temperatura de 400°C e pressdo de 1 bar;
[2]: AG(kJ/mol ) a Temperatura de 200°C e pressao de 30 bar;
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[3]: AG(kJ/mol ) a Temperatura de 200°C e pressao de 1 bar;
2: Banco de dados do Aspen plus PURE35 obtido de referéncias padronizadas (NIST, 2021);
b: Banco de dados do Aspen plus PURE37 obtido de referéncias padronizadas (NIST, 2021);
Fonte: Acervo pessoal e (JOCZ; MEDFORD; SIEVERS, 2019) adaptado
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Para a reacdo desejada OPM (1) foi feita a analise de sensibilidade paramétrica para
obter a energia livre de Gibbs da reacdo variando-se a temperatura na faixa de 25 °C a 600
°C e a pressdo em valores fixos de 1 bar, 34 bar, 67 bar e 100 bar. A Figura 4-1 mostra o
aumento da energia livre de Gibbs da reacdo com o aumento da temperatura e a diminuicao
da pressdo. Como o interesse é que essa reacdo seja mais espontanea o possivel, a
termodindmica mostra que a reagdo OPM (1) é mais favorecida a baixas temperaturas e altas

pressoes.

Figura 4-1: Energia livre de Gibbs da reacdo OPM (1) em fungdo da temperatura e
pressao.

Sensitivity Reaction 1
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-85 =M= VARY 257 MIXED PRESSUREBAR = 340
\ 7 MIXED PRESSUREBAR = 67,0
=k VAR 7 MIXED PRESSUREBAR = 1000
R 7 MIXED PRESSUREBAR = 60,0

-100

105

DGRX1 (kJ/mol)

10

-115

-120

-125

-130

-135 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 L L L L L L L i
25 50 75 100 125 150 175 200 225 250 275 300 325 350 375 400 425 450 475 500 525 550 575 600
TEMPERATURE  (°C)

Fonte: Acervo pessoal.

Ainda na Figura 4-1, ha uma mudanca de inclinacdo em cada uma das curvas, levando
a representacdo de dois segmentos de reta para cada curva. Isso ocorre devido a reacao a
altas temperaturas em fase gasosa formar metanol na fase liquida. Ao se reduzir a
temperatura altera-se a inclinacéo da reta, indicando que a energia livre de Gibbs tem uma
resposta mais sensivel a varia¢fes de temperatura.

Em seguida uma comparacédo da energia livre de Gibbs da reagdo OPM-CQO2 (2), OM
(5), HM (11) e OPM-02 (1) foi feita para a temperatura de 50 a 600°C e pressao de 1 bar,
conforme mostrado na Figura 4-2. O AG para o OPM-CO2, OPM-0O2 e OM foi positivo e
indicou um aumento de valor junto com a temperatura, indicando que € um processo nao-
espontaneo e que é favorecido a baixas temperaturas. Ja para a reagdo de hidratacéo, o
aumento de temperatura diminui a energia livre de Gibbs da reacdo reduzindo a

espontaneidade.
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Figura 4-2: Energia livre de Gibbs das reacdes OPM com CO2, OM, HM e OPM com
O2 em fungdo da temperatura a pressao de 1 bar.
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Fonte: Acervo pessoal.

4.1.2 Oxidacdo do metano a metanol utilizando O2 como agente oxidante

Pode-se verificar pela Figura 4-3 que o grau de conversdo do metano foi maior para
altos valores de razdo molar de alimentacdo mol O./mol CHs4 e altas temperaturas,
concordando com os resultados obtidos por (JOCZ; MEDFORD; SIEVERS, 2019). Além
disso, o grau de conversdo do metano foi um pouco maior a baixas pressdes, nesse caso a
conversdo variou mais sensivelmente com a temperatura do que com a pressao estando
também de acordo com resultados experimentais (SOHRABI; VAFAJOO, 2009). Na Figura
4-3, com uma razdo molar de alimentacdo maior que 0,6, a temperatura entre 500 e 600°C e

a pressao de 1 bar o grau de converséo chegou a 0,846.
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Figura 4-3: Converséo de CHa (XcHa), seletividade (ScHsonico € ScHaoH/co2), e
rendimento (YchHson) no equilibrio utilizando o O2 como oxidante
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Fonte: Acervo pessoal

A seletividade do metanol em relagdo ao monoxido de carbono foi maior em uma razéo

molar de alimentacdo mol O>/mol CH4 acima de 0,2, a baixas temperaturas e a altas pressoes

6 pmol CH3OH

chegando a 52,59 — 5

na pressdo de 30 bar e temperatura abaixo de 100°C. A

seletividade do metanol em relacéo ao didxido de carbono foi maior com baixos valores de

razdo molar de alimentagcdo mol O2/mol CHg, altas temperaturas e altas pressdes chegando

6 pmol CHzOH

— o . Esse resultado termodindmico tem a mesma caracteristica ao obtido no
2

als
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estudo da cinética por (FINCH et al., 1990) em que a simulacdo do modelo cinético a
temperaturas de 423 a 727 °C mostra 0 aumento da seletividade em metanol com o aumento
da temperatura.

O estudo termodindamico indica que o grau de conversdao foi alto em baixas
seletividades conforme indicado na Figura 4-3. O mesmo foi observado experimentalmente
por (FINCH et al., 1990), onde conversdes superiores a 30% foram obtidas a 627°C e 60 atm
com reducdo da seletividade (menor que 35%). Este mesmao trabalho reporta a obtencédo de
seletividade de 70% em baixissimas conversdes (menor que 3%) . Por fim, o rendimento do

metanol foi maior em uma razdo molar de alimenta¢do mol O2/mol CHsacima de 0,3, a altas

0_9 mol CH3;O0H

. Como resultado da
mol CH,

temperaturas e altas pressbes, chegando a 147,5.1

otimizacdo, a temperatura de 600°C, pressdo de 30 bar e razdo molar de alimentacdo de

0,7852, obteve-se 7,36.10° kmol/h de metanol para 50 kmol/h de metano na alimentagéo,

0_7 mol CH3;OH

resultando num rendimento de 1,472.1 , isso era esperado pois altas

mol CHy

temperaturas sdo desejaveis no processo de oxidacdo seletiva (LATIMER et al., 2018). Além
disso, pode-se notar que o processo na pressao de 15bar e temperatura acima de 350°C
resultou em um rendimento alto chegando préximo ao valor do rendimento maximo que
ocorre a 30bar, sendo estes 0s parametros que serdo adotados na analise do processo pois a

pressdo de 30bar gera um custo energético maior para 0 processo.

4.1.3 Oxidagédo do metano a metanol utilizando CO2 como agente oxidante

Pode-se verificar pela Figura 4-4 que o grau de conversdo do metano foi maior com
altos valores de razdo molar de alimentagcdo mol CO2/mol CHg, altas temperaturas e a baixas
pressdes assim como no caso da oxidacdo com o oxigénio. Com uma razdo molar de
alimentacdo maior que 0,6, a temperatura entre 500 e 600°C e a pressdo de 1 bar o grau de
conversdao chegou a 0,410. Esse grau de conversdo foi menor em relacdo ao obtido
utilizando-se o oxigénio como agente oxidante, isso ocorre devido a reacdo de oxidacao
parcial utilizando o Oz ser termodinamicamente mais favorecida em relagéo ao CO2 como
pode ser visto pelo seu valor negativo de energia livre de Gibbs da reagdo que indica se tratar

de uma reacdo produto-favoravel.
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Figura 4-4 Converséo de CHas (Xcha), seletividade (ScHsoH/co € ScHzoH/coz), €
rendimento (Ychson) no equilibrio a 200°C e 1 bar utilizando o CO2 como oxidante
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Fonte: Acervo pessoal

A seletividade do metanol em relagdo ao monoxido de carbono foi maior em uma razéo

molar de alimentagdo mol CO2/mol CH4 acima de 0,2, a altas temperaturas e a altas presses

3 pmol CH3OH
mol CO

seletividade do metanol em relacéo ao dioxido de carbono foi maior com baixos valores de

chegando a 0,37 na pressao de 30 bar e temperatura acima de 500°C. Ja a
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razdo molar de alimentagcdo mol CO2/mol CHys, altas temperaturas e altas pressdes chegando

0_7 mol CH3;0H

alldl :
mol CO,

E por fim, o rendimento do metanol foi maior em uma razdo molar de alimentacéao mol

0_9 mol CH30H

O2/mol CHsacimade 0,4, a altas temperaturas e altas pressoes, chegando a 92.1 —
4

isso também era esperado pois altas temperaturas sdo desejaveis no processo de oxidacao
seletiva (LATIMER et al., 2018). Além disso pode-se notar que 0 processo ha pressao de
15bar e temperatura acima de 350°C resultou em um rendimento alto, sendo os parametros
que serdo adotados na analise do processo. Neste caso, também pode-se notar que 0 processo
na pressdo de 15bar e temperatura acima de 350°C resultou em um rendimento alto chegando
préximo ao valor do rendimento maximo que ocorre a 30bar, sendo estes 0s parametros que

serdo adotados na analise do processo.

4.1.4 Consideracoes finais

No equilibrio, houve a formacdo de agua em maior propor¢do que o restante dos
componentes, indicando que as rea¢fes que envolvem a formacgdo da dgua ocorreram de
forma preferencial, ou seja, a seletividade da &gua foi alta. Isso indica que houve a oxidacéo
de boa parte do metanol formado conforme a reacdo 21, tendo a segunda menor energia livre
de Gibbs da reacéo.

Desse modo, a seletividade do metanol em relacéo a agua (Figura 4-5) foi maior em
temperaturas baixas pois € onde héa as maiores seletividades do metanol em relacdo a agua,
chegando a 2 mol de metanol por mol de agua utilizando o oxigénio como agente oxidante.
Na pressao de 1 bar, a temperatura de 200 a 400°C a rea¢do de formacdo do metanol foi mais
seletiva, j& na pressdo de 15 bar e 30 bar a temperatura de 300 a 550°C foi mais seletiva para
formagéo do metanol, chegando a 2E-7 mol de metanol por mol de agua.

Figura 4-5 Seletividade (Schsonm20), no equilibrio utilizando 0 Oz ou 0 CO2
como oxidante

1 bar 15 bar 30 bar
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Logo, a oxidagdo do metano com o CO> teve comportamentos similares a oxidagdo
com Oz em relagdo aos indicadores de grau de conversdo, rendimento e seletividade do
metanol em relagdo ao monoOxido de carbono. Embora os resultados da analise
termodinamica da oxidacao parcial do metano com o O, tenham sido melhores do que com
a oxidagdo com COg, convertendo aproximadamente duas vezes mais o0 metano e tendo um
rendimento 60,03% maior, o uso do CO. como agente oxidante pode ser uma alternativa
mais sustentavel pois esse gas do efeito estufa poderia ser minimizado do ambiente ou
aproveitado dos processos industriais. O uso do Oz no processo industrial também representa
importantes questfes de seguranca de processo, devido a possibilidade de formacéo de
misturas inflamaveis durante a operacdo, o que implica em maiores gastos com sistemas de
purga, controle e intertravamento, maiores valores de seguro, e procedimentos mais
complexos para operacéo.

O limite termodinamico para conversdo do CH4 com CO- pode ser aumentado se a
reacdo (18) for acoplada com outra reacdo que forneca uma forca motriz. A equacdo 4-1
analoga a apresentada por JOCZ (2019) mostra uma relagédo entre n (nimero da reacédo) e
valores AGrxn € a reacéo j. Para o acoplamento com essa reagéo foi escolhido o H20- por ser
um oxidante tdo forte quanto o O e por haver resultados que mostram que a eficiéncia na
utilizacdo do H»O; é critica para a ativagdo do metano que relacfes lineares entre 0 H20>
reativo e a produtividade em oxigenados (YAN et al., 2020).

A reacdo (30) (QIAN et al., 2018) resulta em um valor positivo n que pode ser usado

para fornecer essa forga motriz para a reacdo (18), o que significa que a combinacéo das
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reacoes (18) e (30) leva a formacgéo da menor quantidade de subprodutos (neste caso o CO)
para que o AGmn global seja zero. A equacdo 4-2 mostra a estequiometria da combinagéo
entre a reacdo 18 e 30 para n = 0,552, 0 que equivale a uma seletividade em metanol de

87,7% com base na equacao 4-3.

AGyxnig + 1M AGpyn; = 0 (4-1)
CH4+ CO2 «> CH30H + CO (18)
CHs+ H202 < CH30H + H20 (30)
1,552CH4 + 0,552H,0, + CO2 «» 1,552CH30H + CO + 0,552H,0 (4-2)
__1 (4-3)
Sch,on = ——1

A equacdo 4-3 ilustra a relacdo que ha entre conversdo e a seletividade para as reaces
acopladas. O primeiro acoplamento representa o uso do CO2 e H.O> como oxidantes (reagdes
18 e 30) e esta mostrado na Figura 4-6. O segundo acoplamento representa o uso do Oz e
H>O como oxidantes (reacfes 2 e 7), conforme reportado por JOCZ (2019) esta indicado

pelo conjunto de curvas pontilhadas na Figura 4-6.

CHg + H20 <> CH30H + H» 2
CHa4 + 2 02 <> CO2+ 2 H,0 (7)
1,14 CH4 + 0,72 H20 + 0,28 O, <> CH3OH + H, + 0,14CO, (4-4)

Desse modo, para o primeiro acoplamento pode-se analisar o limite termodinamico
para conversdao de CHs a CH3OH variando a concentracdo de H>Oz e a seletividade em
metanol para a reacdo (30) em valores variando de S=0a S =1. Além disso, é possivel fazer
uma comparacdo com o segundo acoplamento (equagéo 4-4 para n = 0,14) em que se varia
a concentracdo de H-O e a seletividade em metanol para a reacdo (2) em valores variando
deS=0aS=1.

A Figura 4-6 mostra que o acoplamento de rea¢6es do CO, com o H20- apresentou
grau de conversdo maior para seletividade menor do que 0,645 em valores fixos da razéo de
alimentacéo. Ja para valores altos de seletividade acima de 0,645 o segundo acoplamento de

reacdes do H.O com o O apresentou resultados de grau de conversao que foram maiores em
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relacdo ao primeiro acoplamento. Ambos os acoplamentos apresentam dois regimes, 0
regime linear onde os oxidantes que foram adicionados H20. ou O. sdo 0s reagentes
limitantes e o regime assintético onde estes oxidantes passam a estar em excesso. Na pratica
a adicdo de oxidantes fortes como o H>O2 e 0 O2 deve ser minimizada para se manter uma
alta seletividade do CH30OH em ambos os acoplamentos em relacdo ao CO e ao CO>

respectivamente, a menos que o reator possua um sistema avangado de remocéo de metanol.

Desse modo, recomenda-se que as reacOes acopladas operem no regime linear (JOCZ,
MEDFORD; SIEVERS, 2019).

Figura 4-6: Limite termodinamico para a conversdo de CH4 para um acoplamento
seletivo do CH4 com CO2/H202[1] e H20/02[2]
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Fonte: Acervo pessoal

Os resultados do estudo termodinamico conduzido neste trabalho indicam importantes
limitagdes na conversdo direta do metano & metanol em baixas temperaturas, devido a
preferéncia pela formagdo de compostos termodinamicamente mais estaveis. A analise
efetuada expande a conduzida anteriormente por Jocz et al. (2019) ao avaliar o efeito do
aumento da pressao e pela avaliagdo do CO2 como agente oxidante. Abaixo de 400 °C, as
conversoes sdo inferiores a 60% com o uso do Oz como oxidante, e abaixo de 30% com o

uso do CO2 como oxidante. Em ambos os oxidantes, 0 aumento da pressdo nédo favorece a
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conversdo do metano. O rendimento do metanol, embora baixo em baixas temperaturas, é
favorecido com o aumento da pressao, indicando que o projeto de catalisadores que possam
operar em pressdes maiores pode favorecer a producdo do metanol. Além disso, a
termodinamica de ambos os sistemas estudados nas faixas de temperatura e pressdo
corroboram o emprego do processo ciclico por oferecer a possibilidade de prender o
intermediério da reacdo (CH3OH) na superficie do material ativo evitando a continuidade

do processo de oxidacdo para os produtos mais estaveis.

4.2  Anélise do processo de produc¢do do metanol pela oxidacao parcial do metano
utilizando o O2 ou 0 CO2 como oxidante

Os processos de producdo do metanol por oxidacdo parcial sdo ciclicos, podendo
ocorrer de modo isotérmico ou ndo isotérmico. A diferenca entre esses dois modos de
operacdo esta na temperatura utilizada e no processo ndo isotérmico a temperatura na etapa
de ativacdo é a mais alta em relacdo as outras etapas (ALVAREZ; MARIN; ORDONEZ,
2020; NEWTON et al., 2020).

A Figura 4-7 ilustra a diferenca entre os dois modos de operacdo. No processo
isotérmico as temperaturas no reator em todas as etapas permanecem a 350°C e no processo
ndo-isotérmico a temperatura na etapa de ativacdo permanece a 350°C e nas etapas restantes
diminui para 250°C. Além disso, ao se utilizar o0 O2 como agente oxidante € necessario que
se faca uma purga com gas hélio para remover o seu excesso apés a etapa de ativagao.
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Figura 4-7: Processo resumido isotérmico e ndo-isotérmico utilizando o O2 ou o0 CO2.
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Analisando o escalonamento do processo ciclico mostrado na sec¢do 3.2 € possivel
concluir quantas etapas para representacdo do processo no software Aspen Plus V11© do
regime estacionario. No regime permanente, com 0 processo que utiliza o Oz ocorrem
simultaneamente duas etapas de ativagdo, uma etapa de purga, duas etapas de reacdo e uma
etapa de dessorcdo entre o0s seis reatores. J& no processo que utiliza o CO2 ocorrem
simultaneamente duas etapas de ativacdo, duas etapas de reacdo e uma etapa de dessorcao
entre 0s cinco reatores.

A producéo total adotada foi de 1500 t/dia de metanol uma média com base em
(NGUYEN; ZONDERVAN, 2019). Dividindo essa producao entre 0s 6 reatores no processo
que utiliza 0 O2 e 0s 5 reatores no processo que utiliza o0 CO; resultou em uma producéo de
metanol por ciclo de 10,42 toneladas para o processo com o O e de 8,68 toneladas para o
processo com o COx.

Em seguida foi feito uma estimativa preliminar da massa de catalisador necesséria para

essa producdo. Desse modo, considerando o nimero de mols de metanol obtido em um ciclo

umol

e o rendimento catalitico de 75 (NEWTON et al., 2020) foi possivel obter a massa total

Ycat

do catalisador suportado e a massa total do catalisador considerando uma impregnagéo de
5,6% de 6xido de cobre (MIZUNO; BUENO, 2020).

m 10,42 - 10° 5
n= M = Nyetanol = :SZ,T = 3,25-10°mol
umol _,mol
Yeataiitico = 75 =0,75-10
Ycat Ycat
_ Nmetanol _ Nmetanol
Ycatall’tico - = Mcatalisador — Y—
catalisador catalitico
Ninetanol 3,25 10°
m = = = 4,33-10° = 4,33 - 103toneladas
Cat.Sup. Ycatal{tico 0’75 . 10_4 gcat

Mewo = 4,33 103 - 0,056toneladas = 242,48 toneladas
Logo, a massa de oxido de cobre necessaria € de 242,48 toneladas por reator.
4.2.1 Producao do metanol pela oxidagao parcial do metano utilizando o Oz

No processo isotérmico, para a producdo de 1.500 ton/dia de metanol e com um
rendimento catalitico de 360,00 umol de metanol/g de catalisador foi necessaria uma

alimentacédo de 1523,78 ton/dia de O, estando em até 10% em excesso. O leito catalitico de
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do reator deve conter 45,1 toneladas de catalisador e a alimentag&o de metano foi de 137,936
ton/dia.

Os resultados iniciais da simulacdo indicam a energia que deve ser fornecida ou
removida de modo a manter a temperatura dos reatores constantes (Tabelas 4-2). Em relacao
a torre de destilacdo T-101, foram selecionados 16 estagios, para a recuperagdo do metanol
como componente leve o valor foi de 0,96 e para 0 componente pesado nesse caso a 4gua a

recuperacdo foi de 0,01 de modo a obter o metanol com fracdo molar de 0,998.

Tabela 4-2: Calor Liquido envolvido no processo isotérmico

Descrigéo Calor Unidade
Reator em ativacdo R-101/ R-106 -2,46E+06 cal/s
Reator em purga R-105 -0,073 cal/s
Reator em reacdo R-103/R-104 136337 cal/s
Reator em dessorgdo R-103 217011 cal/s

Fonte: Acervo pessoal

4.2.2 Producéo do metanol pela oxidacao parcial do metano utilizando o CO2

No processo isotérmico, para a producdo de 1.500 ton/dia de metanol e com um
rendimento catalitico de 360,00 umol de metanol/g de catalisador foi necessaria uma
alimentacdo de 372,58 ton/dia de CO.. O leito catalitico do reator deve conter 45,1 toneladas
de catalisador por reator, a massa é total é a mesma em relagdo a utilizada na producgéo do
metanol com o O, devido ao rendimento ter sido igual mas devido ao tempo de ciclo que
nesse caso € 50 minutos a quantidade de reatores para se obter a mesma producéo foi menor.
A alimentagéo de metano foi de 137,936 ton/dia.

Os resultados iniciais da simulagdo indicam a energia que deve ser fornecida ou
removida de modo a manter a temperatura dos reatores constantes (Tabelas 4-3). A principal
diferenga é que neste sistema a ativacdo € endotérmica e a utilidade utilizada para o
aquecimento do reator foi 0 vapor de agua a alta presséo, diferente do sistema que utiliza O
no qual a ativacédo foi exotérmica e a utilidade foi a gua de resfriamento.

Em relacdo a torre de destilacdo T-101, também foram selecionados 16 estagios, para

a recuperacdo do metanol como componente leve o valor foi de 0,96 e para 0 componente
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pesado nesse caso a &gua a recuperagdo foi de 0,01 de modo a obter o metanol com fracéo
molar de 0,998.

Tabela 4-3: Calor Liquido envolvido no processo isotérmico

Descrigéo Calor Unidade
Reator em ativacdo R-101/ R-105 3,36E+06 cal/s
Reator em reagdo R-102/R-104 2,55 E-09 cal/s
Reator em dessor¢do R-103 122637 cal/s

Fonte: Acervo pessoal

4.3  Analise econbmica

4.3.1 Estimativa de ordem de grandeza

A partir dos célculos realizados (indicados na sec¢ao 3.3) para a avaliacdo econdmica
preliminar obteve-se para 0 processo de para 0 metano um custo com o gas natural de
US$84,98 (Tabela 4-4) por tonelada de metanol sendo produzido com o valor do preco do
metano em ddlar por tonelada de metano obtido na literatura (MARKETS INSIDER, 2022).

Tabela 4-4: Custo do gas natural usando o metanol como base

Descrigdo Valor Unidade

Preco do metano 166,94 US$/(ton de
metano)

Rendimento global em metano 90% % molar

Custo do gas natural 84.94 US$/(ton metanol)

Fonte: Acervo pessoal

O custo do material ativo, ou seja o catalisador, foi de US$30 por kg de catalisador
(LANGE et al., 2019) (Tabela 4-5), ja o custo relativo ao seu consumo foi de US$1578,28
por tonelada de metanol produzido para o processo que utiliza 0 O, e de US$1233,03 por
tonelada de metanol produzido para o processo que utiliza 0 O2. O custo de capital foi de
US$236,74 por tonelada de metanol produzido para o processo que utiliza o Oz e de

US$184,96 por tonelada de metanol produzido para o processo que utiliza o COa.

Tabela 4-5: Custo do material ativo

Descricdo Valor (O2)  Valor (CO») Unidade
Rendimento do metanol 75 80 pumol CH3OH/g zedlita
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Produtividade 0,0024 0,0026 kg CHzOH/(kg

zedlita.ciclo)
Tempo do ciclo 60 50 min/ciclo
Frequéncia do ciclo 24 28,8 ciclos/dia
Dias de operagéo 330 330 Dias
Tempo de vida 7920 9504 ciclos
Produtividade global 0,019 0,024 ton metanol/kg zedlita
Custo do material ativo 30 30 US$/kg
Custo do consumo de 1578,28 1233,03 US$/t metanol
material
Custo de capital 236,74 184,96 US$/t metanol

Fonte: Acervo pessoal

Para estimar o CAPEX foi necessario realizar o calculo em blocos referente aos
principais equipamentos utilizados para se obter a transferéncia de calor total envolvida no
processo (Tabela 4-6 e Tabela 4-7). Para primeira etapa o calor especifico da reacdo obtido
nas condicdes de temperatura e pressao estabelecidas foi de 4,88 kJ por grama de metanol.

Tabela 4-6: CAPEX do processo de oxidagdo com o O2

Descricdo Valor Unidade Equipamento
Calor da reacdo -3,95 kJ/g metanol -

Rendimento 0,001 g metanol/g zedlita Reator
Densidade do leito 0,50 t/m3

Taxa de producdo no reator 0,5 t/m3/h —

Massa molar do CO2 (g/mol) 28,00 g/mol
Ar necessario para oxidar o cobre 22,00 g CO2/g metanol

Cp of CO2 1 JIg/IK 3

Volume molar do gés 28,00 L/mol

AT g 50 °C ou K (AT=T-T0) Trocador de calor
Oxidacao da zedlita 3,3 kJ/g methanol (dQ=m.c.dT)[

Fluxo de CO- 0,02 g COq/g zeolita

Fluxo de CO» 0,05 | CO2/ml vaso ,

Pressdo da saida 15,00 bar

Massa molar do O> 28,00 g/mol -

Alimentacéo 20,00 g metano/kg zedlita Compressor
Calor de compresséo isentropica 180,00  J/g metano comprimido L

Calor requerido 2,40 kJ/g metanol

Alimentacdo requerida 5,60 g 4gua/g metanol _

Calor para agua 2,20 kJ/g agua 7

Calor para o0 metanol 12,32 kJ/g metanol

Temperatura de entrada 65,00 °C

Temperatura de saida 100,00 °C L

Diferenca de temperatura 35,00 °C Destilacio
Resistencia a destilacao 0,03 1/°C

Taxa de calor de destilacéo 1,10 kJ.°C/g

Calor requerido 0,031 kJ/g metanol -
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Calor global

14,10

kJ/g metanol

Fonte: Acervo pessoal

Tabela 4-7: CAPEX do processo de oxidagdo com o CO2

Descricdo Valor Unidade Equipamento
Calor da reagao 4,88 kJ/g metanol -

Rendimento 0,0026 g metanol/g zedlita Reator
Densidade do leito 0,50 t/m3

Taxa de producdo no reator 1,5360 kg/ms3/h —

Massa molar do CO2 (g/mol) 44,00 g/mol

CO2 necessario para oxidar o

cobre 6,875 g CO2/g metanol -

Cp of CO2 0,568 Jig/IK )

Volume molar do gas 24,00 L/mol Trocador de calor
AT 50 °C ou K (AT=T-TO)

Oxidagéo da zeélita 0,19525 kJ/g methanol (dQ=m.c.dT)[_

Fluxo de CO» 0,08 g COq/g zeolita

Fluxo de CO» 0,29 | CO2/ml vaso .

Presséo da saida 15,00 bar

Massa molar do O> 16,00 g/mol -

Alimentagdo 20,00 g metano/kg zedlita Compressor
Calor de compressao isentropica 180,00  J/g metano comprimido L

Calor requerido 1,80 kJ/g metanol

Alimentacdo requerida 5,60 g dgua/g metanol _

Calor para 4gua 2,20 kJ/g agua 7

Calor para o metanol 12,32 kJ/g metanol

Temperatura de entrada 65,00 °C

Temperatura de saida 100,00 °C L

Diferenca de temperatura 35,00 °C Destilacio
Resistencia a destilacao 0,03 1/°C

Taxa de calor de destilacéo 1,10 kJ.°C/g

Calor requerido 0,031 kJ/g metanol -

Calor global 19,23 kJ/g metanol

Fonte: Acervo pessoal

A transferéncia de calor para o trocador de calor foi de 0,19 kJ por grama de metanol,

para a etapa de compresséo foi de 1,8 kJ por grama de metanol e para a destilacédo foi de 0,03

kJ por grama de metanol, rendendo uma transferéncia global de calor de 19,23 kJ por grama

de metanol. Nesse processo a etapa mais onerosa foi a que envolve os trocadores de calor.

Além disso na analise preliminar o valor necessario para se realizar o processo com o CO>

foi maior em relacéo ao O,. Adotando uma escala de producédo de 1500 toneladas por dia, 0

resultado para o0 CAPEX para o processo isotérmico com o CO2 foi de US$205,45 por

tonelada de metanol produzido (Tabela 4-8).
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Tabela 4-8: Estudo de caso

Descrigdo Valor como Oz Valor como CO2 Unidade
Escala 1500 1500 ton/dia
Escala 540 540 kton/ano
Transferéncia global de calor 267,07 364,23 MW

ISBL 75,57 92,45 US$M

Taxa de capital 0,2 0,2 por ano
Custo 27,99 34,24 US$/ton
NTA+Contingéncia 55,98 68,48 US$/ton
Fator OSBL 3 3 Fator
CAPEX 167,93 205,45 US$/toNmetanol

Fonte: Acervo pessoal

A Figura 4-8 e resume 0s principais custos estimados de material catalitico, reagente
e CAPEX, junto aos seus valores maximos (High) e minimos (Low) aceitaveis dentro da
precisdo do método para o processo utilizando o Oz e a Figura 4-9 para o processo utilizando
0 COo. A principal diferenca ocorre nos custos de capital CAPEX devido a producgéo ser a
mesma 0s custos operacionais foram bem proximos, no caso do Oz o valor do CAPEX foi
96,89% maior, essa diferenca ocorreu devido a diferenca na carga térmica total necessaria

que foi maior com o CO> devido sua maior entalpia de reagéo.

Figura 4-8: Custos envolvidos na oxida¢ao do metanol a metanol por chemical

looping utilizando o O2

Custo do catalisador _ 1978

= Minimo (-50%)
CAPEX lnaa 252

Valor estimado

Maximo (+50%)
Custo do metano 4'03 139

0.00 500.00 1000.00 1500.00 2000.00

Custo por tonelada de metanol, ($/ton)

Fonte: Acervo pessoal
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Figura 4-9: Custos envolvidos na oxida¢ado do metanol a metanol por chemical
looping utilizando o0 CO2

Custo do catalisador _ 1233

® Minimo (-50%)
CAPEX 1.7 205 411

Valor estimado
Maximo (+50%)
Custo do metano 4'03 185

0 500 1000 1500 2000

Custo por tonelada de metanol, ($/ton)

Fonte: Acervo pessoal

4.3.2 Estimativa de estudo

A anédlise econdmica foi realizada pela ferramenta APEA do software Aspen Plus
V11© para 0 processo isotérmico utilizando o O2 como oxidante e para 0 processo
isotérmico utilizando o CO2 como oxidante. Apds 0 mapeamento e dimensionamento dos
equipamentos, foram obtidos os custos dos equipamentos com instalacdo conforme a Tabela
4-9.

Tabela 4-9: Custo dos equipamentos para o processo isotérmico de oxidacao parcial
do metano a metanol com O2 ou com CO2

Equipamento Custo com instalacéo (O2) Custo com instalacéo (CO2)
R-101 US$244.400,00 US$243.200,00
R-102 US$244.400,00 US$243.200,00
R-103 US$244.400,00 US$243.200,00
R-104 US$244.400,00 US$243.200,00
R-105 US$244.400,00 US$243.200,00
R-106 US$244.400,00 -

H-101 US$1.425.900,00 US$692.700,00
H-102 US$79.200,00 -

H-103 US$83.300,00 -

H-104 US$2.195.100,00 US$280.900,00
H-105 US$686.800,00 US$611.500,00
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H-106 US$3.423.200,00 US$2.309.200,00
T-101 US$373.300,00 US$336.900,00
C-101 US$2.445.800,00 US$2.490.800,00
C-102 US$6.445.800,00 US$6.510.800,00
F-101 US$143.500,00 US$143.500,00
F-102 US$188.600,00 US$188.600,00

Fonte: Acervo pessoal

Desse modo, o maior custo vem do trocador de calor que é do tipo fornalha e do
conjunto de seis reatores para o processo isotérmico com Oz e do conjunto de cinco reatores
para o0 processo isotérmico com o CO», isso era esperado devido a maior complexidade
desses equipamentos. A simulacdo inicial considerando o grau de conversdo de 25% do
metano a metanol e de 10% para as rea¢6es secundarias levou a uma inviabilidade econémica
o qual pode ser visto pelos custos operacionais de US$ 1.262.110.000,00 frente a receita de
US$ 65.922.800,00. Isso ocorre devido ao rendimento catalitico e ao grau de converséo que
ainda precisam ser melhorados para se ter uma producdo de metanol menos custosa e
rentavel.

Portanto, foi realizado a analise considerando o grau de conversdo de 70% para 0
produto desejado e o rendimento de 360LMOImetanol/Jeatalisador que pela APEA 0 processo se
mostrou viavel. A partir da metodologia adotada para a avaliacdo econdmica foi possivel
obter o fluxo de caixa indicado na Figura 4-10 para o processo que utiliza o O e na Figura
4-11 para o processo que utiliza o CO». O fluxo de caixa mostra a receita em funcéo do
tempo por ano até se completar a vida til do processo de 30 anos, 0s trés primeiros anos

geraram uma receita negativa devido ao tempo de start-up da planta.
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Figura 4-10: Fluxo de caixa para a planta de produc¢do de metanol por oxidagdo
parcial com Oz
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Figura 4-11: Fluxo de caixa para a planta de produc¢do de metanol por oxidagdo
parcial com COz
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Fonte: Acervo pessoal

Além disso, é importante se avaliar os ganhos em termos do valor presente, para isso
a taxa de juros foi adotada como sendo a padrdo de 10% ao ano resultando na Figura 4-12
para o processo que utiliza o0 O2 e na Figura 4-13 para o processo que utiliza o0 CO2. Além
disso, o payback no processo isotérmico com o Oz foi de 5 anos e para 0 processo isotérmico
que utiliza o CO; foi de 6 anos, considerando o inicio apds a construcdo da planta.
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Figura 4-12: Valor presente liquido para taxa de juros de 20% a.a.
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Fonte: Acervo pessoal

Figura 4-13: Valor presente liquido para taxa de juros de 20% a.a.

$350.00

o $300.00

(]
= $250.00
(7]
Q
0 $200.00
=
‘£ $150.00
2 $100.00
=
$50.00 I ‘
. |

l I I I 56 7 8 9101112131415161718192021222324252627282930

$(50.00)

$(100.00)
Tempo (Ano)

Fonte: Acervo pessoal

Além disso, a planta simulada apresentou um CAPEX total de US$27.125.300,00 para
0 processo que utiliza 0 O, e um CAPEX total de US$ 32.119.486,15 para 0 processo que
utiliza o CO, levando-se em consideragdo os valores dos equipamentos (Tabela 4-9) e das
tubulacdes utilizadas. Considerando os célculos adotados por LANGE et al., (2019) a partir

do CAPEX do limite de bateria interno (ISBL) levando em conta a taxa de capital de
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0,25/ano, o fator de multiplicagdo 2 para contingéncia e o fator de multiplicagdo 3 para o
limite de bateria externo (OSBL) o CAPEX da estimativa em estudo para 0 processo
isotérmico que utiliza o O2 resultou em US$90,42/(ton de metanol) (Apéndice B) e para o
CO2 resultou em US$107,065/(ton de metanol) (Apéndice B) estando dentro da faixa de
valores estimados pela ordem de grandeza com base em LANGE (2019).

Em relacéo as utilidades do processo, as que foram utilizadas estdo descritas na Tabela
4-10 junto ao custo por hora. Este custo das utilidades resultou em US$3.545.740,00 por ano

no processo isotérmico com O2 e em US$14.260.059,21 no processo isotérmico com COx.

Tabela 4-10: Custo das utilidades

Utilidade Taxa Custo por hora
(US$/h)

Eletricidade 53.821 kW 4,17113

Fired Heater 1000 (Fornalha) 2,01149E+07 kJ/h 85,4881

Vapor de alta pressdo (caldeira) 2,01062E+07 kJ/h 50,2654

Combustivel 9,86808 MW 264,563

Fonte: Acervo pessoal

Somando o gasto com utilidades aos demais custos requeridos para operacdo da planta
e estimados pelo APEA (Aspen Process Economic Analyzer), como gasto com funcionarios,
compra de matéria prima, taxas e custos gerais de operacdo, obtém-se o custo operacional
(Operational Expenditure ou OPEX) de US$5.175.120,00 por ano para O Processo
isotérmico com O; e de US$17.584.083,95 por ano para 0 processo isotérmico com COx.
Essa diferenca ocorre principalmente pela energia requerida no processo isotérmico com o
CO, para manter as temperaturas dos reatores constantes fornecendo energia quando as

reacOes endotérmicas ocorrem, como etapa de ativagéo.
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5 CONCLUSAO

Os resultados da analise termodindmica deste trabalho mostraram ser adequado operar
na faixa de temperatura entre 300 e 450°C e pressdo de 15bar. Isso ocorre devido aos
indicadores de grau de conversdo, seletividade e rendimento terem tido valores
intermediarios em relacdo a faixa operacional analisada da temperatura de até 600°C e
pressdo de até 30 bar. Operar numa temperatura abaixo deste valor resulta em rendimentos
despreziveis e pressdes acima de 15 bar em custos operacionais altos.

Além disso, os resultados deste trabalho indicam que as conversdes e rendimentos
encontrados experimentalmente para o processo de producéo do metanol a partir do metano
pela oxidag&o parcial ainda ndo alcangam uma viabilidade econdmica. Para isso, € necessario
que o catalisador a ser utilizado no reator alcance valores razoaveis de grau de conversao e
seletividade em metanol, conforme indicado no estudo de caso. Os trabalhos recentes
apontam a melhora em relacdo a estes parametros e ao rendimento catalitico (NEWTON et
al., 2020).

No processo isotérmico de oxidacdo parcial do metano a metanol utilizando 0 Oz 0
CAPEX foi de US$27.125.300,00 e para o processo utilizando o0 CO2 o CAPEX foi de US$
32.119.486,15 e 0 OPEX foi de US$5.175.120,00 por ano para 0 processo isotérmico com
O, e de US$17.584.083,95 por ano para o processo isotérmico com CO». Essa diferenca
ocorreu principalmente pela energia requerida no processo isotérmico com o CO. para
manter as temperaturas dos reatores constantes fornecendo energia quando as reagdes
endotérmicas ocorrem, como durante a ativacao.

Além disso, 0 payback no processo isotérmico com o O foi de 5 anos e para o
processo isotérmico que utiliza o CO- foi de 6 anos, considerando o inicio apds a construcao
da planta. Ressalta-se que estas estimativas estdo no nivel de estimativa de estudo em que se
espera uma precisdo de -30% a +50% em valores publicados na literatura por LANGE et
al., (2019).

Como sugestdo para a continuidade dos estudos iniciados com este trabalho sugere-se:

e Avaliar a influéncia do modo de operacdo (isotérmico, ndo-isotérmico) na
viabilidade econdmica do processo;

e Realizar a andlise retro-econémica e estudos de sensibilidade paramétrica;

e Realizar a analise ambiental comparativa dos impactos ambientais e
relacionados a satde envolvidos na oxidagdo do metano a metanol, utilizando os

dois oxidantes (O2 e CO2) nos modos de operacgdo isotérmico e nao-isotérmico;
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e Realizar estudo de integracdo energética considerando a instalacdo de uma
caldeira para geracao de vapor e a recuperacdo do calor perdido nos trocadores

de calor com alimentacéo a altas temperaturas.
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APENDICE A — INFORMACOES SUPLEMENTARES

RESULTADOS DOS BALANGCOS DE MASSA E ENERGIA GERADOS
NO ASPEN PLUS V11© PARA 70% DE CONVERSAO DO METANO.
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Figura A.2:
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Resultado das correntes obtidas para o processo isotérmico com o Oz,

parte 1.
Units 1-1 1-3 1-4 1-5 1-6 1-8 1-9 1-10 1-12 1-14
H-101 R-101 H-102 R-105 R-105 H-104
MULT-101 B7 B2 R-105 MULT-102 H-103 B3 MULT-103 B9
C 30 350 30 350 150 250 350 350 30 350
bar 15 15 1 16 15 15 15 15 1 15
cal/mol 35.06111 2384.558 -40261.7 -26953.7 620.5814 1117.046 2384.292 -33843.2 -17756.1 -14356.8
cal/sec 2921.759 1192279 -3460124 -5720771 8.619185 93.0872 96270.11 -5817018 -1602979 -7776601
kmol/hr 300 1800 309.387 764.0805 0.05 0.3 145.3565 618.7739 325 1950
kg/hr 9599.64 57597.84 44270.62 53870.26 1.098765 6.59259 4650.733 49220.62 5213.897 31283.38
kg/hr 0 0 0 0 0 0 0 0 5213.897 31283.38
kg/hr 9599.64 57597.84 0 4649.634 0 0 4649.634 0 0 0
kg/hr 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
kg/hr 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
kg/hr 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
kg/hr 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
kg/hr 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
kg/hr 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
kg/hr 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
kg/hr 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
kg/hr 0 0 0 49220.62 0 0 0 49220.62 0 0
kg/hr 0 0 44270.62 0 0 0 0 0 0 0
kg/hr 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
kg/hr 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
kg/hr 0 0 0 0 0.100065 0.60039 0.100065 0 0 0
kg/hr 0 0 0 0 0.9987 5.9922 0.9987 0 0 0
Resultado das correntes obtidas para o processo isotérmico com o Oz,
parte I1.
Units 1-16 1-17 1-18 1-19 1-20 1-21 1-22 1-23 1-24 1-26
B-101 B10 M-101 R-103 R-102 F-101 F-101 H-106 T-101
MULT-104 H-105 M-101 R-102 M-101 F-101 MULT-105 F-102
C 30 31.07141 350 350 350 350 350 350 150 31.87333
bar 1 16 15 15 15 15 15 15 15 1
cal/mol -68173.4 -68154.3 -55047.8  -39894 -38612.7 -37233.9 -36149.3  -38242 -41619.3 -56785.3
cal/sec -1041538 -6247475 -841008 -7817790 -6976782 -7600779 -3554726 -4046053 -2.6E+07 -2.4E+07
kmol/hr 55 330 55 705.4701 650.4701 734.8889 354.0041 380.8848 2285.309 1513.216
kg/hr 990.8404 5945.042 990.8404 55425.36 54434.52 55425.36 44984.46 10440.9 62645.37 48456.33
kg/hr 0 0 0 520.3564 520.3564 520.3564 0 520.3564 3122.139 8.282284
kg/hr 0 0 0 24.95199 24.95199 24.95199 0 2495199 149.712 0.589933
kg/hr 0 0 0 9372.332 9372.332 9372.332 0 9372.332 56233.99 48419.14
kg/hr 0 0 0 0.178988 0.178988 59.4839 0 59.4839 356.9034 0.076125
kg/hr 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
kg/hr 990.8404 5945.042 990.8404 991.1329 0.292514 461.1437 0 461.1437 2766.862 27.0201
kg/hr 0 0 0 0.477785 0.477785 0.477785 0 0.477785 2.866711 0.810862
kg/hr 0 0 0 0.362524 0.362524 0.362524 0 0.362524 2.175143 0.05712
kg/hr 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
kg/hr 0 0 0 1.787611 1.787611 1.787611 0 1.787611 10.72567 0.355898
kg/hr 0 0 0 2417.906 2417.906 7098.178 7098.178 0 0 0
kg/hr 0 0 0 42095.87 42095.87 37886.29 37886.29 0 0 0
kg/hr 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
kg/hr 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
kg/hr 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
kg/hr 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
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Figura A.4:
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Resultado das correntes obtidas para o processo isotérmico com o Oz,

parte I11.

Units  1-27 1-28 1-29 "1-40 1-m 1-42 1-43 "1-44 "1-45

T-1001  F102 Bl B1 B2 B2 R-106  H-103  C-101

R-101  R-106 R-101  R-106 B8 H-104
C 83.74885 40 350 350 30 30 350 350 323.0577
bar 1 1 15 15 1 1 16 15 15
cal/mol  -63699.6 -21935.5 2384.558 2384.558 -40261.7 -40261.7 -26953.7 1613.512 -14698.3
cal/sec  -3742202 -3415857 198713.1 198713.1 -3460124 -3460124 -5720771 134.4593 -7961553
kmol/hr | 211.4916 560.6013 300 300 309.387 309.387 764.0805 0.3 1950
kg/hr 4694.495 9494.548 9599.64 9599.64 44270.62 44270.62 53870.26 6.59259 31283.38
kg/hr 2.29E-17 3113.856 0 0 0 0 0 0 31283.38
ke/hr 1.12E-18 149.122 9599.64 9599.64 0 0 4649.634 0 0
ke/hr 2017.464 5797.387 0 0 0 0 0 0 0
ke/hr 6.13E-26 356.8273 0 0 0 0 0 0 0
kg/hr 0 0 0 0 0 0 0 0 0
kg/hr 2674.99 64.85242 0 0 0 0 0 0 0
ke/hr 2.00E-08 2.055849 0 0 0 0 0 0 0
ke/hr 2.04074 0.077283 0 0 0 0 0 0 0
kg/hr 0 0 0 0 0 0 0 0 0
kg/hr 2.41E-14 10.36977 0 0 0 0 0 0 0
ke/hr 0 0 0 0 0 0 49220.62 0 0
ke/hr 0 0 0 0 44270.62 44270.62 0 0 0
ke/hr 0 0 0 0 0 0 0 0 0
kg/hr 0 0 0 0 0 0 0 0 0
ke/hr 0 0 0 0 0 0 0 0.60039 0
ke/hr 0 0 0 0 0 0 0 5.9922 0

"-46
BS
R-103
350
15
-14356.8
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Resultado das correntes obtidas para o processo isotérmico com o Oz,

parte V.
Units  1-47 "1-48 "1-49 s1 Y) s3 4 S5
B3 B3 R-104  MULT-101B7 B7 MULT-102 B8
R-103  R-104 H-101 Bl H-102  R-105

C 350 350 350 30 350 350 150 350
bar 15 15 15 15 15 15 15 15
cal/mol  -33843.2 -33843.2 -38612.7 35.06111 2384.558 2384.558 620.5814 1613.512
cal/sec  -5817018 -5817018 -6976782 17530.55 198713.1 993565.7 51.71511 22.40988
kmol/hr  618.7739 618.7739 650.4701 1800 300 1500 0.3 0.05
kg/hr 49220.62 49220.62 54434.52 57597.84 9599.64 47998.2 6.59259 1.098765
kg/hr 0 0 520.3564 0 0 0 0 0
ke/hr 0 0 24.95199 57597.84 9599.64 47998.2 0 0
kg/hr 0 0 9372.332 0 0 0 0 0
kg/hr 0 0 0.178988 0 0 0 0 0
kg/hr 0 0 0 0 0 0 0 0
ke/hr 0 0 0.292514 0 0 0 0 0
kg/hr 0 0 0.477785 0 0 0 0 0
kg/hr 0 0 0.362524 0 0 0 0 0
kg/hr 0 0 0 0 0 0 0 0
ke/hr 0 0 1.787611 0 0 0 0 0
kg/hr 49220.62 49220.62 2417.906 0 0 0 0 0
kg/hr 0 0 42095.87 0 0 0 0 0
kg/hr 0 0 0 0 0 0 0 0
ke/hr 0 0 0 0 0 0 0 0
kg/hr 0 0 0 0 0 0 0.60039 0.100065
kg/hr 0 0 0 0 0 0 59922  0.9987

S6
B8

350

15
1613.512
112.0494
0.25
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O O O 0O 0000 oOo oo oo
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Figura A.5: Resultado das correntes obtidas para o processo isotérmico com o Oz,

parte V.
Units S7 S8 S9 S10 S11 S12 S13 S14 S15

From MULT-103 B9 B9 MULT-104 H-105 B10 F-102 B5 MULT-105
To C-101 B5 B-101 B10 T-101 R-104 H-106
Temperature C 30 350 350 30 350 350 40 350 350
Pressure bar 1 15 15 1 15 15 1 15 15
Molar Enthalpy cal/mol -17756.1 -14356.8 -14356.8 -68173.4 -55047.8 -55047.8 -57581.3 -14356.8  -38242
Enthalpy Flow cal/sec -9617874 -1296100 -6480501 -6249225 -5046046 -4205039 -2.8E+07 -1296100 -2.4E+07
Mole Flows kmol/hr 1950 325 1625 330 330 275 1724.708 325 2285.309
Mole Fractions

Mass Flows kg/hr 31283.38 5213.897 26069.49 5945.042 5945.042 4954.202 53150.83 5213.897 62645.37
CH4 kg/hr 31283.38 5213.897 26069.49 0 0 0 8.282284 5213.897 3122.139
02 kg/hr 0 0 0 0 0 0 0.589933 0 149.712
CH30H kg/hr 0 0 0 0 0 0 50436.6 0 56233.99
H2 kg/hr 0 0 0 0 0 0 0.076125 0 356.9034
co kg/hr 0 0 0 0 0 0 0 0 0
H20 kg/hr 0 0 0 5945.042 5945.042 4954.202 2702.01 0 2766.862
H2CO kg/hr 0 0 0 0 0 0 0.810862 0 2.866711
HCOOH kg/hr 0 0 0 0 0 0 2.097861 0 2.175143
C kg/hr 0 0 0 0 0 0 0 0 0
CO2 kg/hr 0 0 0 0 0 0 0.355898 0 10.72567
cuo kg/hr 0 0 0 0 0 0 0 0 0
CuU20 kg/hr 0 0 0 0 0 0 0 0 0
N2 kg/hr 0 0 0 0 0 0 0 0 0
CuU kg/hr 0 0 0 0 0 0 0 0 0
HE kg/hr 0 0 0 0 0 0 0 0 0
AR kg/hr 0 0 0 0 0 0 0 0 0

Figura B.1: Resultado das correntes obtidas para o processo isotérmico com o COz,

parte I.
Units 1-1 1-3 1-4 1-10 1-12 1-14 1-16 1-17 1-18 1-19

From H-101 R-101 H-104 B-101 B10 M-101
To MULT-101 B7 B2 B3 MULT-103 B9 MULT-104 H-105 M-101 R-103
Temperature C 30 350 30 350 30 350 30 31.07141 350 350
Pressure bar 15 15 1 16 1 15 1 16 15 15
Molar Vapor Fraction 1 1 0 0.34087 1 1 0 0 1 0.530796
Molar Liquid Fraction 0 0 0 0 0 0 1 1 0 0
Molar Enthalpy cal/mol -93943.6  -90632 -40261.7 -31272.7 -17756.1 -14356.8 -68173.36 -68154.3 -55047.8 -28095.4
Enthalpy Flow cal/sec -8350544 -4.8E+07 -3460124 -8154987 -1602979 -7776601 -1041538 -6247475 -841008  -1E+07
Average MW 44.0098 44.0098 143.0914 62.15953 16.04276 16.04276 18.01528 18.01528 18.01528 48.95342
Mole Flows kmol/hr 320 1920 309.387 938.7739 325 1950 55 330 55 1318.774
Mole Fractions

Mass Flows kg/hr 14083.14 84498.82 44270.62 58353.75 5213.897 31283.38 990.8404 5945.042 990.8404 64558.49
CH4 kg/hr 0 0 0 0 5213.897 31283.38 0 0 0 5213.897
02 kg/hr 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
CH30H kg/hr 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
H2 kg/hr 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
co kg/hr 0 0 0 8666.053 0 0 0 0 0 8666.053
H20 kg/hr 0 0 0 0 0 0 990.8404 5945.042 990.8404 990.8404
H2CO kg/hr 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
HCOOH kg/hr 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
C kg/hr 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Cco2 kg/hr 14083.14 84498.82 0 467.0771 0 0 0 0 0 467.0771
Cuo kg/hr 0 0 0 49220.62 0 0 0 0 0 49220.62
CU20 kg/hr 0 0 44270.62 0 0 0 0 0 0 0
N2 kg/hr 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
cu kg/hr 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0

Figura B.2: Resultado das correntes obtidas para o processo isotérmico com o COg,
parte I1.
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0
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0
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15 15
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Figura B.3: Resultado das correntes obtidas para o processo isotérmico com o COz,
parte I11.
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Figura B.4: Resultado das correntes obtidas para o processo isotérmico com o COg,
parte V.
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APENDICE B — INFORMACOES SUPLEMENTARES

RESULTADOS DA ANALISE ECONOMICA PRELIMINAR OU ESTIMATIVA DA
ORDEM DE GRANDEZA PARA O PROCESSO COM 70% DE CONVERSAO
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A Figura B.1 resume os principais custos estimados de material catalitico, reagente e
CAPEX, junto aos seus valores méximos (High) e minimos (Low) aceitaveis dentro da
precisdo do método para o processo utilizando 0 O e a Figura B.2 para o processo utilizando
0 COz. A principal diferenca ocorre nos custos de capital CAPEX devido a producéo ser a
mesma 0s custos operacionais foram bem proximos, no caso do Oz o valor do CAPEX foi
96,89% maior, essa diferenca ocorreu devido a diferenca na carga térmica total necessaria

que foi maior com o CO> devido sua maior entalpia de reagéo.

Figura B.1: Custos envolvidos na oxidagdo do metanol a metanol por chemical
looping utilizando 0 Oz

Custo do material . 329 _
= Minimo (-50%)
CAPEX I 168 - Valor Estimado
= Maximo (+100%)
Custo do metano 4'85-

0 500 1000 1500 2000
Custo por tonelada de metanol (3fon)

Fonte: Acervo pessoal

Figura B.2: Custos envolvidos na oxidagdo do metanol a metanol por chemical

looping utilizando o CO2

Custo do material . 274 _
B Minimo (-50%)
CAPEX . 205 - Valor Estimado
m Maximo (+100%)
Custo do metano iB.

0 500 1000 1500 2000
Custo por tonelada de metanol ($/ffon}

Fonte: Acervo pessoal
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Tabela B.1: Custo do material ativo

Descrigéo Valor Unidade

Rendimento do metanol 360 pmol CH3OH/g zedlita
Produtividade 0,0115 kg CH3OH/(kg zedlita.ciclo)
Tempo do ciclo 60 min/ciclo

Frequéncia do ciclo 24 ciclos/dia

Dias de operacéo 330 Dias

Tempo de vida 7920 ciclos

Produtividade global 0,091 ton metanol/kg zeolita
Custo do material ativo 30 US$/kg

Custo do consumo de material 328,81 US$/t metanol

Custo de capital 49,32 US$/t metanol

Fonte: Acervo pessoal
Tabela B.2: Estudo de caso

Descricdo Valorcomo Oz Valorcomo CO2 Unidade
Escala 1500 1500 ton/dia
Escala 540 540 kton/ano
Transferéncia global de calor 267,07 364,23 MW

ISBL 75,57 92,45 US$M

Taxa de capital 0,2 0,2 por ano
Custo 27,99 34,24 US$/ton
NTA+Contingéncia 55,98 68,48 US$/ton
Fator OSBL 3 3 Fator
CAPEX 167,93 256,81 US$/toNmetanol

Fonte: Acervo pessoal
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