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RESUMO

O metanol € um insumo industrial essencial com amplas aplicagdes na industria
quimica. Atua como combustivel, solvente e matéria-prima fundamental em diversos
setores, incluindo a producdo de plasticos, tintas, cosméticos, pecas automotivas e
materiais de construg&o. Na industria, a producédo de metanol tradicionalmente segue
a rota do gas de sintese, um processo catalitico que converte uma mistura de
hidrogénio, mondxido de carbono e didxido de carbono. Apesar de sua ampla
aplicacdo, esse método é dependente de combustiveis fésseis, o que acarreta
elevadas emissbes de gases de efeito estufa. Com a crescente preocupacgéo
ambiental, alternativas mais sustentaveis vém ganhando destaque, como o uso de
CO, capturado em processos industriais. Esse recurso pode ajudar a reduzir a pegada
de carbono, promovendo uma producdo de metanol alinhada aos objetivos
ambientais. Portanto, considerando as questdes ambientais que envolvem os
combustiveis fosseis utilizados na producgao industrial de metanol, o presente trabalho
tem o objetivo de realizar uma avaliagao técnico-econémica do processo de produgao
de metanol a partir da hidrogenagao seletiva do COz2, uma alternativa sustentavel e
menos nociva em comparagdo com a rota tradicional via gas de sintese. As
simulag¢des da producado de metanol foram realizadas no software Aspen Plus V11,
considerando diferentes cenarios a partir da variacdo da conversao, seletividade e
pressao do processo, sempre respeitando os limites termodinamicos da reagdo. Com
base nos cenarios gerados, foram definidas faixas que indicam a possivel viabilidade
econbmica do processo, de acordo com o Software Aspen Process Economic
Analyzer (APEA) V11. Dessa forma, torna-se possivel realizar uma comparagéo entre
os valores de conversdo e seletividade dos catalisadores atuais com as metas
necessarias para alcancar uma possivel viabilidade econbémica do processo. Na
analise realizada, os processos operando a 50 e 100 bar demonstraram viabilidade
econbmica a partir de 35% de conversao com 95% de seletividade e 45% de

conversao com 90% de seletividade, respectivamente.

Palavras-chave: Metanol; Aspen Plus; Aspen Process Economic Analyzer;

Hidrogenacéao de CO..



ABSTRACT

Methanol is an essential industrial input with broad applications in the chemical
industry. It serves as a fuel, solvent, and a critical raw material in various sectors,
including the production of plastics, paints, cosmetics, automotive parts, and
construction materials. In industry, methanol production traditionally follows the syngas
route, a catalytic process that converts a mixture of hydrogen, carbon monoxide, and
carbon dioxide. Despite its extensive application, this method depends on fossil fuels,
resulting in significant greenhouse gas emissions. With increasing environmental
concerns, more sustainable alternatives are gaining prominence, such as the use of
CO, captured from industrial processes. This resource can help reduce the carbon
footprint, promoting methanol production aligned with environmental goals. Therefore,
considering the environmental issues related to fossil fuels used in industrial methanol
production, this study aims to conduct a techno-economic evaluation of methanol
production through selective CO, hydrogenation, a sustainable and less harmful
alternative compared to the traditional syngas route. Methanol production simulations
were performed using Aspen Plus V11 software, considering different scenarios by
varying conversion, selectivity, and process pressure, always respecting the
thermodynamic limits of the reaction. Based on the generated scenarios, ranges
indicating the potential economic viability of the process were defined using Aspen
Process Economic Analyzer (APEA) V11 software. This enables comparisons between
current catalyst conversion and selectivity values and the targets required to achieve
potential economic viability of the process. This analysis helps identify the
technological improvements needed, particularly regarding catalysts, to make the
process feasible. In the analysis conducted, the processes operating at 50 and 100
bar demonstrated economic viability from 35% conversion with 95% selectivity and

45% conversion with 90% selectivity, respectively.

Keywords: Methanol; Aspen Plus; Aspen Process Economic Analyzer; CO,

Hydrogenation.
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1.INTRODUGCAO

A concentracao de didxido de carbono (CO,) na atmosfera tem aumentado a
um ritmo sem precedentes, principalmente em decorréncia da queima de combustiveis
fésseis e intensificagdo das atividades industriais. Um estudo realizado pela (NASA,
2024) indica que as atividades humanas aumentaram o conteudo de didéxido de
carbono da atmosfera em 50% em menos de 200 anos. A Figura 1 evidencia os niveis
de CO2 na atmosfera entre os anos de 1958 até 2024. As atividades humanas, por
meio das emissbes de gases de efeito estufa, elevaram a temperatura da superficie
global em 1,1°C acima dos niveis de 1850-1900 no periodo de 2011-2020 (Calvin et
al., 2023). Esse aumento de CO, contribui significativamente para impactos como o
aquecimento global e o agravamento do efeito estufa, fenbmenos que alteram a
estabilidade climatica e ameagam ecossistemas e populagdes humanas. As
populagdes mais vulneraveis, que historicamente tiveram uma baixa participacdo nas
causas das mudancas climaticas atuais, sdo as que mais sofrem com seus impactos

desiguais.

Figura 1 - Niveis atmosféricos de CO2 entre 1958 e 2024
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Fonte: Adaptado de NOAA (2024)

Frente a esse cenario, pesquisadores tém direcionado esforcos para
desenvolver tecnologias capazes de mitigar essas emissdes. A conversdo do CO, em
produtos quimicos, como o0 metanol, surge como uma estratégia promissora,

permitindo a redugao das emissdes de carbono na atmosfera. No entanto, atualmente
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ainda ha um elevado uso de fontes de energia ndo renovaveis como petroleo, carvao
e gas natural, responsaveis por emissdes de CO2 na atmosfera. O metanol, por
exemplo, € um produto que é obtido majoritariamente via combustiveis fésseis
utilizando gas natural ou carvao vegetal para a produgao de gas de sintese e posterior
conversao a metanol. Uma sintese das diferentes rotas de produgéo de metanol é
apresentada na Figura 2. Em relagdo a emissao de CO2 dos processos de produgéo
de metanol, as instalagcbes modernas via gas natural produzem metanol com uma
pegada de carbono estimada em 110g CO2 eq/MJ, ja no caso das instalacdes de
metanol via carvao, que ocorre apenas na China, a pegada de carbono é de 200g COz2
eqg/MJ (Methanol Institute, 2022). Segundo Methanol Institute, em comparagao com
combustiveis convencionais, o metanol renovavel reduz as emissdes de CO2 em até

95% e elimina completamente as emissdes de 6xido de enxofre e material particulado.

Figura 2 - Rotas de produgao de metanol e respectivas emissdes de carbono
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A produgao de metanol a uma baixa pegada de carbono pode apresentar papel
importante na descarbonizagdo. Existem diversos projetos em andamento com o
objetivo de estudar esse tipo de rota produtiva. Entre 2021 e 2023, mais de 50 projetos
de metanol sustentavel foram anunciados (GENA Solutions, 2023). Entretanto,
segundo GENA Solutions, mais de 90% destes projetos estdo na fase inicial de
desenvolvimento, dependendo da viabilidade econémica da produ¢édo em larga escala
sendo que os custos de produgdo do metanol baixo carbono varia entre U$200 e
U$1.200 por tonelada. Além disso, o processo consome mais utilidades como vapor,
agua de resfriamento e eletricidade por tonelada de metanol do que a produgéo
convencional (Machado; Medeiros; Araujo, 2014). Ainda sobre a produg&o de metanol
utilizando CO2 e H2, dentre as plantas operacionais e projetos em estado avangado
cerca de 37% utiliza a rota de hidrogenacao de CO2 (GENA Solutions, 2023).

Um exemplo de planta em escala industrial € a George Olah localizada na
Islandia, trata-se de uma planta de reciclagem de carbono comissionada em 2012 que
converte em metanol o CO2 advindo de usinas geotérmicas e o hidrogénio gerado
pela eletrélise da agua. Por ano, a planta captura 5500 toneladas de CO2z e produz
4000 toneladas de metanol (Carbon Recycling Internacional, [s.d.]). Outro exemplo de
planta existente € a planta de Shunli, localizada na China. A planta foi comissionada
em 2022 e € a maior produtora mundial de combustivel a partir de CO2 capturado,
tendo capacidade de 110.000 toneladas de metanol de baixo carbono por ano e
reciclando 160.000 toneladas de CO2 por ano (Carbon Recycling Internacional, [s.d.]).
O CO2 e H2 capturados para a produgao sao provenientes de uma instalacdo de
produgao de coque.

Diante dos intensos esforcos para reduzir as emissdes de carbono e promover
processos sustentaveis, em particular a hidrogenacao seletiva de COz2, o presente
trabalho propde uma avaliagcao técnico-econémica da produg¢ao de metanol a partir do
COz2, sempre observando os limites termodindmicos da reagdo. Para tanto, foram
realizadas simulacdes no software Aspen Plus V11, variando parametros como
conversao, seletividade e pressao, os resultados econdmicos sao analisados por meio
do Aspen Process Economic Analyzer (APEA) V11. Assim, o estudo permite comparar
o desempenho dos catalisadores atualmente disponiveis com as metas necessarias
para a viabilidade econdmica do processo, evidenciando as melhorias tecnolédgicas

necessarias para sua implementacao.
15



2.REVISAO BIBLIOGRAFICA
2.1 METANOL

O metanol, também conhecido como alcool metilico, € um composto organico
da familia dos alcoois formado por um grupo metil ligado a um grupo hidroxila
(CHsOH). Em condi¢gdes normais de temperatura e pressdo (CNTP) o alcool é
encontrado como um liquido incolor, soluvel em agua e volatil, com odor caracteristico
e inflamavel. Ainda em relagao as suas propriedades, o metanol tem ponto de ebulicao
64,7°C e na condicado de 25°C tem viscosidade de 0,541 cP e densidade de 0,7866
kg/m?3 (Othmer, 2001).

O metanol é uma substancia versatil podendo ser utilizada como combustivel,
solvente ou matéria-prima para diversas industrias, incluindo a producao de plasticos,
tintas, cosméticos, pecas de carros e materiais de construcédo. Além disso, o metanol
também é um recurso energético utilizado nos setores maritimo, automotivo e elétrico
(Methanol Institute, 2024a). No setor da industria quimica, o metanol é amplamente
empregado como matéria-prima para a produgdo de varios produtos, incluindo
formaldeido, acido acético, metil-metacrilato (MMA), dimetil-tercbutil éter (MTBE),
dimetil carbonato (DMC) e oleofinas. A Figura 3 apresenta os principais destinos do
metanol como matéria-prima na industria quimica. Observa-se que seus maiores usos

estao concentrados na producgao de formaldeido e olefinas.

Figura 3 - Demanda global de metanol por produto em 2019
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Em relagdo aos maiores consumidores de metanol, a China continental foi o
maior consumidor mundial de metanol em 2024, seguida por outros paises da Asia.
As Américas do Norte e do Sul também figuraram entre os principais consumidores
(S&P Global, 2024). A Figura 4 apresenta a demanda de metanol por regido de 2000
até 2020, nota-se o crescimento do consumo chinés de 12% em 2000 para 54% da
demanda global em 2015 (Alvarado, 2016). A industria do metanol possui mais de 90
plantas em todo o mundo tendo uma capacidade produtiva de cerca de 110 milhdes
de toneladas métricas (quase 138 bilhdes de litros) (Methanol Institute, 2024c). O
Brasil atualmente ndo produz metanol em larga escala e consome aproximadamente
1,7 milhdo de toneladas de metanol por ano, sendo a maior parte proveniente de
paises como Chile, Venezuela e Trindade. Atualmente, cerca de 20% desse volume
€ importado dos Estados Unidos (S&P Global, 2024).

Figura 4 - Demanda global de metanol por regido de 2000 a 2020
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Os pregos globais de metanol nos principais mercados (Estados Unidos,
Europa, China e Nordeste/Sul da Asia) entre julho de 2021 até julho de 2024 podem
ser observados a partir da Figura 5, dados gerados pelo Servico de Mercado de
Metanol da Asia (MMSA). Observa-se que os precos na Europa e Estados Unidos
apresentam maior volatilidade ao longo do periodo enquanto os mercados asiaticos

tém menores flutuacdes. Em relagcdo aos precos nos Estados Unidos, nota-se um pico
17



em Novembro de 2021 e Julho de 2024, chegando em US$ 681/ton. No ano de 2024
o preco da tonelada do metanol na América do Norte fabricado pela Methanex variou

entre US$ 575,00 e US$ 832,00. Ja na Europa a variacao foi de € 525,00 a € 570,00
(Methanex, 2024).

Figura 5 - Comparacédo dos pregos globais de metanol
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Durante muitos anos, o metanol foi obtido por meio da destilagdo a seco da
madeira na auséncia de ar. Esse processo envolvia essencialmente a pirdlise da
madeira seguida de uma destilagao fracionada. Atualmente, a produgéo industrial de
metanol € amplamente realizada por meio da rota do gas de sintese, com
aproximadamente 85% da capacidade global instalada utilizando o gas natural como
principal matéria-prima (Alvarado, 2016).

A rota de metanol a partir do gas de sintese consiste na reforma a vapor de gas
natural. Basicamente, o processo consiste em 3 etapas principais: obtengdo do gas
de sintese, sintese de metanol e aprimoramento do produto. O gas de sintese pode
ser obtido tanto pela gaseificacdo de carvdo quanto pelo gas natural. O processo
baseado na gaseificagado de carvao requer muito mais pré-tratamentos para remover

impurezas e contaminantes (alcatrées, poeira, substancias inorganicas) para otimizar
18



sua composicao para a posterior sintese de metanol (Irena, 2021). O gas natural, por
sua vez, € a matéria-prima dominante na produc¢ao do metanol (Aasberg-Petersen et
al., 2011). A Figura 6 apresenta um diagrama de blocos simplificado para a produgéo

de metanol a partir do gas natural.

Figura 6 - Diagrama de blocos da sintese de metanol a partir do gas natural
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A produgao de gas de sintese a partir do gas natural é realizada por meio de
um reformador a vapor, um processo que gera uma mistura de monoxido de carbono
(CO), hidrogénio (H2) e dioxido de carbono (CO2), essa etapa pode descrita pelas

reacoes de equacgdes (1) e (2) (Kung; Cheng, 1994).

CH, + H,0 < CO + 3H, (1)
CO 4+ H,0 & CO, + H, (2)
CO, + 3H, < CH3;0H + H,0 (3)
CO + 2H, < CH;0H (4)
CO, + H, & CO + H,0 (5)

Posteriormente, o gas de sintese passa por uma etapa de sintese de metanol

realizada por meio de um processo catalitico utilizando um catalisador a base de
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cobre. Apds essa fase, o metanol € purificado por meio da destilagdo. A reacédo de
equilibrio (equacéo 3) representa a sintese do metanol (Kung; Cheng, 1994). Também
€ possivel produzir metanol a partir do CO como mostra a equagéao (4).

Além da produgdo de metanol via gas de sintese, a produgédo a partir da
hidrogenacdo de CO2 vem sendo estudada como uma alternativa sustentavel que
contribui com a redugédo da emissdo de gases de efeito estufa. No geral, o processo
consiste basicamente em uma etapa de compressao. Posteriormente, a matéria-prima
comprimida passa pela etapa reacional na qual ocorre a sintese do metanol de acordo
com as reagdes descritas nas equacgoes (3), (4) e (5).

Nota-se que a reacao de produgao do metanol é altamente exotérmica e leva a
uma redug¢ao no numero de moléculas de acordo com sua estequiometria. Dessa
forma, a reacao sera favorecida em altas pressdes e baixas temperaturas (Jadhav et
al., 2014). Além disso, € importante ressaltar que as reagdes envolvidas na produgao
de metanol a partir de gas de sintese e na hidrogenagao de diéxido de carbono (CO,)
sdo semelhantes. A reagao apresentada na equacgao (2) para o gas de sintese ocorre
de forma inversa na producgao via CO, de acordo com a equacgéo (6), configurando-se
como uma reagao concorrente na sintese de metanol, pois também consome as
mesmas matérias-primas (CO, e H,). Essa inversao do equilibrio da reagao € atribuida
ao maior teor de CO, em relagdo ao mondxido de carbono (CO) no processo.

Depois da etapa reacional, o metanol reagido passa por uma etapa de
separagao com o objetivo de purificar o produto final e posteriormente armazena-lo.

O diagrama de blocos do processo descrito € ilustrado pela Figura 7.

Figura 7 - Diagrama de blocos do processo de hidrogenagédo de CO2 a metanol

Hidrogénio
30 bar, 25°C Metanol

Sintese de .
Separaggo p—»

Metanol

A4

» Compressdo

co2
90 bar, 25°C

Adaptado de Nguyen e Zondervan (2019)
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2.2 LIMITES TERMODINAMICOS

A hidrogenacao seletiva de CO2 a metanol € uma reagao influenciada por
limitagbes termodinamicas, que determinam as condi¢gdes nas quais a reacdo pode
ocorrer. As leis da termodinamica estabelecem condi¢des de equilibrio quimico entre
reagentes e produtos, determinando valores de conversao de CO2 e seletividade a
metanol da reacao para os respectivos valores de temperatura, pressao e propor¢ao
da alimentacdo de reagentes. A analise da seletividade no caso da producgéo de
metanol também €& importante pois a reagdo também produz monoxido de carbono
(CO). O limite termodindmico impacta diretamente na viabilidade econémica do
processo, uma vez que define as restricoes do sistema reacional.

Dessa forma, com base nas limitagdes termodinamicas € possivel restringir os
pontos de analise de um modelo estequiométrico do processo, considerando apenas
valores dentro do limite termodinamico na avaliacdo econémica e extrapolando as
influéncias cinéticas envolvidas.

Na avaliacdo dos limites termodinamicos se faz necessario a aplicagao de
modelos termodinamicos para avaliagao do equilibrio da reac¢ao. Diversos estudos de
modelos de equilibrio para a reagdo de hidrogenagao de CO2 a metanol ja foram
conduzidos considerando diferentes faixas de pressao e temperatura. Dentre os
estudos, foram aplicados os modelos de UNIFAC, RK-Soave (Stangeland; LI; YU,
2018) e SRK-Boston-Mathias (Van Bennekom et al., 2012). Os modelos baseados no
modelo de Soave-Redlich-Kwong tem como base o fator de acéntrico e a temperatura
critica da substancia. Ja o modelo UNIFAC considera as interagbes moleculares com
base na contribuicdo combinatéria e residual de grupos funcionais das moléculas em
vez de suas estruturas completas. As Figura 8 e 9 apresentam a sintese dos
resultados desses estudos para uma ampla faixa de pressdo (1 a 100 bar) e
temperatura (100 a 400°C).
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Figura 8 - Conversédo de CO2: Comparagao entre os métodos termodinamicos RK-
Soave, SRK-Boston-Mathias e UNIFAC
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Fonte: Adaptado de Valadares (2021)

Figura 9 - Seletividade a Metanol: Comparagao entre os métodos termodinamicos
RK-Soave, SRK-Boston-Mathias e UNIFAC
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Fonte: Adaptado de Valadares (2021)

A partir dos graficos, &€ possivel observar que maiores seletividades e
conversdes sao obtidas a menores temperaturas e maiores pressdes. No caso
especifico da temperatura, nota-se que a partir de 300°C ha uma tendéncia de

aumento de conversao de CO2, entretanto os valores sdo menores quando
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comparados com as baixas temperaturas. Apesar dos pequenos desvios, no geral os
modelos termodinamicos da literatura seguem a mesma tendéncia e apresentam

valores muito préximos.

2.3 ANALISE DE VIABILIDADE TECNICO-ECONOMICA

A anadlise de viabilidade técnico-econébmica € uma ferramenta amplamente
utilizada para avaliar a sustentabilidade de projetos sob os aspectos financeiros e
operacionais. Entre os métodos mais empregados para essa analise esta o Valor
Presente Liquido (VPL), que permite calcular a viabilidade de um investimento ao
considerar os fluxos de caixa futuros descontados a uma taxa de juros. O VPL fornece
uma meétrica clara: projetos com VPL positivo sdo economicamente viaveis, enquanto
aqueles com VPL negativo ndo sdo recomendados. Essa metodologia é essencial
para decisbes estratégicas, especialmente em processos inovadores e sustentaveis,
que frequentemente envolvem incertezas associadas a implementagao e operagao.

No presente trabalho, essa abordagem foi utilizada para avaliar a produgao
sustentavel de metanol. Para embasar a andlise, foram realizados estudos
comparativos com trabalhos existentes na literatura, que também investigaram a
viabilidade técnico-econémica de processos envolvendo a utilizacdo de CO, como
matéria-prima. Essas contribuicbes fornecem parametros e cenarios de referéncia,
enriquecendo a discussao sobre os desafios tecnologicos e econdémicos do processo
em estudo, especialmente no que diz respeito a eficiéncia catalitica e as condicbes
operacionais.

No estudo realizado por Nguyen e Zondervan (2019) a viabilidade € analisada
a partir de diferentes fontes para a produgéao do hidrogénio do processo: gas natural,
biomassa, eletrolise e outras fontes renovaveis. No caso da producdo por
hidrogenacgao de COz2, é apresentado um OPEX total de 674,46 euros por tonelada de
metanol produzido para uma capacidade de 3500 ton/dia, sendo que o custo mais
relevante é o associado a matéria-prima. O CAPEX para a mesma capacidade fica
em torno de 9,92 euros por tonelada de metanol produzido, sendo o principal custo
associado ao valor dos equipamentos.

Conforme Chiou et al. (2023), a viabilidade econémica do processo depende
significativamente do custo do hidrogénio, que no estudo variou entre 600 e 3.600

USD/ton. Considerando um prego de 2.400 USD/ton para o hidrogénio e uma taxa de
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15%, o custo minimo necessario para viabilizar a produ¢do de metanol seria de 998
USD/ton, o que equivale a 2,64 vezes o preco de mercado a época do estudo. Essa
analise foi baseada em uma capacidade de produg¢do anual de cerca de 20.000
toneladas por ano e o hidrogénio empregado no processo € obtido por meio da
eletrolise da agua.

Valadares (2021), ao considerar o limite cinético do processo, demonstrou que
o valor presente liquido maximo obtido na analise econémica foi negativo, indicando
ainviabilidade do investimento nas condi¢gdes propostas. Esse resultado esta alinhado
com o descrito por Irena (2021), que destaca a escassez de plantas de producao de
metanol renovavel em operagcdo atualmente. Para que essas plantas sejam
economicamente viaveis, elas dependem de incentivos governamentais ou de
condig¢des geograficas favoraveis, como proximidade de fontes de carbono ou acesso

a métodos renovaveis de geragao de hidrogénio.
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3. MATERIAIS E METODOS

A avaliagdo técnico-econdmica da producdo de metanol pela rota de
hidrogenacao de CO:2 é feita através da simulagdo do processo no software Aspen
Plus V11. Para isso se fez necessario seguir algumas etapas como a definigdo das
condigbes de processo, desenvolvimento de um fluxograma para o processo,
avaliagao da consisténcia do modelo desenvolvido e posteriormente a simulacéo e

avaliagao econbmica.

3.1 DEFINICAO DAS CONDICOES DE PROCESSO

Durante o desenvolvimento da simulagao do processo é preciso realizar o input
de alguns dados de operacgéao basicos como temperatura, presséo, propor¢ao e vazao
de alimentagéo. Assim como Kiss et al. (2016), foi adotada uma vazéao de alimentagéo
de 16.000 kmol/h e uma proporg¢ao de 3:1 em H2:COz2, a taxa de produgédo de metanol
depende da conversao e seletividade da reacdo, portanto, esse valor ira variar de
acordo com os parametros simulados.

Considerando-se que a reacao de produgao de metanol é favorecida a menores
temperaturas e elevadas pressoes, foram selecionadas trés diferentes pressdes para
avaliagdo: 30, 50 e 100 bar. A partir da Figura 10, é possivel verificar que, para as
pressdes selecionadas, a temperatura de 200°C apresenta alta seletividade a
metanol. Portanto, fixou-se a temperatura do processo em 200°C. O valor também
estd na faixa estudada na literatura, como por exemplo em Kiss et al. (2016) que
apresenta uma faixa de 200-300°C e Valadares (2021), que também fixou a

temperatura em 200°C.
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Figura 10 - Limite da Seletividade a Metanol Para as Pressdes Selecionadas
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Fonte: Adaptado de Valadares (2021)

3.2 FLUXOGRAMA DE PROCESSO

Um fluxograma € essencial para o entendimento de um processo pois permite
a visualizacao das etapas, correntes e equipamentos envolvidos na producdo. Dessa
forma, é possivel compreender a estrutura do processo além de facilitar a sua
visualizagdo. Com base no fluxograma de processo desenvolvido, os equipamentos e
correntes sdo inseridos no Software Aspen Plus V11 para a realizagao da simulagéo.
Foi considerado o esquematico apresentado na Figura 11 para a sintese do processo,
0 qual conta com 3 principais etapas: compressao, reacao e separagao.

Na etapa de compressado, sdo considerados 3 estagios de compressdo nos
casos das simulacdes de pressodes 30 e 50 bar. No caso de 100 bar sdo necessarios
4 estagios de compressao, representados pelos tags CP-001/002/003/004 na Figura
11. Esses valores foram determinados com base na equacéao (7), conforme descrito

na literatura (Bloch, 1933), adotando o critério de que Rg ndo ultrapasse o valor de 3.

Rs = (R)YNs (7)
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Sendo Rg a razdo de pressao por estagio, R; a razado de pressao total e N5 o
numero de estagios. O tipo dos compressores simulados no Aspen Plus V11 foi o
isentropico, dessa forma, € importante citar que apds cada etapa de compressao a
temperatura do fluido aumenta consideravelmente por se tratar de um processo
adiabatico. Portanto, se faz necessaria a instalacdo de trocadores de calor entre os
estagios com o objetivo de reduzir a temperatura do fluido. Ainda em relagdo ao
processo de compressao, foi considerado o custo de cada compressor e trocador
separadamente na avaliacido econOmica.

Na etapa de reagdo, a matéria-prima comprimida se junta ao reciclo e é
aquecida pelo trocador de calor de tag TC-005 até a temperatura fixada em 200°C,
passando entdo por um reator representado pelo tag RT-001. O reator € do tipo
estequiométrico no Aspen Plus, o que permite a definicdo da conversdo de cada
reacado envolvida. Apds a reacdo ocorre uma primeira etapa de separagao em vaso
flash FL-001, que separa gas e liquido em duas correntes distintas. O gas de saida
do flash é rico em hidrogénio ndo reagido e também contém CO2 e CO em sua
composicéo, parte desse gas precisa ser purgado para permitir que a simulagdo no
software ocorra sem divergéncia nos resultados pois evita o alto acimulo de mondxido
de carbono no processo. No geral, o reciclo adotado é de 95% da corrente total de
saida de topo do flash, porém em alguns cenarios este valor precisa ser adaptado
para convergéncia. O reciclo passa novamente por uma etapa de troca de calor no
equipamento TC-007 e compressao no CP-005, para depois retornar a alimentagao
do reator.

O liquido de fundo do flash, rico em agua e metanol, € encaminhado para a
etapa de separagédo que tem o objetivo de purificar o metanol. A integragao da etapa
de separagao do processo foi feita com base nas referéncias de Nguyen e Zondervan
(2019) e Kiss et al. (2016). O processo consiste basicamente em uma primeira
remogao de gases leves em uma torre DT-001 e posteriormente uma destilagao
fracionada DT-002 para promover a remogao de agua da mistura, resultando em

metanol 99%. O fluxograma de processo pode ser analisado a partir da Figura 11.
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Figura 11 - Fluxograma de Processo
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Fonte: Elaborado pela autora

3.3 CONSISTENCIA DO MODELO

A etapa de consisténcia do modelo é uma avaliagao da simulagdo em um ponto
especifico para verificar a consisténcia dos resultados em comparagao com a principal
referéncia adotada como base Valadares (2021). Foi selecionado um ponto
relacionado a cinética da reacdo com 250°C, 50 bar e estequiometria 3:1. Estes dados

foram aplicados na formula do VPL apresentada na equacéo (8), aliados ao um reciclo
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de 75% e GHSV (Velocidade Espacial Horaria do Gas) de 50000,05 m?3.kgcat'.h-",
para obtencdo do Valor Presente Liquido do estudo cinético feito por Valadares
(2021). Dessa forma, é possivel comparar o VPL obtido na simulagdo desenvolvida

com o resultado da literatura para avaliar a consisténcia do modelo.

VPL = —1777937874 — 582261.T + 284952732.R — 10740. GHSV — 15123614.P% +
0,18775.GHSV? + 41628.T.P — 69011.T.R — 4432126.P.R — 4,37P. GHSV +
323760.P% — 0,000001. GHSV® + 80024.P%.R — 2529.P* (8)

No caso da referéncia utilizada (Valadares, 2021), ndo foi considerada uma
etapa de separacio desenvolvida assim como no presente estudo por se tratar de um
estudo prévio, portanto, a simulagdo de consisténcia do modelo também nao contou
com o desenvolvimento dessa etapa sendo esse processo considerado apenas apés
analise prévia das possiveis faixas de viabilidade.

Dadas as condigbes, uma curva de VPL em func&o da conversao de CO2 a
uma seletividade fixada em 66% foi gerada na simulagdo estequiométrica, com
equipamentos e parametros econdmicos e de processo similares aos da referéncia
para avaliacdo da consisténcia dos resultados. Dessa forma, para uma mesma
conversao e seletividade, é possivel realizar a comparacéo entre os valores de VPL
com base no estudo estequiométrico e com base no estudo cinético realizado em
VALADARES (2021), obtido com a aplicagdo da equacéao (8), desenvolvida para a
analise econbmica deste sistema em especifico considerando-se a cinética. A

simulagéo utilizada na etapa de validagdo do modelo € apresentada na Figura 12.
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Figura 12 - Modelo aplicado na simulagdo de analise prévia da viabilidade

Fonte: elaborado pela autora

3.4 SIMULACAO ESTEQUIOMETRICA

Na etapa de simulag&o estequiométrica o limite cinético é extrapolado e novas
analises de sensibilidade sao realizadas considerando apenas o limite termodinamico
para diferentes valores de pressao, seletividade e conversao. Além disso, parametros
econdmicos como o pre¢co do metanol, taxa de juros e tempo de vida operacional da
planta precisam ser considerados na simulagao.

Com base nas informacdes em relagdo ao preco do metanol obtidas na revisao
bibliografica, considerou-se o preco médio do metanol de US$ 600/ton nas
simulagbées. Os demais pregos foram mantidos conforme Valadares (2021). Em
relagao ao custo do didxido de carbono, foi considerado que essa matéria prima seria
obtida a partir da geracdo em outro processo, como um residuo. Portanto, o custo
para a aquisi¢do seria de US$0/ton. No caso do hidrogénio, foi adotado o prego do H:
gerado por reforma a vapor.

Tabela 1 - Preco dos Insumos

Insumo Unidade Prec¢o Referéncia
Metanol US$/ton 600 MMSA (2024)
Hidrogénio US$/ton 2000 (BALL; BASILE; VEZIROGLU, 2015)
Diéxido de Carbono  US$/ton 0
Energia Elétrica US$/kWh 0,12 (NG SOLAR, 2024)

Fonte: adaptado de Valadares (2021)
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Em relagcdo a taxa de juros e tempo de vida operacional da planta, foram
considerados diferentes cenarios para avaliagdo. Para a taxa de juros séao
considerados os valores de 8% e 12,1% ao ano. No caso do tempo de vida operacional
3 cenarios sao avaliados: 20, 30 e 40 anos.

Na simulacdo estequiométrica, foi feita uma primeira analise de viabilidade,
desconsiderando a etapa de separagdo como em Valadares (2021). O reator utilizado
na simulacao foi o modelo RStoic, no qual as reacdes quimicas ocorrem de forma
estequiométrica, ou seja, com proporgdes fixas de reagentes e produtos. Nesta etapa
foi considerado um unico cenario econdmico no Aspen Process Economic Analyzer
(APEA), com taxa de juros 12,1% a.a. e tempo de vida da planta de 20 anos. As
pressdes de 30, 50 e 100 bar foram avaliadas para analisar a influéncia na viabilidade
a partir do VPL da planta. Os dados obtidos nessa etapa séo graficos de VPL de
acordo com a variagao da conversao da reacao, a diferentes valores de seletividade
fixados.

Os limites termodinédmicos foram seguidos para a definicdo dos valores
maximos de conversao a cada seletividade e pressao, o detalhamento dos limites
adotados pode ser observado na Tabela 2. Em seguida, foram selecionados pontos
de possivel viabilidade nas pressdes de 50 e 100 bar para uma avaliagao econémica
detalhada incluindo a etapa completa de separacéo e diferentes dados de taxa de
juros e vida operacional da planta. Ainda acerca das simulagdes, € importante citar
que todas estdo considerando o inicio da implementagdo do projeto na data de
01/01/2021.

Tabela 2 - Limites termodinamicos considerados nas simulacdes a 200°C

Presséo Conversao de CO2 Seletividade
30 bar 28% 90%

50 bar 38% 95%

100 bar 55% 100%

Fonte: elaborado pela autora
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3.5 AVALIACAO ECONOMICA

Na avaliacdo econ6mica foi utilizado o APEA (Aspen Process Economic
Analyzer), uma extensao do Aspen Plus. O software permite, a partir da simulagao do
processo, estimar os custos diretos e indiretos dos equipamentos, construcéo,
impostos e demais variaveis relevantes. Com isso, € possivel obter os dados de
despesas de capital (CAPEX), despesas operacionais (OPEX), dados de vendas,
custos de matéria-prima, etc. Também a partir do software, é possivel obter os dados
de fluxo de caixa, contendo as despesas de cada ano da vida operacional da planta.

A partir dos dados de fluxo de caixa foi aplicado o método do Valor Presente
Liquido (VPL), que consiste em uma técnica amplamente empregada na analise de
viabilidade de investimentos. O VPL permite determinar a viabilidade econémica de
um projeto ao calcular o valor atual dos fluxos de caixa futuros obtidos a partir do
APEA, descontados por uma taxa de atratividade previamente definida. A equagéao (9)

€ utilizada no calculo do VPL, sendo R; o fluxo de caixa liquido no tempo "t", "i" a taxa

de juros e "t" o tempo de fluxo de caixa.

_ _Re
VPL = (9)

O projeto é considerado economicamente viavel quando o VPL resulta em um
valor positivo, indicando que o valor presente dos beneficios supera os custos totais
ao longo do periodo analisado. Resultados negativos s&o interpretados como
inviabilidade econémica.

Apos a avaliagdo econbmica dos cenarios a diferentes pressdes, foram
realizadas analises detalhadas para compreender o impacto de cada custo associado
ao OPEX (custos operacionais). Essa abordagem possibilitou a identificagcdo dos
principais fatores que impactam o valor do VPL, além de permitir a formulagdo de

estratégias para otimizar esse valor.
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4. RESULTADOS E DISCUSSAO
4.1 VALIDACAO DO MODELO

A etapa inicial do projeto consiste no desenvolvimento de uma simulagao para
a analise técnico-econdmica, com o objetivo de avaliar a consisténcia dos resultados
em comparagdo com a referéncia de Valadares (2021) utilizada como base,
garantindo que o modelo seja fiel e adequado ao contexto proposto. As condi¢des
selecionadas de 250°C, pressao de 50 bar, razdo estequiométrica de 3 mols Hz / 1
mol CO2 e GHSV de 50000,05 m3.kgcat'.h-! aplicadas na equagao (8) de referéncia
desenvolvida para o sistema resultam em um Valor Presente Liquido (VPL) de US$-
643 milhdes. Sendo o VPL negativo uma observagao que se pode fazer é a de que
nessas condicdes adotando o limite cinético o modelo é inviavel.

Os parémetros definidos para as dadas condigées conforme metodologia
apontam como limite cinético uma seletividade 66% de seletividade a metanol e
conversao de CO2 de 23% de acordo com Valadares (2021). Foi realizada, portanto,
uma analise de sensibilidade variando a conversao de COz2 no reator estequiométrico
mantendo a seletividade a metanol em 66% e respeitando o limite termodinéamico de
28% de conversao, de acordo com as figuras 8 e 9. Dessa forma, foi obtida uma curva
referente aos valores de VPL da planta em fungao da conversio de COz2, considerando
os fluxos de caixa gerados no APEA.

O ponto de 23% de conversao de CO:2 foi destacado com o objetivo de realizar
a comparacgao entre o VPL da simulacdo com o reator estequiométrico e o valor do
VPL no estudo cinético utilizado como referéncia. A figura a seguir apresenta o

comparativo entre os estudos.

33



Figura 13 - VPL a 50 bar, 250°C e taxa 20% a.a.

VPL vs Conversdo CO, no Reator a 50 bar e 250°C
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Fonte: elaborado pela autora

Como é possivel observar na figura, para uma seletividade de 66% e conversao
de 23%, temos um VPL de US$-742 milhdes, valor obtido com base no estudo
estequiomeétrico realizado. Enquanto o valor VPL no estudo cinético de referéncia é
de US$-643 milhdes.

Considerando que o erro do valor de VPL da simulagao do presente trabalho &
de aproximadamente -15%, temos um valor aceitavel dentro da faixa de precisao por
se classificar como um projeto de Classe 4 (estudo de viabilidade) na diretriz para
classificagado de estimativas de custos em processos industriais (AACE, 2011). No
sistema de classificagao o valor de -15% é representado pelo indice 3 da diretriz, esse
indice representa uma preciséo de +30% a -15%. Para a Classe 4 a faixa de precisao
esperada € entre os indices 3 e 12, logo, o valor de VPL obtido no estudo cinético esta
dentro da faixa de precisdo e pode-se considerar que o modelo desenvolvido é
consistente com a realidade. Portanto, o modelo estruturado pode ser utilizado nas
etapas seguintes do projeto.

4.2 ANALISE PREVIA DA VIABILIDADE
Foram realizados experimentos a diferentes pressdes com o objetivo de
identificar faixas de seletividade e conversdo dentro da viabilidade técnica e

econdmica, simultaneamente. Esta etapa, como citado previamente em metodologias
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e métodos, segue com o0 modelo prévio, sem o desenvolvimento completo da etapa
de separacao conforme Valadares (2021).

As simulagdes para o reator estequiométrico foram realizadas nas pressdes de
30, 50 e 100 bar no reator, mantendo a temperatura de 200°C e razao estequiométrica
de 3:1 (mol de Hz / mol de COz2) na alimentagdo no processo. Ao final, obteve-se
curvas de VPL para diferentes seletividades a metanol em fun¢do da conversao de

COo2. Os resultados para cada pressao analisada sdo apresentados a seguir.

Figura 14 - VPL a 30 bar, 200°C e taxa 12,1% a.a.

VPL vs Conversdo CO, a 30 bar, 200°C e taxa de juros 12,1% a.a.
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Fonte: elaborado pela autora
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Figura 15 - VPL a 50 bar, 200°C e taxa 12,1% a.a.
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Figura 16 - VPL a 100 bar, 200°C e taxa 12,1% a.a.
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Fonte: elaborado pela autora

Como é possivel observar a partir dos graficos de VPL em fungéo da conversao

de COz2 para diferentes pressdes, no caso da pressao de 30 bar o processo segue

praticamente na faixa da inviabilidade econémica. A partir da pressao de 50 bar as

curvas comegam a se aproximar da viabilidade econémica, tendo uma pequena faixa
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entre as conversodes de 27% a 38% que apresenta VPL positivo para a seletividade a
metanol de 95%. Além disso, nas condi¢des de pressao de 100 bar estudadas ha uma
ampla faixa VPL positivo para diferentes seletividades e conversdes, ou seja, viaveis
economicamente. A viabilidade a 100 bar se inicia a 100% de seletividade e pouco
mais de 20% de conversdo, sendo que a 55% de conversdo apresenta o maior valor
de VPL. A menores seletividades também ha viabilidade econémica, com 80% de
seletividade o processo passa a estar na faixa de viabilidade a partir de pouco mais
de 40% de converséo. A partir da curva de 70% de seletividade inicia-se a inviabilidade
econdmica total a qualquer conversao dentro do limite termodinamico.

Ao comparar os resultados de Valor Presente Liquido (VPL) obtidos neste
estudo com os reportados na literatura, observa-se uma variagao significativa em
funcdo das condicdes operacionais. No entanto, os valores permanecem na mesma
ordem de grandeza, indicando coeréncia entre as estimativas e reforcando a
consisténcia dos resultados obtidos. No presente projeto, foi simulada uma planta
operando a 100 bar, com producdo de aproximadamente 2640 toneladas de metanol
por dia (cerca de 963.600 toneladas por ano). O VPL estimado, considerando
diferentes condigdes de seletividade e conversdo, variou entre -1.891 milhdes de
dodlares e +489,77 milhdes de ddblares. Para a simulagao realizada a 50 bar, com
producao de 2600 toneladas de metanol por dia, o VPL calculado oscilou entre -1.853
milhdes de ddlares e +180,68 milhdes de ddlares.

Esses valores podem ser comparados com os reportados na literatura. No
estudo de Alsayegh et al. (2019), o VPL de uma planta de produ¢ado de metanol por
hidrogenacgao direta de CO, foi estimado em -540,4 milhdes de ddlares, para uma
operacao a 75 bar e 210°C. Esse valor se encontra dentro da faixa obtida neste
estudo. Ja no trabalho de Scomazzon, Barbera e Bezzo (2024), uma planta de
hidrogenagao de CO, capturado diretamente do ar, combinando-se com hidrogénio
gerado por eletrolise da agua, apresentou um VPL de -1030,33 milhdes de euros (-
906,6 milhdes de ddlares). O elevado custo de eletricidade associado a eletrolise
impactou negativamente a viabilidade econémica do processo, resultando em um VPL
mais negativo. Considerando a média da taxa de cambio do ddlar para o euro de
1,1365 nos ultimos 10 anos (Investing, 2025), verifica-se que o valor de VPL

apresentado na literatura também esta dentro da faixa obtida nas simulagbes deste
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estudo, reforgando a coeréncia dos resultados obtidos. A seguir, a Tabela 3 apresenta
uma sintese das comparacgdes dos valores de VPL realizadas.

Tabela 3 - Comparacgao dos dados de VPL

Estudo Pressao (bar) VPL (US$ milhées)
Caso Simulado 50 -1.891 a +490
Caso Simulado 100 -1.853 a +181
Alsayegh et al. (2019) 75 -540,4
Scomazzon, Barbera e Bezzo (2024) 75 -906,6

Fonte: elaborado pela autora

Sobre o formato das curvas, observa-se que para maiores seletividades o perfil
da curva é crescente reduzindo sua inclinagdo a maiores conversdes, ou seja, para
altas seletividades quanto maior a conversdo maior sera o VPL. Esse comportamento
pode ser explicado com base na Figura 17, em que se tem a variagdo dos custos de
operagao (OPEX) em funcédo da conversao de CO2. O OPEX é mais indicado para
essa analise pois em termos de grandeza no geral é mais de 3 vezes maior que 0

valor do CAPEX, portanto tera maior influéncia no VPL.

Figura 17 - OPEX vs conversdo de CO2 a 100 bar e 200°C
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Observa-se que para maiores seletividades o valor do CAPEX comecga quase
constante, tem um leve crescimento e depois tem um decaimento acentuado conforme
a conversao aumenta. Esse decaimento ocorre porque como mais metanol esta sendo
formado ha um menor reciclo de Hz, CO2 e CO e uma menor vazao passando pela
etapa de reacdo. Sendo assim, os custos operacionais serdo menores pois 0sS
equipamentos demandam menos utilidades e sdo de propor¢cdes menores, sendo
assim o OPEX sera menor e ira diminuir conforme a conversdao aumenta. Além disso,
considerando que mais metanol esta sendo formado os valores de venda de produto
serdao maiores, contribuindo para o aumento do VPL.

No caso de menores seletividades, os valores de OPEX tem uma variagao
muito menor em funcéo da conversao. Isso pode estar associado ao impacto da vazao
total do sistema que ndo tera alteragao significativa uma vez que ha muito mais
reagente n&o convertido que retorna ao reciclo. Dessa forma, a demanda de utilidades
e a dimensao dos equipamentos permanecem muito semelhantes. Com esses valores
de OPEX praticamente constantes outros valores comecam a ter mais influéncia no
valor do VPL como, por exemplo, os valores de vendas de produto. Nos casos em que
se observa maiores valores de conversao para metanol, mas com baixa seletividade,
ha um declinio no lucro das vendas. Isso ocorre porque, nesse cenario de alta
seletividade a hidrogénio, uma maior quantidade de Hz é convertida em subprodutos,
ou seja, a matéria-prima de maior custo no processo é desperdigada, reduzindo a
quantidade disponivel para a conversao em metanol. Considerando que, na etapa de
analise preliminar de viabilidade, também foi avaliada a possibilidade de venda do
hidrogénio separado da purga, conforme Valadares (2021), observa-se que, a medida
que mais hidrogénio é convertido em subprodutos em cenarios de maiores
conversoes, o total de vendas diminui, resultando no declinio observado nas curvas
de VPL em condicbes de baixa seletividade.

Para avaliar a consisténcia dos valores de OPEX obtidos neste estudo, foram
comparadas referéncias da literatura que abordam plantas de producao de metanol
com diferentes capacidades e condi¢cbes operacionais. No presente trabalho, a planta
simulada operando a 100 bar resultou em um OPEX estimado entre 561,24 e 571,14
milhdes de ddélares por ano, relembrando que a producéao € de aproximadamente 2640

toneladas de metanol por dia (963.600 toneladas por ano).
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No estudo de Nguyen e Zondervan (2019), foi simulada uma planta operando
a 50 bar, com producdo de 3500 toneladas de metanol por dia, resultando em um
OPEX de 674,46 euros por tonelada de metanol produzido, o que equivale a
aproximadamente 786,87 milhdes de euros por ano, considerando uma operacao de
8000 horas por ano, conforme citado no artigo. Para uma produ¢do menor, de 1500
toneladas por dia, a referéncia apresenta um OPEX de 675,39 euros por tonelada,
resultando em um custo operacional anual de aproximadamente 337,70 milhdes de
euros. Comparando esses valores com os obtidos no presente estudo, verifica-se que
o OPEX estimado entre 561,24 e 571,14 milhdes de ddlares por ano esta dentro da
faixa reportada por Nguyen e Zondervan (2019), que varia entre 337,70 e 786,87
milhdes de euros por ano. As diferengas observadas podem ser atribuidas, em parte,
as variacbes na pressdo de operacdo entre as simulagdes e principalmente as
respectivas capacidades produtivas.

Outras referéncias também foram analisadas para fins de comparacdo do
OPEX. Emebu et al. (2023) reporta um OPEX de aproximadamente 674,26 milhdes
de ddlares por ano para uma planta com capacidade produtiva de 1.029.237 toneladas
por ano, operando a 72 bar e 200°C. O valor estimado é cerca de 18% superior ao
obtido no presente estudo, o que pode ser justificado pela maior capacidade produtiva
da planta de referéncia, tornando os resultados coerentes e consistentes. Ja
Scomazzon, Barbera e Bezzo (2024 ) apresenta um OPEX de 292,40 milhdes de euros
por ano para uma planta com capacidade produtiva de 100.000 toneladas por ano,
operando a 75 bar e 252°C. Ao comparar com o presente estudo, observa-se que 0s
valores sdo compativeis, pois a capacidade produtiva reportada é aproximadamente
10% da capacidade simulada neste trabalho, e, consequentemente, o custo
operacional devera ser consideravelmente menor.

Por fim, Alsayegh et al. (2019) apresenta um OPEX de 76,44 milhdes de ddlares
por ano para uma planta com producao de 73.056 toneladas por ano, um valor
significativamente inferior ao deste estudo. Essa diferenga pode ser atribuida a menor
capacidade produtiva da planta de referéncia, que representa cerca de 8% da
capacidade total do presente projeto. Além disso, o processo considerado na
referéncia utiliza hidrogénio produzido por um reator fotocatalitico alimentado por agua
renovavel, o reator converte a energia solar em energia quimica, utilizando

catalisadores semicondutores para dividir a agua e gerar hidrogénio, que pode ser
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posteriormente utilizado no processo. Essa producdo de H2 reduz substancialmente
os custos com matéria-prima, especialmente quando se leva em conta o elevado custo
do hidrogénio, impactando diretamente no OPEX reduzido. A tabela a seguir sintetiza

os resultados da literatura analisada e os compara com os dados obtidos neste estudo.

Tabela 4 - Comparacgao dos dados de OPEX

Estudo Pressao Capacidade OPI_EX_(US$
(bar) (kton/ano) milhoes)
Caso Simulado 100 963,6 561,24 a 571,14

Nguyen e Zondervan (2019) 50 ~1.200,0 692,4
Emebu et al. (2023) 72 1029,0 674,26

Nguyen e Zondervan (2019) 50 500,0 2971
Scomazzon, Barbera e Bezzo (2024) 75 100,0 257,3
Alsayegh et al. (2019) 75 73,0 76,44

Fonte: elaborado pela autora

Dessa forma, ao comparar os valores obtidos neste estudo com os reportados
na literatura, verifica-se consisténcia entre os resultados, com as variagdes
observadas sendo justificaveis pelas diferengcas nas condi¢des operacionais,

capacidade produtiva e rotas tecnolégicas adotadas.

4.3 AVALIACAO TECNICO-ECONOMICA

Como citado em metodologias e métodos, as simulagdes finais realizadas sao
pontos nas pressdes de 50 e 100 bar dentro de uma possivel faixa de viabilidade. A
pressao a 30 bar foi descartada por apresentar uma ampla faixa de inviabilidade
econdmica segundo o estudo prévio. Com o objetivo de reduzir a exigéncia de
desenvolvimento de catalisador em relacéo as propriedades de seletividade a metanol
e conversdo de COz2, além de garantir uma folga de viabilidade devido a integragao da
etapa de separagdo que proporcionara um maior CAPEX e OPEX, selecionou-se
pontos intermediarios para a analise completa com a etapa de separacao
desenvolvida. Em relacdo ao processo, a simulagao final para o caso de 100 bar
incluindo a etapa de separagao pode ser observada a seguir. Os principais parametros

dos equipamentos e o balangco material podem ser observados no Apéndice.
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Figura 18 - Modelo aplicado na analise técnico-econémica a 100 bar

Fonte: elaborado pela autora

O ponto de 95% de seletividade a metanol e 35% de conversdo de COz2 foi
selecionado para o caso de 50 bar por apresentar VPL positivo na analise prévia
realizada sem a integragdo da etapa de separagao. O VPL apresentado inicialmente
sem a etapa de separacgao era de aproximadamente 150 milhdes de ddlares, para o
caso de 20 anos e uma taxa de juros de 12,1%.

Foi aplicado um reciclo de 95%, produzindo uma maior quantidade de metanol
com a mesma alimentagcdo de matéria-prima, que resultou em uma planta de
capacidade de aproximadamente 2600 ton/dia. Com o processo completo integrado,
obteve-se um VPL positivo de aproximadamente 23 milhdes, valor distante dos 150
milhdes previstos inicialmente, porém essa diferenga é justificada pela integracéo da
etapa de separagao que demanda mais utilidades, custos operacionais e investimento
inicial. Considerando que um tempo de vida de 20 anos para uma planta € pouco
tempo, uma vez que 0s recursos n&o sao escassos cComo na mineragao por exemplo,
realizou- se o teste para os tempos de vida de 30 e 40 anos também. Além disso,
também se avaliou o processo a uma taxa de juros de 8% a.a. para os diferentes
tempos de vida operacional, sendo essa uma taxa para um cenario mais otimista. Os
resultados obtidos para 50 bar mostram que o processo seria viavel em todos os
cenarios. O tempo de retorno de investimento obtido para o cenario de 40 anos a uma
taxa de 8% foi de 15 anos e para uma taxa de 12,1% de 19 anos, o que justifica o

baixo valor de VPL no caso de 20 anos.
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Tabela 5 - Analise de diferentes cenarios para pressao de 50 bar

Taxa de Juros Tempo de vida (anos) VPL (USD)
20 244.606.050,51
8% a.a. 30 639.959.255,00
40 1.273.017.581,81
20 23.816.209,84
12,1% a.a. 30 136.207.675,00
40 369.206.635,30

Fonte: elaborado pela Autora

O mesmo procedimento de integragao da etapa de separacéo foi realizado para
o caso de 100 bar e 200°C, com seletividade a metanol de 90% e conversdo de CO2
de 45%, resultando em uma planta de capacidade de aproximadamente 2640 ton/dia.
O VPL indicado para esse cenario na analise econdmica prévia realizada era de
aproximadamente 223 milhdes de ddélares. Ao final, para o processo completo a uma
taxa de juros a 12,1% a.a. e 20 anos obteve- se um VPL negativo de aproximadamente
-43 milhdes de ddlares, o comportamento € coerente com o esperado uma vez que
com a integragao da etapa de separagao o CAPEX e OPEX sera maior e que n&o esta
sendo considerada a venda de hidrogénio separado da purga pois se trata de um

processo complexo e caro.

Tabela 6 - Analise de diferentes cenarios para pressao de 100 bar

Taxa de Juros  Tempo de vida (anos) VPL (USD)
20 -43.676.775,08
8% a.a. 30 559.910.534,00
40 884.871.440,03
20 - 190.937.758,52
12,1% a.a. 30 93.685.422,00
40 134.373.471,75

Fonte: elaborado pela autora

A partir dos resultados, é possivel observar que a uma taxa de 12,1% a.a. a
partir de um tempo de vida de 30 anos tanto a 50 bar quanto a 100 bar espera-se um
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processo viavel economicamente. Além disso, em um cenario mais otimista com taxa
de juros de 8% a.a. o processo é viavel economicamente a partir de 20 anos de tempo
de vida da planta, o tempo de retorno esperado para esse cenario € de 21 anos.

Comparando ambos os casos (50 e 100 bar) em um mesmo cenario, € possivel
observar que a 50 bar espera-se um maior VPL mesmo com menor conversao, tal
comportamento é justificado pelo fato de que no processo a 100 bar ha uma menor
seletividade a metanol, portanto, parte da matéria-prima forma subprodutos
indesejados como o monoxido de carbono havendo um menor aproveitamento do
hidrogénio para a produgcdo de metanol. Portanto, para uma mesma quantidade de
matéria prima uma menor quantidade de metanol sera produzida no caso de 100 bar
e 200°C.

Tabela 7 - Comparagao de custos dos cenarios analisados

50 bar e 200°C (USD/ano) 100 bar e 200°C (USD/ano)

CAPEX 161.743.000 142.088.000
OPEX 604.478.000 599.838.000
Matéria-prima 424.029.000 424.029.000
Utilidades 129.953.000 126.183.000
Vendas 578.634.000 566.804.000

Fonte: elaborado pela autora

Apesar do impacto da seletividade, observa-se que a 100 bar menores valores
de CAPEX e OPEX sé&o apresentados. Isso € sustentado pelo fato de que, apesar do
maior custo com os compressores, ao realizar a compressao da mistura de gases a
densidade da corrente € maior, isto &, utiliza-se equipamentos menores para o
processamento de uma mesma massa devido ao menor volume apresentado.

Além disso, devido a maior converséo de CO2 no caso de 100 bar, ha um menor
fluxo de reciclo, portanto, isso também favorece os menores valores de CAPEX e
OPEX devido a possibilidade de operacdo a uma menor capacidade. Entretanto,
mesmo com condi¢des favoraveis a 100 bar em relacdo a CAPEX e OPEX, o custo
com matéria-prima aliado a menor seletividade € um gargalo do processo que faz com
que o caso apresente menor lucro do que o caso a 50 bar para as condi¢cdes

analisadas. Também ¢é importante destacar que, nesta analise, nado foram
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considerados custos para o didxido de carbono (CO,), assumindo-se que a matéria-
prima seria capturada como um residuo de outro processo industrial. Caso essa
premissa nao seja valida e haja a necessidade de aquisigdo do CO,, isso resultaria
em alteragdes significativas nos custos operacionais, impactando diretamente o VPL.
Dessa forma, um estudo que inicialmente indica viabilidade econémica pode se tornar
inviavel, dependendo do custo atribuido ao CO,.

Em suma, é possivel concluir que se espera uma faixa de viabilidade para
ambos os casos, sendo que o caso a 50 bar com 95% de seletividade a metanol e
35% de conversado de CO2 apresenta maior VPL dentre os cenarios avaliados. Nos
estudos realizados com catalisadores sob pressao de 50 bar e temperaturas entre 200
e 230°C, observa-se que os catalisadores atualmente disponiveis apresentam, de
maneira geral, baixa conversdo. Quando se busca aumentar a conversao,
frequentemente ocorre uma redugao significativa na seletividade. Um exemplo € o
catalisador Zr-Cu/ZnO apresentado em Yang et al. (2006), que alcanga 17,31% de
conversdo e 55,29% de seletividade para metanol. Por outro lado, casos com
seletividade de 100% geralmente apresentam conversées muito baixas, préximas de
1%, como em Rui et al. (2020), onde foi utilizada uma proporgéao estequiométrica de
4:1. No entanto, ha registros de catalisadores que apresentam melhor equilibrio entre
conversao e seletividade, como o ZnO-ZrO2, que alcangou 100% de seletividade e
aproximadamente 15% de conversdo em Wang et al. (2017), utilizando uma proporgéo
de 3:1. Esses resultados evidenciam que ainda ha desafios significativos para atingir
0s parametros necessarios para a viabilidade econdmica do processo. De acordo com
este estudo, é essencial intensificar as pesquisas em catalisadores para alcancar a
meta de 95% de seletividade e 35% de conversédo, considerados os valores minimos
para a viabilidade de um processo produtivo eficiente e economicamente sustentavel.

Nos estudos realizados a 200°C e 100 bar, observa-se que os catalisadores
apresentam, de maneira geral, baixa conversao e seletividade. Em Bansode et al.
(2013), utilizando o catalisador Cu—Ba/Al203 com uma proporg¢ao estequiométrica de
3,8:1, foram alcangados 2,8% de conversdo e 62,2% de seletividade, valores
significativamente inferiores aos parametros considerados viaveis neste trabalho. Por
outro lado, em Gothe et al. (2020), com uma propor¢ao estequiométrica de 4:1, o

catalisador ReOx/TiO2 apresentou resultados mais promissores, atingindo 18% de
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conversao e 98% de seletividade. Apesar disso, esses valores ainda estao distantes
da meta de viabilidade estabelecida, que requer pelo menos 90% de seletividade e
45% de conversao.

No presente estudo, a consisténcia dos valores de CAPEX foi analisada em
relac&o a literatura, complementando a validagao das faixas de VPL e OPEX realizada
na etapa anterior do projeto. Os valores obtidos para o CAPEX no atual projeto foram
de aproximadamente 161,74 milhdes de ddlares por ano para uma planta operando a
50 bar e 142,09 milhdes de ddlares por ano para uma planta operando a 100 bar.

No estudo de Nguyen e Zondervan (2019), o CAPEX anualizado é reportado
como 9,92 euros por tonelada de metanol para uma produgao de 3500 toneladas por
dia e 10,87 euros por tonelada para 1500 toneladas por dia. O CAPEX anualizado
deste projeto, considerando a mesma taxa de juros (8%) e o mesmo tempo
operacional aplicado na referéncia (30 anos), apresenta os valores de 15,14 dblares
por tonelada para 50 bar e 13,10 ddlares por tonelada para 100 bar. Esses resultados
estdo proximos e na mesma ordem de grandeza dos valores reportados por Nguyen
e Zondervan (2019), evidenciando a consisténcia entre os estudos. No estudo de
Emebu et al. (2023), o Bare Module Cost (custo basico do médulo) para a planta
projetada foi estimado em aproximadamente 121,03 milhdes de ddlares, para uma
operacao a 72 bar. Observa-se que, mais uma vez, os valores obtidos no presente
projeto encontram-se na mesma ordem de grandeza, refor¢cando a coeréncia dos
resultados. A seguir, a Tabela 8 apresenta uma sintese da comparag¢ao dos dados de

CAPEX obtidos neste estudo com os reportados na literatura.

Tabela 8 - Comparacgao dos dados de CAPEX

Estudo Pressao Capacidade CAP_E)S
(bar) (kton/ano) (US$ milhoes)
Caso Simulado 50 949 161,7
Caso Simulado 100 963,6 1421
Emebu et al. (2023) 72 1029,0 121
Scomazzon, Barbera e Bezzo (2024) 75 100,0 288.4
Alsayegh et al. (2019) 75 73,0 148

Fonte: elaborado pela autora

Por outro lado, Scomazzon, Barbera e Bezzo (2024) apresenta um CAPEX de

288,37 milhdes de euros para uma planta de hidrogenagcédo de CO, combinando
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hidrogénio gerado por eletrolise da agua. Embora o valor esteja na mesma ordem de
grandeza, ele é significativamente mais alto do que o estimado neste trabalho. Essa
discrepancia pode ser explicada pelo sistema de captura direta de CO, do ar, que,
segundo o proprio estudo, eleva consideravelmente o CAPEX. Ja no estudo de
Alsayegh et al. (2019), o custo total de capital é reportado como 148 milhdes de
dolares para uma planta com capacidade produtiva significativamente menor do que
a do presente projeto. Ainda assim, o valor é proximo ao obtido neste estudo. Esse
elevado custo apesar da baixa capacidade produtiva pode ser atribuido ao sistema de
producao de hidrogénio via divisao fotocatalitica da agua, onde o reator/concentrador
solar representa mais de 90% do investimento de capital, conforme descrito na
referéncia.

A analise da distribuicdo dos principais custos operacionais envolvidos no
projeto para o caso de 100 bar foi realizada com o objetivo de compreender os fatores
que compdem o Valor Presente Liquido (VPL). Entre os custos avaliados, verificou-se
que o maior impacto financeiro esta relacionado aos custos operacionais com matéria-
prima, seguido pelos gastos com utilidades. O gasto maior com matéria-prima é
justificado pelo elevado prego do hidrogénio. A analise foi conduzida considerando um
cenario com 40 anos de vida operacional e uma taxa de juros de 12,1% ao ano. O
custo operacional é composto por todas as despesas recorrentes necessarias para a
manutengdo e operagao da planta. Inclui itens como mao de obra, manutencgao,
suprimentos operacionais, custos de laboratério, logistica, armazenamento e

despesas administrativas.
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Figura 19 - Distribuigcdo dos Custos de OPEX

Distribuicao do OPEX
!-7,41% 0,55%

mM&o de Obra Operacional e de
Manutencédo

" Utilidades
Materias-Primas
Despesas Operacionais

m Custos Indirefos da Planta

u Despesas Gerals e Administrativas

Fonte: elaborado pela autora

Em relacdo a composicdo do OPEX, a comparagcdo com a literatura revela
algumas tendéncias marcantes. No estudo de Nguyen e Zondervan (2019), o custo
do hidrogénio representa aproximadamente 70% do OPEX total, tornando-se o maior
componente do custo operacional. Em seguida, aparecem os custos com utilidades e
despesas gerais e administrativas, que possuem valores proximos. Esse perfil sugere
uma otimizag&o nos custos com utilidades, porém, a tendéncia geral é semelhante a
do presente trabalho, especialmente no que se refere ao elevado impacto das
matérias-primas no OPEX, com uma distribuicdo percentual bastante proxima.

Ja em Emebu et al. (2023), os custos com matéria-prima representam 90,2%
do OPEX, dos quais 87,6% séo atribuidos exclusivamente ao hidrogénio. O segundo
maior custo operacional é com eletricidade (utilidades), que corresponde a mais de
9% do OPEX total. Dentro desse custo com eletricidade, 98% s&o destinados a etapa
de compresséo, evidenciando a relevancia da compress&o no consumo energético da
planta. No presente trabalho, 99% da eletricidade é destinada a compresséo, se
assemelhando ao dado apresentado pela referéncia. Por outro lado, no estudo de
Scomazzon, Barbera e Bezzo (2024), os custos com utilidades representam cerca de
60% do OPEX, seguidos pelas despesas gerais e administrativas, que equivalem a
aproximadamente 15%. Essa discrepancia ocorre porque o processo analisado

considera a producgao de hidrogénio por eletrolise, eliminando, portanto, os custos com
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matéria-prima. No geral, observa-se consisténcia entre os valores obtidos, com
variagdes justificadas pelas diferentes abordagens tecnologicas e fontes de hidrogénio
utilizadas em cada estudo.

Os resultados evidenciam que a gestao eficiente dos custos operacionais &
crucial para a viabilidade econémica do projeto, principalmente no que diz respeito ao
custo com matérias-primas e utilidades. Estratégias voltadas para a otimizagéo
desses custos, como automagao de processos € negociagao de insumos, podem
contribuir para aumentar a competitividade do empreendimento ao longo dos 40 anos

de vida operacional considerados na analise.
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5. CONCLUSAO

A partir das analises realizadas neste estudo, foi possivel identificar que a
viabilidade técnica e econémica do processo de produgao de metanol a partir de CO,
€ altamente influenciada pela seletividade e conversao dos catalisadores, bem como
pela pressao de operagao do sistema. Os cenarios simulados demonstraram que, a
50 bar, com 95% de seletividade a metanol e 35% de conversao de CO,, o processo
apresenta maior Valor Presente Liquido (VPL), corroborando sua viabilidade
econdmica frente as condi¢cdes operacionais avaliadas. Apesar dos custos elevados
relacionados ao OPEX e a etapa de compressao, a maior densidade dos gases a altas
pressdes reduz o CAPEX devido ao menor volume exigido pelos equipamentos. No
entanto, a menor seletividade no cenario de 100 bar, associada a formagao de
subprodutos, impacta diretamente no aproveitamento da matéria-prima e,
consequentemente, na lucratividade do processo fazendo com que o processo a 50
bar seja mais vantajoso.

No que tange aos catalisadores, os resultados indicaram que os disponiveis
atualmente ainda ndo atingem os parametros necessarios para a plena viabilidade
econdmica do processo. Os parametros apresentados pelos catalisadores ainda estao
significativamente abaixo das metas de 95% de seletividade e 35% de converséao para
50 bar, ou 90% de seletividade e 45% de conversdo para 100 bar. No cenario de 100
bar, um dos catalisadores apresenta desempenho promissor, com seletividade de
98% e conversao de 18%, mas, mesmo assim, ficou aquém do desejado para
viabilizar economicamente o processo.

Diante dessas conclusdes, sugere-se a realizagao de estudos complementares
para aprofundar a pesquisa sobre a producao sustentavel de metanol. Em particular,
investigacbes mais detalhadas sobre catalisadores que possam contribuir para o
aumento da conversao com alta seletividade, possibilitando sua viabilidade em escala
industrial no futuro. Além disso, analises de sensibilidade, considerando a variacéo
dos precos das matérias-primas — especialmente do CO, —, bem como a possibilidade
de o insumo chegar ao processo ja comprimido, podem fornecer uma visdo mais
abrangente sobre a viabilidade econémica do projeto em diferentes cenarios. Essas
avaliagdes sao fundamentais para identificar oportunidades de otimizagao e garantir

a competitividade da tecnologia no mercado.
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APENDICE A - Balango Material — Processo a 100 bar

Numero das correntes referentes a Figura 11.

N° Corrente 1 2 3 4 5 6
Vazéao (kmol/h) 12000,0 4000,0 57720,4 57720,4 51032,2 2195,8
Temperatura (°C) 30,0 30,0 117,8 200,0 70,0 40,0
Pressao (bar) 2,0 2,0 100,0 99,8 99,9 80,0
Fracao molar (kmol/h)

H2 1,00 0,00 0,75 0,73 0,62 0,73
CO2 0,00 1,00 0,25 0,15 0,09 0,10
CO 0,00 0,00 0,00 0,12 0,15 0,17
H20 0,00 0,00 0,00 0,00 0,07 0,00
CHsOH 0,00 0,00 0,00 0,00 0,07 0,00
N° Corrente 7 8 9 10 1

Vazéao (kmol/h) 41720,4 7116,0 64,8 3666,6 3384,6
Temperatura (°C) 111,0 41,8 41,3 122,5 82,6

Presséao (bar) 100,0 12,0 12,0 2,0 2,0

Fracao molar (kmol/h)

H2 0,73 0,00 0,05 0,00 0,00

CO2 0,10 0,01 0,93 0,00 0,00

CO 0,17 0,00 0,02 0,00 0,00

H20 0,00 0,52 0,00 1,00 0,01

CH3OH 0,00 0,47 0,00 0,00 0,99
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APENDICE B - Parametros dos equipamentos na simulagdo — Processo a 100
bar

Parametro
Processo Equipamento “Block Type* Pressio
no Aspen Temperatura (°C)
(bar)
CP-001 Compr 30 - 169 2-6
CP-002 Compr 30 -155 6-16
CP-003 Compr 30 -154 16 - 43
Compressao CP-004 Compr 30-134 43 -100
TC-001 Heater 169 - 30 6-5.94
TC-002 Heater 155 - 30 16 - 15.9
TC-003 Heater 154 - 30 43 -42.9
CP-005 Compr 80 - 111 80 - 100
TC-004 Heater 118 - 200 100 -99.8
Reacs TC-005 Heater 200-70 100 - 99.9
eacéao
TC-006 Heater 40 - 80 80-79.9
FL-001 Flash2 70 - 40 100 - 80
RT-001 RStoic 200 100 -99.8
Separagao DT-001 DSTWU Topo: 42 - 41 Topo: 12
Fundo: 42 - 156 Fundo: 12
DT-002 RadFrac Topo: 95 - 83 Topo: 2

Fundo: 95 - 122 Fundo: 2
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