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1. Sumario executivo

O relatério apresenta o projeto conceitual de uma unidade offshore para conversao de
metano em metanol, desenvolvido via modelagem no Aspen Plus. A proposta busca viabilizar
a monetizacdo de gas natural em plataformas, onde alternativas como gasodutos ou
liguefacdo séo limitadas, convertendo-o em metanol liquido, de maior facilidade logistica. A
planta foi dimensionada para processar 600 kg/h de gas rico em metano, contendo 5% em
volume de CO, e saturada com vapor d’dgua, com especificacdo de produto de 99,86% de
pureza em massa.

A rota adotada € indireta, envolvendo reforma a vapor do metano, condicionamento do
gas de sintese, compressao, sintese catalitica de metanol com reciclo e purificacdo final por
destilacdo. A etapa de reforma, modelada como reator PFR, atinge conversédo de metano de
aproximadamente 95,5% (m/m). A sintese de metanol ocorre em trés reatores adiabaticos em
série com resfriamento intermediario, com a presenca de uma purga e reciclo, e atinge
converséo global de carbono (CO + CO,) de cerca de 75,5% (m/m).

A separacao subsequente inclui um sistema composto por dois vasos de flash e uma
coluna de destilagdo, garantindo a especificagdo do produto. A producdo estimada é de
aproximadamente 1.024 kg/h de metanol, equivalente a 8,19 kt/ano.

Os principais resultados operacionais indicam que a rota proposta € tecnicamente
consistente. O processo combina converséo elevada na reforma, condicionamento adequado
do géas de sintese, sintese catalitica com reciclo e purga, e downstream capaz de atender a
especificacdo de pureza do metanol. A conversao global foi de 95,5% (m/m), com perda de
4,5% da matéria prima. A eficiéncia energética global reportada € de 50,2%, e o balanco
energético do processo indica taxa de transferéncia de calor de 1025 kW. Os principais pontos
técnicos de atencdo permanecem associados a elevada demanda térmica da reforma, a
compressdo multiestagio do syngas, ao porte do terceiro reator de sintese e a necessidade de
controle adequado das correntes de purga.

A avaliacao econdmica revelou que o reator de reforma e o terceiro reator de sintese
juntos séo responsaveis por cerca de 60% do investimento fixo, mostrando que a viabilidade
econdmica é fortemente condicionada pela secao de reforma e pela sintese em alta presséao.
A receita anual de metanol foi estimada em 3,28 MMUS$/ano, ao passo que o custo de
manufatura sem depreciagéo foi de 3,21 MMUS$/ano, deixando margem operacional muito
reduzida antes dos efeitos fiscais e da recuperacdo do investimento. O custo anual de
utilidades foi de 1,13 MMUS$/ano, com maior contribuicdo do vapor de alta pressdo no
aquecedor, do vapor de baixa pressao no refervedor da coluna de destilacéo e da eletricidade
consumida nos compressores. O fluxo de caixa operacional ap0s impostos é positivo, em
torno de 0,279 MMUS$/ano, mas € insuficiente para recuperar o investimento dentro da vida
util adotada de 10 anos, o que aponta para uma inviabilidade financeira do projeto.

Do ponto de vista ambiental, os principais impactos estdo associados ao consumo
energético da rota de reforma a vapor. A simulacao indicou consumo de aproximadamente
741 kg/h de vapor de alta presséo, resultando em emissdes indiretas da ordem de 0,10 kg
CO.,/kg de metanol produzido. A fornalha do reformador também é um hotspot ambiental
relevante, pois a reacdo de reforma é fortemente endotérmica e demanda suprimento
continuo de calor. As correntes gasosas de purga, contendo hidrogénio, monoxido de carbono
e tracos de metano, requerem tratamento antes de eventual liberagédo, sendo recomendada a
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utilizacdo de flare ou oxidadores térmicos. Como aspectos positivos, destacam-se o
reaproveitamento interno de agua, a reducdo da demanda de agua doce e o potencial de
reducao de flaring do metano na plataforma.

2. Introducao
A producdo de metanol a partir de gas natural configura-se como uma alternativa
tecnoldgica relevante para a valorizacdo de correntes gasosas em contextos nos quais o
transporte do metano apresenta limitacdes técnicas e econdmicas. Esse cenario é
particularmente evidente em operagcBes offshore, nas quais restricbes logisticas e de
infraestrutura tornam o escoamento do gas natural até unidades onshore um desafio
significativo.

Neste contexto, o presente trabalho desenvolve o projeto conceitual de um processo de
producdo de metanol a partir de metano obtido em plataforma offshore, com base em
modelagem e simulagcdo em ambiente computacional. Esta secao apresenta o contexto e a
motivacdo do estudo, o problema de engenharia formulado e os objetivos do projeto, bem
como o escopo e os limites considerados nesta etapa de desenvolvimento.

2.1. Contexto e motivacao

A exploracao de gas natural em campos offshore frequentemente resulta na producao
de correntes gasosas cuja monetizacdo € limitada pelos elevados custos associados a
compressao, liquefagdo ou construgdo de gasodutos para transporte até o continente. Nessas
condicbes, a conversdo do metano em produtos liquidos surge como uma alternativa
tecnologica atrativa, pois facilita o armazenamento, o transporte e a comercializagdo do
produto final.

O metanol destaca-se como um produto de elevado interesse industrial, sendo
amplamente utilizado como matéria-prima na industria quimica e como potencial combustivel
ou vetor energético. Sua producdo a partir de metano permite agregar valor a correntes
gasosas de dificil aproveitamento e reduzir a queima direta do gas natural. Entre as rotas
tecnoldgicas disponiveis, a combinacgéo de reforma a vapor do metano com sintese catalitica
de metanol constitui uma alternativa consolidada e amplamente descrita na literatura,
justificando sua adog¢é&o neste projeto.

2.2. Problema de engenharia e objetivo

O problema de engenharia abordado neste projeto consiste no desenvolvimento de um
processo capaz de converter 600 kg/h de metano (CH.), obtido em uma plataforma offshore,
em metanol com elevada pureza, respeitando as restricdes impostas pelas condi¢cdes da
alimentacédo e pelas limitacdes operacionais tipicas de processos industriais.

O metano a ser processado esta disponivel em uma corrente gasosa fornecida a 40 °C
e 10 bar, contendo aproximadamente 5% em volume de CO. e saturada com vapor d’agua.
Essas caracteristicas impdem a necessidade de uma rota tecnoldgica que contemple a
geracdao eficiente de gés de sintese, o condicionamento adequado da corrente e a separacao
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eficaz dos componentes presentes. O produto final deve atender a especificacao de 99,86%
em massa de metanol, estabelecida como requisito do projeto.

Dessa forma, o objetivo técnico deste trabalho € propor e simular um processo
integrado de producdo de metanol capaz de atender a base de projeto definida, garantindo a
viabilidade termodinamica e cinética das etapas envolvidas e a coeréncia operacional do
sistema como um todo.

2.3. Escopo e limites de bateria

O escopo deste trabalho abrange o desenvolvimento do projeto conceitual completo de
uma unidade de producdo de metanol operando em ambiente offshore, integrando as etapas
fundamentais que vao desde o processamento primario do gas natural até a obtencdo do
produto final purificado. O projeto aborda a reforma a vapor do metano para a geragao de gas
de sintese, seguida pelo resfriamento, separacdo de condensados e compressao para atingir
as pressdes operacionais requeridas. A etapa reacional inclui a sintese catalitica em um
conjunto de reatores adiabaticos com sistema de reciclo, levando posteriormente em uma
etapa de purificagéo rigorosa via destilacao fracionada para garantir que o metanol atinja as
especificacdes comerciais de pureza exigidas pelo mercado.

Adicionalmente, o trabalho incorpora uma avaliagdo econdmica detalhada para a
estimativa de custos de capital (CAPEX) e operacionais (OPEX). Esta analise é
fundamentada na metodologia de Turton, utilizando a ferramenta CAPCOST para o calculo do
custo de todos os equipamentos dimensionados no simulador. Os limites de bateria do projeto
séo definidos pela entrada de metano e agua de utilidade, e pela saida de metanol purificado
pronto para armazenamento ou exportacdo, além das correntes de purga e agua residual
tratada.

O escopo do projeto compreende também uma avaliagdo ambiental preliminar inerente
a operacao da planta. Esta etapa avalia a estimativa das emissdes indiretas de gases de
efeito estufa associadas ao uso energético, a definicdo de estratégias para o tratamento das
correntes gasosas de purga e a validacao do reciclo interno de agua, visando minimizar os
Impactos operacionais e o aumento da sustentabilidade da instalagao.

3. Premissas do projeto
Foram adotadas premissas operacionais e de modelagem para garantir consisténcia e
viabilidade do processo. A corrente de metano é considerada previamente tratada, disponivel
a 40 °C e 10 bar, contendo 5% em volume de CO, e saturada com agua, com composicao
determinada por equilibrio vapor-liquido.

A corrente de agua fresca é fornecida a 45 °C e 1 bar e é pressurizada até 10 bar por
bombeamento ideal, enquanto a corrente de reciclo ja se encontra a 10 bar. Ambas sdo
assumidas inicialmente na fase liquida e, ap0s mistura, sdo completamente vaporizadas
antes da alimentacéo ao reator.
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Os trocadores de calor operam em regime estacionario, sem perdas térmicas, e nao
sdo consideradas perdas de carga significativas ao longo do processo. A mistura entre
metano e vapor € ideal, formando uma corrente homogénea com razdo molar vapor/carbono
fixa de 2,78.

A reforma a vapor do metano € descrita pelas reacdes reversiveis:
CH4+H2,0=C0+3H; (1)
CO+H,0=CO,+H, (2)
Jéa a sintese de metanol ocorre segundo as reacdes:
CO+2H, =CH;OH (3)
CO,+3H, =CH;0H + H.0 (4)
CO.+H, = CO+H.0 (5)

Os reatores operam em regime permanente, com escoamento do tipo pistonado, sem
limitacdes de transferéncia de massa ou calor e sem desativacao catalitica. A separacao da
agua é considerada eficiente por resfriamento, e 0 metanol € obtido com pureza de 99,86%
em massa.

4. Fluxograma e descri¢cao do processo
4.1. Fluxograma do projeto
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Figura 1: Diagrama de fluxo de processo (PFD) preliminar da rota de producdo de metanol a partir de metano,
com preparacao da alimentagédo, reforma, separagdo de agua, compressao, trem de reatores adiabaticos com
resfriamento intermediario e malha de purga.

4.2. Descricao do processo

O processo desenvolvido para a conversdo de metano em metanol parte de uma
abordagem indireta via geracdo de gas de sintese, estruturando-se em uma sequéncia
integrada de etapas que incluem preparacédo da alimentacéo, reforma a vapor do metano,
condicionamento do gas gerado, compressao, sintese catalitica de metanol e separagdo com
reciclo. A construcdo desse arranjo foi guiada por critérios termodinamicos, cinéticos e
operacionais, sempre considerando compromissos entre conversao, seletividade, consumo
energético e viabilidade industrial.

A alimentacdo do processo consiste em uma corrente de 600 kg/h de gas rico em
metano, fornecida a 40 °C e 10 bar, contendo cerca de 5% em volume de dioxido de carbono e
saturada com vapor d’agua. A presenca de dgua na alimentacao foi determinada a partir da
condicao de saturacdo, assumindo equilibrio vapor-liquido e utilizando a presséo de vapor da
agua na temperatura especificada.

Antes da etapa reacional, a alimentacéo de vapor d’agua passa por um estagio prévio
de condicionamento térmico, pressurizacao e de integracdo energética. A corrente de agua
utilizada no processo é composta por duas contribuicdes: uma corrente de agua fresca,
fornecida a 45 °C e 1 bar, comprimida a 10 bar por uma bomba, e uma corrente de agua
proveniente do reciclo do processo que acontece apds a separacdo da agua do syngas,
estando a 45 °C e 10 bar. Ambas se encontram inicialmente na fase liquida e sdo combinadas,
formando uma Unica corrente com vazéo total de aproximadamente 1945 kg/h.

Apds a mistura, essa corrente € submetida a um pré-aquecimento em um trocador de
calor, no qual ocorre integracdo energética com uma corrente quente proveniente de etapas
posteriores do processo. Nessa operacao, a agua é aqguecida até cerca de 150 °C, sofrendo
vaporizagdo completa e sendo convertida integralmente para a fase vapor. Essa etapa é
fundamental para reduzir a demanda térmica nas unidades subsequentes, além de aproveitar
o calor disponivel no processo, aumentando sua eficiéncia energética global.

Na sequéncia, a corrente de vapor é encaminhada a um aquecedor, no qual sua
temperatura é elevada até aproximadamente 240 °C. Esse condicionamento garante que o
vapor esteja em condi¢cdes adequadas para mistura com a corrente de metano, evitando
choques térmicos significativos e favorecendo a estabilidade operacional do sistema.

Somente apds esse preparo, 0 vapor é misturado a corrente de metano,
estabelecendo-se a razdo molar vapor/carbono de aproximadamente 2,78 adotada no projeto.
A deciséo por essa razao foi baseada em analises da variacdo da conversao e da seletividade
em funcéo da vazao de agua, e optou-se pela razdo que favorecia uma conversao elevada
sem prejudicar a seletividade (Apéndice 9.4). Essa estratégia permite ndo apenas um controle
mais preciso das condi¢des de entrada no reator de reforma, mas também contribui para a
mitigacao de problemas operacionais, como a formacgé&o de coque no catalisador.
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A corrente misturada € entdo alimentada ao reator de reforma a vapor, no qual
ocorre a conversao do metano em gas de sintese (syngas), composto majoritariamente
por hidrogénio, monoxido de carbono e dioxido de carbono. As reag¢des envolvidas no
processo sdo a reforma a vapor do metano (CH4 + H,0 = CO + 3H) e a reacgdo de
deslocamento gas-agua (CO + H,O = CO, + Hj), ambas reversiveis e descritas por
expressOes cinéticas dependentes das pressdes parciais dos componentes e da
temperatura, conforme os dados fornecidos para o projeto. (apéndice 9.1 e 9.3)

O reator foi modelado no Aspen Plus como um reator tubular do tipo PFR, utilizando o
maédulo RPlug e o método termodindmico Peng-Robinson para descricdo das propriedades da
fase gasosa. A validacdo do modelo termodinamico esta disponivel no apéndice 9.2. A
configuracéo adotada considera 48 tubos operando em paralelo, com comprimento de 6 m e
diametro de 4m, sendo o comportamento global do reator representado por um modelo
unidimensional ao longo do eixo axial. (apéndice 9.6)

O modelo incorpora as propriedades do leito catalitico conforme especificado nos
dados cinéticos, incluindo densidade do catalisador de 2355,2 kg/m? e porosidade de 0,528,
garantindo consisténcia entre a modelagem reacional e os parametros fisicos do sistema. O
tempo de residéncia calculado para o escoamento no reator é de aproximadamente 7,97 x
10-4 s, indicando um regime de reacao rapida sob as condi¢cdes simuladas.

Do ponto de vista térmico, o reator opera com fornecimento de calor ao longo do seu
comprimento, de modo a sustentar as reacdes endotérmicas da reforma, com temperatura
variando de cerca de cerca de 440 °C na entrada até aproximadamente 856 °C na saida do
reator. (apéndice 9.5 e 9.6)

A corrente de saida do reator de reforma, ainda a alta temperatura, deixa o
equipamento a aproximadamente 855,6 °C e 10,1 bar, na fase vapor, com vazéo total de
cerca de 2545 kg/h. Antes de qualquer etapa de condensacao, essa corrente é direcionada a
um trocador de calor, no qual ocorre integracao energética com a corrente de alimentacdo ao
reator. Nesse equipamento, o gas quente é resfriado até aproximadamente 560,1°C,
enquanto simultaneamente fornece calor para o pré-aquecimento da alimentacéo,

contribuindo significativamente para a eficiéncia térmica global do processo.

Apés essa etapa de recuperacédo de calor, a corrente segue para um condensador, no
gual sua temperatura € reduzida até 45°C, a uma pressdo proxima de 10 bar. Nessas
condicdes, ocorre a condensacédo parcial da agua presente na mistura, resultando em uma
corrente biféasica (liquido-vapor), ainda com a mesma vazéo total e composi¢ao global.

A separacao das fases € realizada em um separador flash operando a 45°C e 10 bar. O
equipamento apresenta uma fracdo de vapor de aproximadamente 0,677, promovendo a
divisdo da corrente em uma fase liquida rica em agua e uma fase gasosa rica em syngas. A
corrente liquida removida consiste essencialmente em agua, com vazao de cerca de 1188
kg/h, sendo posteriormente reciclada para a etapa inicial de preparacéo da alimentacéo, onde
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se mistura a corrente de agua fresca. Essa estratégia de reciclo reduz a demanda de
utilidades e melhora a eficiéncia hidrica do processo. (apéndice 9.7)

Por outro lado, a corrente gasosa que deixa o flash, com vazdo de aproximadamente
1357 kg/h, constitui o syngas seco que sera alimentado a etapa de sintese de metanol.
Essa corrente apresenta elevada fracao de hidrogénio, além de monodxido de carbono e
diéxido de carbono, com quantidade residual de agua (=0,85%). A remocdo da maior
quantidade de dgua antes da sintese é fundamental, uma vez que sua presenca afeta
negativamente o equilibrio das reacdes de formacdo de metanol e pode reduzir a
atividade do catalisador.

O syngas separado da agua nas condicfes de 45 °C e 10 bar é entdo encaminhado
para etapas subsequentes de compressdo e aquecimento, de modo a atingir as condi¢des
operacionais requeridas para a sintese catalitica de metanol. Optou-se por empregar
compressores em seérie, intercalados com resfriadores, para respeitar os limites de seguranca
de compressores industriais (Apéndice 9.8).

Apos a compressao inicial, a corrente de gas de sintese recém gerada é misturada a
corrente de reciclo (corrente 33 indicada no fluxograma), que retorna do topo do separador
flash. Essa mistura € entdo aquecida até a temperatura desejada para a rea¢ado. Optou-se por
iniciar a reacdo a 40 bar e 200°C para otimizar a conversdao. Como a sintese do metanol € uma
reacdo fortemente exotérmica, o fluxograma utiliza uma configuracdo de trés reatores
adiabéaticos de tubo Unico em série com resfriamento intermediario, e atinge-se uma
conversédo de 75,8% (m/m). O detalhamento do dimensionamento destes reatores, assim
como as escolhas de pressao e temperatura de operacgdo estao disponiveis no Apéndice 9.10.

ApOs atravessar trés reatores adiabaticos e dois resfriadores, a corrente de produto
(21), rica em metanol, agua e gases nao reagidos, cede calor no trocador e é resfriada
adicionalmente até atingir 30°C. Em seguida, a corrente € encaminhada a um vaso flash, onde
ocorre a separacdo de fases. A fase liquida, que contém metanol bruto, agua e gases
dissolvidos, segue para a purificagéo, enquanto a fase gasosa entra em um loop de reciclo.

Para o reciclo, a fase gasosa € dividida em um splitter, em que maior parte retorna a
alimentacdo do primeiro reator (corrente 33) para aumentar o rendimento global, enquanto
uma fracao de 4% ¢é purgada para evitar o acimulo de hidrogénio no loop de sintese. A fragédo
de purga adotada corresponde ao menor valor para o qual ainda foi possivel atingir a
conversédo desejada (Apéndice 9.11.).

7

Na etapa de purificacdo, a corrente liquida é submetida a uma etapa de
descompressao através da valvula de expanséo, e atinge pressao atmosférica. Em seguida, a
mistura (corrente 25) é alimentada em um segundo separador flash, onde ocorre a remogao
final dos componentes volateis. Foi necessario empregar dois vasos flash para retirar uma
guantidade suficiente de gases para atingir a pureza desejada sem comprometer a
recuperacado do produto. A fase gasosa, composta por gases incondensaveis (corrente 27), é
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purgada do sistema, enquanto a fase liquida (corrente 28) segue para a unidade de
destilacao.

A separacao definitiva do metanol é realizada em uma coluna de destilacéo fracionada,
em que o metanol purificado é recuperado como produto de topo (corrente 31), atingindo o
grau de pureza massica de 99,86%, e € encaminhada a um condensador, por onde sai liquido
a uma temperatura de 57°C. A 4gua é removida pelo fundo da coluna (corrente 30) e
descartada. O detalhamento do processo de dimensionamento dos vasos flash e da coluna de
destilacao estéo disponiveis no apéndice 9.12.

5. Resultados
Nesta secdo, sdo apresentados e discutidos o0s principais resultados no
desenvolvimento do projeto de producao de metanol a partir de metano obtido em plataforma
offshore. Inicialmente sdo expostas as tabelas com detalhamento de correntes e
equipamentos, com principais caracteristicas e condi¢cdes operacionais.

Na sequéncia, é abordada a integracdo energética do processo, com foco na
identificacdo de oportunidades de recuperacdo de calor e avaliacdo da eficiéncia térmica.
Posteriormente, sdo apresentados os resultados operacionais, além de andlises econémica e
ambiental do projeto.

5.1. Tabelas de correntes

Os valores de temperatura, presséo, fase, vazdo massica total e composicdo das
correntes do processo, em fracdo molar, podem ser encontrados na Tabela abaixo.

Tabela 1: Resumo de propriedades das correntes de processo.
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Corrente T(°C) (bl:; ) Ease Va?fgl:‘c;tal Composicéo (fragdo molar)

CH4 H20 H2 co CO2 CH3OH
1 40,0 10,1 Vapor 600,0000 0,9427 0,0073 0,0000 0,0000 0,0500 0,0000
2 187,0 10,1 Vapor 2545,1680 0,2276 0,7603 0,0000 0,0000 0,0121 0,0000
3 550,0 10,1 Vapor 2545,1680 0,2276 0,7603 0,0000 0,0000 0,0121 0,0000
4 855,6 10,1 Vapor 2545,0910 10,0071 10,3287 0,5042 0,1020 0,0579 0,0000
5 560,1 10,1 Vapor 2545,0910 10,0071 10,3287 0,5042 0,1020 0,0579 0,0000
6 45,0 10,0 Liquido/Vapor 2545,0910 0,0071 0,3287 0,5042 0,1020 0,0579 0,0000
7 450 10,0 Liquido 1188,4588 0,0000 1,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
8 450 10,0 Vapor 1356,6322 0,0105 10,0085 0,7447 0,1507 0,0856 0,0000
9 106,3 16,0 Vapor 1356,6322 0,0105 10,0085 0,7447 0,1507 0,0856 0,0000
10 55,0 16,0 Vapor 1356,6322 0,0105 10,0085 0,7447 0,1507 0,0856 0,0000
11 109,0 24,0 Vapor 1356,6322 0,0105 10,0085 0,7447 0,1507 0,0856

0,0000
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Corrente T(°C) (bl:; ) Ease Va?fgl:‘c;tal Composicéo (fragdo molar)

CH4 H20 H2 co CO2 CH3OH
12 60,0 24,0 Vapor 1356,6322 0,0105 10,0085 0,7447 0,1507 0,0856 0,0000
13 97,3 32,0 Vapor 1356,6322 0,0105 0,0085 0,7447 0,1507 0,0856 0,0000
14 65,0 32,0 Vapor 1356,6322 0,0105 10,0085 0,7447 0,1507 0,0856 0,0000
15 93,6 40,0 Vapor 1356,6322 0,0105 10,0085 0,7447 0,1507 0,0856 0,0000
16 200,0 40,0 Vapor 3727,5339 0,0425 10,0018 0,9010 0,0274 10,0236 0,0038
17 255,4 39,9 Vapor 3727,5339 0,0444 0,0110 0,8876 0,0161 0,0155 0,0255
18 200,0 39,9 Vapor 3727,5339  0,0444 10,0110 0,8876 0,0161 0,0155 0,0255
19 229,8 39,6 Vapor 3727,5339 0,0453 10,0131 0,8833 0,0079 0,0139 0,0365
20 180,0 39,6 Vapor 3727,5339 0,0453 10,0131 0,8833 0,0079 0,0139 0,0365
21 202,3 39,6 Vapor 3727,5339 0,0461 10,0167 0,8779 0,0028 0,0108 0,0458
22 154,2 39,6 Vapor 3727,5339 0,0461 10,0167 0,8779 0,0028 0,0108 0,0458

23 30,0 39,6 Liquido/Vapor 3727,5339 0,0461 0,0167 0,8779 0,0028 0,0108 0,0458
24 30,0 39,6 Liquido 1257,8481 0,0006 0,2815 0,0008 0,0000 0,0014 0,7158
25 30,0 39,6 Vapor 2469,6858 0,0489 0,0004 0,9319 0,0029 0,0113 0,0045
26 31,0 11 Liguido 1257,8481 0,0006 0,2815 0,0008 0,0000 0,0014 0,7158
27 310 11 Vapor 1,9354 0,2324 0,0148 0,3616 0,0026 0,2387 0,1500
28 310 11 Liquido 1255,9127 0,0001 0,2821 0,0000 0,0000 0,0009 0,7170
29 574 1,0 Vapor 1,3828 0,0518 0,0000 0,0088 0,0001 0,1674 0,7718
30 100,2 1,0 Liguido 229,1619 0,0000 0,9950 0,0000 0,0000 0,0000 0,0050

31 574 1,0 Liquido 1025,3680 0,0000 0,0001 0,0000 0,0000 0,0010 0,9989

32 30,0 39,6 Vapor 98,7874 0,0489 0,0004 0,9319 0,0029 0,0113 0,0045
33 30,0 39,6 Vapor 2370,9017 0,0489 10,0004 0,9319 0,0029 0,0113 0,0045
34A 450 1,0 Liquido 756,6418  0,0000 1,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
34 45,5 10,0 Liquido 756,6418  0,0000 1,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000

35 45,2 10,0 Liguido 1945,1005 0,0000 1,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
36 175,0 10,0 Vapor 1945,1005 0,0000 1,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000

37 240,0 10,0 Vapor 1945,1680 0,0000 1,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
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Uma das formas escolhidas para otimizar o processo foi inserir um reciclo da agua
retirada do primeiro flash na alimentacao do reator (corrente 7), com o objetivo de economizar
agua doce (Apéndice 9.13). A insercdo desta etapa gerou uma economia de
aproximadamente 1188,46 kg/h de H20O. Esta dgua € misturada com agua nova na mesma
pressao e posteriormente condicionada a temperatura desejada para entrar no reator.

Para a etapa de sintese de metanol, a configuracao adotada consiste em trés reatores
adiabaticos em série, com resfriamento intermediario para controle da temperatura e
favorecimento cinético/termodinamico. Visando maximizar o rendimento global do processo e
a economia de reagentes, implementou-se uma alca de reciclo direcionada a alimentacao do
primeiro reator, com purga de 4%.

Para os aquecedores e resfriadores utilizou-se as utilidades que listadas na Tabela 2.

Tabela 2: Resumo de propriedades das correntes de utilidades.

Pressdo Temperatura Equipamentos que
Utilidade Descricao (bar) (°C) Condicao de uso utilizam

Temperatura de retorno ndo

Ul Agua de 5,16 30 deve ser mais do que 15 °C Condensadores
resfriamento acima da temperatura de deOab
alimentacéo
u2 Agua fria 5,16 10 Temperatura ndo deve ser Condensador 6

maior que 20 °C
U3 Alta Pressao 42,37 - - Aquecedores 1 e 2

5.2. Tabelas de Equipamentos

Os equipamentos utilizados estdo descritos nas tabelas presentes nessa se¢ao do
relatorio, as condicbes de operacdo e o dimensionamento de cada reator e flash estdo
descritos nos respectivos apéndices e foram definidas a partir de analises de sensibilidade.

Tabela 3: Informacdes Trocadores de Calor.

Equipamento E-101 E-204
Area (m?) 44,30 54,28
Calor (kw) 143,00 63,00
Corrente 4 21
Fluido Quente Entrada
Temperatura (°C) 855,64 202,26
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Pressao (bar) 10,08 39,63
Corrente 7 22,00
Saida Temperatura (°C) 560,11 49,23
Pressao (bar) 10,08 39,63
Corrente 2 35
Entrada Temperatura (°C) 187,04 4473
Pressao (bar) 10,13 0,08
Fluido Frio
Corrente 3 36,00
Saida Temperatura (°C) 550,00 150,00
Pressao (bar) 10,13 0,08
Tabela 4: Informacdes Flash.
Equipamento V-101 V-201 V-202
Temperatura (°C) 45 30 30
Pressao (bar) 10 39,6 1,1
Corrente de entrada 6 23 26
Corrente Gasosa 8 25 27
Corrente Liquida 7 24 28
Equipamento C-101 C-102 C-103 C-104 XV-301
Corrente B 10 12 14 24
Temperatura
Corrente de entrada ) 45 55 60 65 30
Pressdo|(bar) 10 16 24 32 39,6
Corrente p 11 13 15 26
; Temperatura
Corrente de saida C0) 106,3 109 97,3 93,6 31
Pressao|(bar) 16 24 32 40 1,1
Tabela 5: Informacdes Compressores e Valvulas.
Tabela 6: Informacdes Reatores.
Equipamento R-101 R-201 R-202 R-203
Tipo PFR PFR PFR PFR
Comprimento 6 2 6 12
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Diémetro

4 1 1 3
NUmero de tubos 48 - - -
Conversao 0,955 0,405 0,324 0,390
Corrente 3 16 18 20
Corrente de entrada Temperatura (°C) 550 200 200 180
Pressao (bar) 10,1 40 39,9 39,6
Corrente 4 17 19 21
Corrente de saida Temperatura (°C) 855,6 255,4 229,8 202,3
Pressao (bar) 10,1 39,9 39,6 39,6
Tabela 7: Informacdes Aquecedores e Resfriadores.
Equipamento E-106 E-201 E-102 E-103 |E-104 |E-105 E-202 E-203 E-205
Utilities U3 u3 Ul Ul Ul Ul Ul Ul u2
Calor 19.29 267.52 -425 -14 -13 -9 -92 -81 -47
Corrente 36 33 15 5 9 11 13 17 19 22
Corrente Temperatura
de entrada| C) 150 30 | 936 | 5601 | 1063 | 109 97,3 | 2554 | 2298 49,2
Pressao (bar) 10 39,6 40 10 16 24 32 39,9 39,6 39,6
Corrente 8,3 11,1 7 10,2 10,4 10,6 11,3 11,5 14
Corrente Temperatura
de saida | 240 200 45 =5 60 65 200 180 30
Pressao (bar) 10 40 10 16 24 32 39,9 39,6 39,6

Tabela 8: Informacdes Coluna de Destilacdo.




Equipamento T-301
numero de estagios 27
razao de refluxo L/D 1,04
Corrente 28
Corrente de entrada Temperatura
(°C) 31
Pressio (bar) 1,1
Corrente 29
Corrente de saida gases Temperatura
(°C) 57,4
Pressao (bar) 1
Corrente 31
3 Temperatura 57,4
Corrente de saida topo
(°C)
Pressdo (bar) 1
Corrente 30
Tabela 9: |Corrente de saida fundo Temperatura 100,2
(°C)
Pressao (bar) 1

Informacgdes Bomba.

Equipamento P-101
Corrente 34A
Corrente de entrada |Temperatura (°C) 45
Pressdo (bar) 1
Corrente 34
Corrente de saida |Temperatura (°C) 455
Pressdo (bar) 10

5.3. Integracao energética

20

O objetivo da etapa de integracédo energética € promover a utilizacdo mais eficiente da

energia do processo, reduzindo o consumo de energia associado as utilidades.

Ao final da simulacdo feita, antes da analise de integracdo energética, o projeto
apresentava uma oportunidade de saving energético de 64% e apos a realizacdo da
integracao a oportunidade de reducéo de consumo energético foi reduzida para 60,67%, com
1,496E9 calls, de acordo com a ferramenta do Aspen Plus.

Para a reducéo do energy savings foi inserido um trocador de calor entre a corrente
de saida do terceiro reator de sintese com temperatura em 202 °C, sendo a corrente quente
do trocador, e a corrente que provém da mistura entre a agua fornecida para o processo e a
agua de reciclo, com temperatura em 44,7 °C, sendo a corrente fria do processo. Essa
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insercao permite reduzir o consumo de utilidades pelo condensador 6 e pelo heater 1, que
apresentam, respectivamente, a funcao de resfriar a corrente 21 e aquecer a corrente 35. O
detalhamento da andlise de integrag@o energética consta no apéndice 9.14.

Apesar do aproveitamento de energia citado e implementado no projeto, o simulador
sugeriu outras 3 op¢des que poderiam auxiliar a reduzir os gastos de energia. A primeira
sugestdo envolve a inclusdo de um trocador de calor entre a corrente de alimentagéo do
primeiro condensador (E-102), e a de alimentacdo da coluna de destilacdo (T-301), com
energy saving estimado em 13,64%. As demais alternativas envolvem a realocacdo do
trocador de calor E-204, isto €, entre as correntes 4 e 36 ou entre as correntes 5 e 36, com
energy savings estimado em 24,69% e 14,29%, respectivamente.

5.4. Resultados operacionais

Ao final do processo séo produzidas 8,97 mil toneladas/ano de metanol, com 99,86%
(m/m) de pureza, de acordo com a exigéncia do projeto. Os fluxos massicos de entradas e
saidas sao apresentados na Tabela 10.

Tabela 10: Fluxo massico global de
alimentagdo e Alimentacdo (kg/h) _ Saida (kg/h) saida.
Dioxido de carbono (CO2) 76 17
Agua (H20) 761 227
Metano (CH4) 520 23
Hidrogénio (H2) 0 55
Monoxido de carbono (CO) 0 2
Metanol (CH30H) 0 1032

A conversdao global do metano é definida pela Equacéo 6:
Fey—F

—L " h=955% (6)

XCHA,gIobaI: F
CH,,0

Ja a perda de matéria-prima foi determinada pela Equacéo 7:

Mcy,

Perda= =4,5% (7)

Mcy, 0

Quanto a conversdao nos reatores, foi obtido 95,5% de conversdo de metano no
reator de reforma a vapor e 75,5% de conversdo de carbono reativo, isto € CO + CO2, no
reator de sintese do metanol. Os fluxos molares utilizados para os calculos citados constam
nas Tabelas 11 e 12.

Tabela 11: Fluxo molar de alimentagéo e saida no reator de reforma.
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Alimentacao (kmol/h) Saida (kmol/h)

Diéxido de carbono (CO2) 2 12
Agua (H20) 108 67
Tabela 12: Fluxo Metano (CH4) 32 ! molar de
alimentacéo e saida Hidrogénio (H2) 0 103 no reator de
sintese. Monéxido de carbono (CO) 0 21
Metanol (CH30H) Alimentacgo (kmol/h) Saidagkmol/h)
Di6xido de carbono (CO2) 20 8
Agua (H20) 1 13
Metano (CH4) 36 36
Hidrogénio (H2) 754 678
Monéxido de carbono (CO) 23 2
Metanol (CH30OH) 3 35

Complementarmente, o balanco energético € fornecido pela equagao 8. Tendo em
vista que ndo ha trabalho nesse projeto, W = 0, assim, foi obtido uma taxa de transferéncia de
calor de 1025 kW.

a a a a
Q-W=>X nH-Y nH,=Q=3 H-) H, (8)
a a a a
Ademais, a planta tedrica desse processo apresenta eficiéncia energética de 50,2%,
este foi determinado pela equacéo 9, desconsiderando o calor da fornalha.

— HCHJOH (9)
XH,
Tabela 13: Entalpia global da alimentacéo e saida.
‘Entalpia (kW)
Alimentacdo -4207
Saidas -3182

Produto (metanol) -2111

5.5. Analise econOmica

A analise econdmica foi conduzida com o objetivo de avaliar a atratividade financeira
do processo conceitual de producédo de metanol a partir de metano offshore. A estimativa foi
realizada no programa CAPCOST, a partir dos equipamentos presentes no PFD final, dos
dados de dimensionamento obtidos no Aspen Plus e das premissas econdmicas fornecidas
para o projeto. A metodologia adotada segue a abordagem de custo por modulo, em que o0s
custos de compra dos equipamentos sao corrigidos por fatores de instalagcdo, material e
pressdo para obteng&do do custo bare module e, posteriormente, do investimento total do
empreendimento.

A avaliacdo econdmica foi estruturada em quatro etapas: estimativa dos custos dos
equipamentos principais, estimativa do investimento fixo e do capital de giro, estimativa dos
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custos anuais de operagcao e montagem do fluxo de caixa descontado. Os indicadores finais
de rentabilidade foram calculados para uma vida operacional de 10 anos, precedida por 3
anos de construgdo, adotando taxa minima de atratividade ap6s impostos de 16% ao ano.

5.5.1. Premissas e critérios econdomicos

As principais premissas adotadas na avaliacdo econdmica sdo apresentadas na
Tabela 14. A unidade foi considerada em operacdo continua por 8.000 h/ano. A vida (util
econdmica foi fixada em 10 anos, com depreciacdo linear e valor residual de 10% do
investimento fixo ao final da vida atil. O periodo de construcéo foi distribuido em 3 anos, com
desembolsos de 30%, 40% e 30% do investimento fixo, respectivamente. A aliquota marginal
de imposto considerada no fluxo de caixa foi de 35%, e a taxa minima de atratividade apods
impostos foi de 16% ao ano.

Tabela 14: Premissas econdmicas adotadas

Premissa Valor
Regime operacional 8.000 h/ano
Vida util operacional 10 anos
Periodo de construgao 3 anos
Distribuicdo do FCIL na construcéo 30% / 40% / 30%
Taxa minima de atratividade ap6s impostos 16% a.a.
Imposto marginal 35%
Depreciacdo Linear
Valor residual 10% do FCIL
Preco de venda do metanol 400 US$/t
Custo da agua 2,50 US$/m3
Custo monetéario do metano N&o contabilizado como compra de matéria-

prima

No caso base, a corrente vendida como produto contém aproximadamente 1.025 kg/h
de produto total, dos quais 1.024 kg/h correspondem a metanol. A fracdo massica de metanol
no produto € de 99,86%, atendendo a especificacao de pureza do projeto. Assim, a producao
anual equivalente de metanol é de aproximadamente 8,19 kt/ano, resultando em receita anual
de 3,28 MMUS$/ano.

5.5.2. Estimativa dos custos de equipamentos

A estimativa dos custos dos equipamentos principais foi realizada com base na
metodologia de Bare Module Cost (BMC), conforme apresentada por Turton et al. (2012).
Inicialmente, foram identificados todos os equipamentos que compdem o fluxograma final do
processo, conforme apresentado na Secédo 5.4, incluindo reatores, trocadores de calor,
compressores, vasos de separacao, misturadores e colunas de separacao.

Os equipamentos principais do processo foram inseridos no CAPCOST de acordo com
as classes disponiveis no programa. Para os compressores, foi utilizada a poténcia de eixo
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obtida no Aspen Plus; para os trocadores de calor, a varidvel de escala foi a area de troca
térmica; para a fornalha do reformador, utilizou-se a carga térmica minima aceita pelo
CAPCOST para reformer furnace; para a coluna de purificacdo, foram utilizados altura,
didametro e nimero de pratos; e, para os reatores de sintese e vasos flash, foram utilizados os
volumes e dimensdes principais.

A Tabela 15 resume os principais equipamentos custeados. Recomenda-se apresentar
as tags conforme o PFD final e, quando necessario, indicar entre parénteses a tag usada no

CAPCOST.

Tabela 15: Principais equipamentos considerados na estimativa de CAPEX

Grupo de equipamento

Equipamento no PFD

Variavel de escala usada
na estimativa

Observacao para o CAPEX

Compressores de syngas

Trocadores da secdo de
reforma

Trocadores da secdo de
sintese de metanol

Trocadores auxiliares da

coluna

Sistema de reforma

Bomba de processo

Coluna de purificagéo

Reatores de sintese de

metanol

Separadores flash

C-101, C-102, C-103,
C-104

E-101, E-102, E-1083,
E-104, E-105, E-106

E-201, E-202, E-203,
E-204, E-205

T-301 — condensador de
topo e refervedor

R-101

P-101

T-301

R-201, R-202, R-203

V-101, V-201, V-202

71,2; 62,9; 44,6; 34,8 kW

10,0 a 62,5 m?

3,8a64,9 m?

20,5e 62,9 m?

10.800 MJ/h

1,0 kW

20 m; 0,75 m; 25 pratos

Vasos verticais
pressurizados; 38,6 a 38,9
barg

Vasos verticais; 0,09 a
8,99 barg

Compresséo multiestagio do gas de
sintese antes da etapa de sintese de
metanol.

Trocadores, condensadores e
resfriadores associados ao
condicionamento térmico das
correntes da reforma e
recuperagao/remocao de calor.

Trocadores e condensadores
associados aos reatores adiabaticos,
ao resfriamento intermediario e a
separacao de metanol bruto.

Equipamentos térmicos associados a
coluna de purifica¢céo do metanol;
considerados separadamente na

estimativa de custo.

Sistema de reforma a vapor do
metano, incluindo a carga térmica da
fornalha/reformador. Foi considerado
como o principal equipamento de alta

carga térmica da planta.

Bomba adicionada para
circulagao/pressurizacao de corrente
liquida de processo.

Coluna de destilagéo responsavel pela
purificagéo final do metanol até a
especificacdo de produto.

Reatores adiabaticos de sintese de

metanol, considerados na estimativa

de CAPEX como vasos de pressao
verticais.

Separadores vapor-liquido usados
para remocéao de &gua, separacéo de
condensados e recuperagéo de
metanol bruto.

O custo total de compra dos equipamentos foi estimado em 2,238 MMUS$, enquanto o
somatorio dos custos bare module foi de 5,090 MMUSS$. Apos a aplicacdo dos fatores de
implantagdo do método, o Total Module Cost foi de 6,010 MMUS$ e o Total Grass Roots Cost,
adotado como FCIL no fluxo de caixa, foi de 7,570 MMUS$.
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A distribuicdo dos custos indica que o investimento é dominado por poucos
equipamentos. O vaso de maior porte e alta pressdo associado ao terceiro reator de sintese,
R-203, representa cerca de 31% do custo grass-roots estimado. A fornalha do reformador
representa aproximadamente 29%. Somados, esses dois itens correspondem a cerca de 60%
do investimento fixo total, indicando que o CAPEX do processo é fortemente condicionado
pela etapa de reforma e pela sintese em alta presséo.

Principais contribuigdes ao investimento

Custo grass-roots aproximado (MMUSD)

Figura 2: Distribuicdo do investimento fixo por grupo de equipamentos considerados no CAPCOST.

Tabela 16: Principais contribui¢cdes ao investimento fixo.

Grupo de equipamentos Custo aproximado Participa¢do no FCIL
R-203 / vaso de sintese de maior porte 2,34 MMUS$ 30,9%
H-101 / fornalha do reformador 2,17 MMUS$ 28,7%
Trocadores de calor principais 1,33 MMUS$ 17,6%
Compressores C-101 a C-104 0,56 MMUS$ 7,3%
Demais vasos, coluna e bomba 1,17 MMUS$ 15,5%
Total 7,57 MMUS$ 100%

5.5.3. Estimativa do investimento total

O investimento fixo grass-roots estimado pelo CAPCOST foi de 7,570 MMUSS$. Além
desse valor, foi considerado capital de giro de 3,605 MMUS$ e custo de terreno de 0,151
MMUSS$. Dessa forma, o desembolso pré-operacional total, antes de recuperacao de capital
de giro e valor residual, € de aproximadamente 11,326 MMUSS$.

No fluxo de caixa, o investimento fixo foi distribuido ao longo dos trés anos de
construcdo. O primeiro ano recebeu 30% do FCIL, o segundo 40% e o terceiro 30%. O capital
de giro foi alocado no ultimo ano de construcéo, imediatamente antes do inicio da operacéo.
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Ao final da vida util, foram recuperados o capital de giro, o valor de terreno e o valor residual de
10% do FCIL.

Tabela 17: Investimento usado no fluxo de caixa.

Item Valor
Total Module Cost 6,010 MMUS$
Total Grass Roots Cost / FCIL 7,570 MMUS$
Capital de giro 3,605 MMUS$
Terreno 0,151 MMUS$
Valor residual ao final da vida til 0,757 MMUS$
Desembolso pré-operacional total 11,326 MMUS$

5.5.4. Estimativa dos custos operacionais

Os custos operacionais anuais foram estimados com base nos fatores empiricos
apresentados na Tabela 8.2 de Turton et al., a partir do Capital Fixo de Investimento e dos
custos diretos de operacao.

Os custos diretos considerados incluem:

(i) Matérias-primas

(i) Utilidades (vapor, eletricidade, agua de resfriamento e refrigeracéo)
(i) Tratamento de efluentes

(iv) Mao de obra operacional

Os custos indiretos, como manutencdo, supervisdo, seguros, impostos locais e
despesas administrativas, foram incorporados por meio dos fatores multiplicativos
recomendados, resultando na estimativa do Custo de Manufatura anual (COM).

Os custos operacionais anuais foram estimados com base na formulacéo de custo de
manufatura sem depreciacdo, COMd. Foram considerados o0s custos diretos de matérias-
primas, utilidades, tratamento de residuos e mao de obra operacional, além dos fatores
empiricos associados ao investimento fixo e a operacéo da planta.

No caso base, o custo anual de matérias-primas é baixo, pois apenas a agua de
alimentacao foi considerada como insumo comprado. O metano foi tratado como corrente
disponivel na plataforma offshore, sem custo monetario de aquisicdo dentro dos limites de
bateria. Essa hipbtese € critica: caso seja atribuido custo de oportunidade ao metano, a
atratividade econdémica do processo se reduz ainda mais.

O custo anual de utilidades foi estimado em 1,130 MMUS$/ano. As principais
contribuicdes vém do uso de vapor de alta pressédo no resfriamento/recuperacao térmica do
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efluente do primeiro reator de sintese, do vapor de baixa presséo no refervedor da coluna de
purificacdo e da eletricidade consumida nos quatro estagios de compressao.

Tabela 18: Resultados operacionais anuais.

Item

Valor

Receita anual de metanol
Custo de matérias-primas
Custo de utilidades
Tratamento de residuos
Mé&o de obra operacional

COMd

3,277 MMUS$/ano
0,0157 MMUS$/ano
1,130 MMUS$/ano
0,000 MMUS$/ano
0,160 MMUS$/ano
3,213 MMUSS$/ano

Entre os custos operacionais, as utilidades representam a parcela mais relevante
diretamente ligada ao funcionamento do processo. O custo anual de utilidades foi estimado
em 1,130 MMUS$/ano, sendo dominado pelo uso de vapor e eletricidade. Esse resultado €
coerente com a configuracdo do processo, que combina reforma endotérmica, compressao
multiestagio, condensacdes intermediarias e purificacdo final por destilacao.

Principais contribuigbes ao custo de utilidades

w g w
=3 S e
=3 = =]

o

=3

=3
L

Custo anual direto (mil UsDfana)

Figura 3: Principais contribuicGes ao custo anual de utilidades estimado no CAPCOST.

Tabela 19: Principais contribuicdes ao custo de utilidades.

Item

Custo anual

Participacdo no CUT

E-201 / vapor de alta presséo

Refervedor T-301 / vapor de baixa presséo
Compressores / eletricidade

E-106 / vapor de alta pressao

E-205 / 4gua fria

Outras utilidades

0,506 MMUS$/ano
0,265 MMUS$/ano
0,256 MMUS$/ano
0,0365 MMUS$/ano
0,0281 MMUS$/ano
0,0383 MMUS$/ano

44,8%

23,5%

22,7%
3,2%
2,5%
3,4%

A analise mostra que o custo operacional é muito préximo da receita anual. A receita
anual de metanol é de 3,277 MMUS$/ano, enquanto o COMy é de 3,213 MMUS$/ano.
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Portanto, a margem operacional antes da depreciacdo e dos efeitos fiscais € de apenas 0,063
MMUS$/ano, valor insuficiente para remunerar o investimento inicial elevado.

5.5.5. Indicadores econémicos
O fluxo de caixa descontado foi calculado considerando os trés anos de construcao,

dez anos de operacdo, depreciacdo linear com 10% de valor residual e taxa minima de
atratividade de 16% ao ano. O fluxo de caixa anual operacional apds impostos foi de

7

aproximadamente 0,279 MMUS$/ano. Apesar de positivo, esse fluxo € pequeno quando
comparado ao investimento inicial total do projeto.

O valor presente liquido obtido para o caso base foi de —6,603 MMUSS$. O caixa
acumulado final ndo descontado também permaneceu negativo, em —4,018 MMUSS$.
Como o fluxo de caixa acumulado ndo cruza zero ao longo da vida util do projeto, o
payback simples e o discounted payback sdo indefinidos. Pelo mesmo motivo, a taxa
interna de retorno descontada ndo é definida no caso base.

Tabela 20: Indicadores
econdmicos do caso base.
Indicador Resultado
NPV —6,603 MMUS$
Caixa acumulado final, sem desconto —4,018 MMUS$

Fluxo de caixa anual operacional ap6s impostos 0,279 MMUS$/ano

DCFROR/IRR N&o definida
Payback simples Indefinido
Discounted payback Indefinido
ROROI —5,31% a.a.

O fluxo de caixa descontado acumulado permanece negativo ao longo de toda a vida
util do projeto. Embora a operagédo gere fluxo de caixa anual positivo, esse valor nao é
suficiente para recuperar o investimento inicial dentro do horizonte econémico adotado.
Consequentemente, o NPV é negativo e ndo ha cruzamento do caixa acumulado com zero.
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Fluxo de caixa acumulado descontado - caso base CAPCOST

Caixa acumulado descontado (MMUSD)
|
F -8

—8— Caixa acumulado descontado

8

Ano do projeto

12

Figura 4: Evolucéo do fluxo de caixa descontado acumulado para o caso base, considerando trés anos de

construcdo e dez anos de operagao.

Esses resultados indicam que, embora o processo seja tecnicamente consistente, ele
ndo € economicamente atrativo no caso base adotado. A principal causa ndo € a operacao
anual isoladamente, que apresenta fluxo de caixa positivo, mas sim a combinacdo de
investimento fixo elevado, capital de giro significativo e baixa margem entre receita anual e

COMeg.

5.5.6. Anadlise de incerteza e Monte Carlo

A simulacdo de Monte Carlo foi usada para avaliar se a inviabilidade econémica do
caso base era apenas consequéncia de uma combinagdo pontual de premissas ou se
permanecia sob variacdes razoaveis dos principais parametros. As faixas adotadas foram
centradas no caso base e aplicadas ao investimento fixo, prego do produto, capital de giro,
taxa de imposto, taxa de atratividade, custo de matérias-primas e valor residual.

Tabela 21: Faixas propostas para Monte Carlo.

Parametro Valor base Limite inferior Limite superior
FCIL 7,570 MMUS$ —30% +50%
Preco/receita do metanol 400 USS$/t —20% +50%
Capital de giro 3,605 MMUS$ —25% +25%
Imposto marginal 35% —159% relativo +15% relativo
Taxa de atratividade 16% —250, relativo +25% relativo
Matérias-primas 0,0157 MMUS$/ano —20% +50%
Valor residual 0,757 MMUS$ —50% +50%
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A simulacdo de Monte Carlo resultou em distribuicdo de NPV integralmente
negativa dentro das faixas principais adotadas. Em 50.000 amostras, a probabilidade
observada de NPV positivo foi 0%. A média do NPV foi de —6,434 MMUS$, com mediana
de —6,420 MMUSS. O intervalo entre os percentis 5% e 95% foi de —9,122 a —3,773

Distribuigdo de NPV - Monte Carlo refeito

--- Base = -6.60 MMUSD !

2500 4

2000 A

1500 4

Frequéncia

1000

500 A

=12 -10 -8 -6 -4 -2 0
NPV (MMUSD)

MMUSS. O detalhamento da simulagao esta disponivel no apéndice 9.15.

Figura 5: Distribuigdo de NPV obtida por simulagcdo de Monte Carlo.

Tabela 22: Resultados do Monte Carlo.
Indicador Resultado
NPV do caso base —6,603 MMUS$
Média da distribuigdo —6,434 MMUS$
Mediana —6,420 MMUSS$
Percentil 5% —9,122 MMUS$
Percentil 95% —3,773 MMUS$
Menor NPV simulado —11,859 MMUS$
Maior NPV simulado —0,619 MMUS$

Probabilidade de NPV >0 0%
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Sensibilidade econémica - tornado

Valor residual 4 —=- Caso base

..... NPV = 0

Matéria-prima

Imposto -

TMA

Capital de giro -

Prego/receita de MeOH A

o
®

Investimento fixo (FCIL) 1 @

-10 -8 -6 -4 -2 0
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Figura 6: Andlise de sensibilidade do NPV por grafico tornado.

O grafico tornado mostra que o investimento fixo e o preco de venda do metanol séo os
fatores mais influentes sobre o NPV. Entretanto, mesmo os cenarios favoraveis avaliados
individualmente ndo tornam o projeto positivo. Isso indica que a inviabilidade econdmica nao
decorre de uma Unica premissa isolada, mas da combinacédo entre investimento fixo elevado,
capital de giro significativo e margem operacional reduzida.

A analise de sensibilidade confirma que os dois paradmetros mais relevantes sdo o
investimento fixo e o pre¢o de venda do metanol. Uma reducdo isolada de 30% no FCIL
melhora o NPV para —4,328 MMUS$, mas ndo torna o projeto viavel. Da mesma forma,
um aumento de 50% no preco do metanol, para 600 US$/t, melhora o NPV para —3,306
MMUSS$, ainda negativo.

O preco de metanol necessério para NPV igual a zero, mantendo todas as demais
premissas no caso base, € de aproximadamente 800 US$/t. Alternativamente, caso apenas o
FCIL fosse alterado, mantendo todo o restante constante, o investimento fixo precisaria cair
de 7,570 MMUS$ para aproximadamente 0,980 MMUS$, uma reducao de cerca de 87%, o
gue néo é realista para a configuracao atual do processo.

Portanto, a rota proposta ndo se torna economicamente atrativa por ajustes marginais.
Para tornar o projeto competitivo, seriam necessarias alteracdes estruturais, como aumento
expressivo do preco de venda ou escala de producao, reducgao significativa do investimento
associado ao sistema de reforma e ao reator de sintese de maior porte, maior integracéo
térmica para reduzir demanda de vapor e eventual aproveitamento energético ou comercial
das correntes de purga.
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5.6. Analise Ambiental

A andlise ambiental e social do processo foi realizada com base nos resultados de
simulacao obtidos no Aspen Plus, adotando-se uma abordagem compativel com o nivel de um
projeto conceitual. Do ponto de vista ambiental, observou-se que 0s principais impactos estao
associados ao consumo energético, caracteristico da rota de reforma a vapor do metano.

A simulagéo indica consumo aproximado de 741kg/h de vapor de alta presséo,
configurando a principal fonte de emissdes indiretas de CO, da planta. A estimativa das
emissfes associadas a esse consumo resulta em valores da ordem de 106 kg COz/ano,
guando considerada a operacao continua da unidade. Quando normalizadas pela producéo
de metanol, as emissdes indiretas apresentam magnitude aproximada de 0,10 kg CO./kg de
metanol produzido.

Além das utilidades térmicas, a fornalha associada ao reator de reforma destaca-se
como fonte relevante de emissfes diretas, em funcdo da elevada demanda energética
imposta pelo carater endotérmico da reacdo. Com base na demanda térmica obtida na
simulacdo e em eficiéncias tipicas de reformadores industriais, estima-se que as emissfes
diretas da fornalha sejam da mesma ordem de grandeza das emissdes indiretas associadas
ao vapor.

Adicionalmente, as correntes gasosas de purga provenientes da sintese de metanol,
contendo hidrogénio, monéxido de carbono e tracos de metano, requerem tratamento
adequado antes de eventual liberacdo, sendo recomendada a utilizagcdo de dispositivos de
controle, como flares ou oxidadores térmicos. A analise integrada permite identificar a etapa
de reforma a vapor como o principal hotspot ambiental do processo.

No contexto offshore, destaca-se ainda o reaproveitamento interno da agua separada
ao longo do processo, reduzindo a necessidade de reposicdo de agua doce, bem como o
beneficio ambiental associado a reducdo da préatica de flaring. Os calculos, hipéteses
adotadas e o detalhamento metodolégico da estimativa de emissdes encontram-se
apresentados no Apéndice 9.16.

6. Conclusdes e recomendacoes

O processo proposto para a producdo de metanol a partir de metano em ambiente
offshore demonstrou consisténcia técnica e alinhamento com dados reportados na literatura.
A estrutura integrada do processo, contemplando as etapas de reforma a vapor do metano,
condicionamento do gas de sintese, sintese de metanol e purificacdo do produto, mostrou-se
coerente do ponto de vista termodinamico e cinético, resultando em uma conversao global de
95,5% (m/m), produto com 99,86% de pureza e producao de 8,97 mil toneladas de metanol
anuais, com eficiéncia energética de 50,2%.

A etapa do reator de reforma a vapor apresentou elevada converséo de metano (~95%)
e operacdo em condicbes adequadas. A composicdo do gas de sintese mostrou-se
apropriada para a etapa subsequente, sendo a raz&do vapor/carbono adotada - em torno de
2,78 - suficiente para favorecer a conversao e mitigar a formagdo de coque. O
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condicionamento deste, com separacdo de agua via flash, apresentou uma remocao
aproximada de 61% da agua presente na corrente de saida do reator, garantindo condi¢des
adequadas para a sintese de metanol. Na sintese de metanol, a configuracdo de reatores
adiabaticos em série com resfriamento intermediario, associado ao reciclo com purga,
contribuiram para o melhor aproveitamento dos reagentes, garantindo uma conversao de
75,5% de CO e CO2. No downstream, a combinacao de operacdes de separacao por flash e
destilacao fracionada foi suficiente para atingir a especificacdo de pureza do metanol.

Do ponto de vista econémico, o caso base avaliado no CAPCOST nao apresentou
viabilidade financeira. O investimento fixo grass-roots de 7,57 MMUSS$ e o capital de
giro de 3,61 MMUS$ resultam em elevado desembolso inicial, enquanto a margem
anual entre a receita de metanol e o custo de manufatura sem depreciacdo é reduzida.
O NPV calculado foi de —6,60 MMUSS$, com payback e DCFROR néo definidos. A andlise
de sensibilidade mostrou que o investimento fixo e o preco de venda do metanol sdo os
parametros mais influentes. Para que o projeto se aproxime da viabilidade, recomenda-
se revisar o dimensionamento do sistema de reforma e dos reatores de sintese,
aumentar a recuperacao energética, reduzir a demanda de vapor e avaliar cenarios de
maior escala ou maior valor agregado para o produto e as correntes de purga.

Sob a perspectiva ambiental, o processo apresenta como principal impacto o consumo
associado as utilidades térmicas - em torno de 741 kg/h de vapor d’agua - que se traduz em
emissodes indiretas de didxido de carbono, devido a queima de combustiveis fosseis, estima-
se uma emissdo de 0,10 kg CO./kg de metanol produzido. Adicionalmente, a fornalha do
reator de reforma e as correntes gasosas de purga, que contém hidrogénio, monoxido de
carbono e tracos de metano, configuram fontes relevantes de impacto, dessa forma,
recomenda-se a inclusdo de um dispositivo de controle para garantir a conversao dessas
espécies em produtos menos nocivos. Quanto aos efluentes liquidos, estes nao indicam
perigo, uma vez que a agua apos destilacdo apresenta alto grau de pureza, em torno de 99%
(m/m).

Portanto, conclui-se que a rota proposta atende ao objetivo técnico de converséo de
metano offshore em metanol de alta pureza, apresentando consisténcia nas etapas de
reforma, sintese e purificacdo. Entretanto, sob as premissas econémicas adotadas, o projeto
ndo se mostra financeiramente viavel. As principais recomenda¢des concentram-se na
revisdo estrutural do CAPEX - especialmente na secdo de reforma a vapor e no
dimensionamento do terceiro reator de sintese -, na intensificacdo da integracdo energética
para mitigacdo do consumo de vapor d’agua e no reaproveitamento das correntes de purga,
seja por aproveitamento energético ou recuperacao de valor. Adicionalmente, destaca-se a
necessidade de reavaliacdo de escala e de cenérios de maior valor agregado para o produto.
Na auséncia de tais ajustes, a rota permanece tecnicamente robusta, porém economicamente
inviavel e limitada para implantacao.



7. Definicdes e nomenclatura
Abaixo constam as Definicdes e Nomenclaturas dos simbolos e termos abordados

neste relatoério.

Tabela 23: Definicdes e nomenclaturas de simbolos e parametros.
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Simbolo | termo Definicdo Unidade
Aspen Plus Software de simulacdo de processos -

CAPEX Despesas de capital (Custos de Investimento) MMUS$
CAPCOST Software de avaliagdo econdmica por médulo -
CH. Metano -
CHsOH Metanol -

CO Mondxido de Carbono -
CO; Didxido de Carbono / Gas Carbdnico -

comd Custo de Manufatura sem depreciacéo MMUS$/ano

D Didmetro dos tubos do reator m

DCEROR Taxa de Retorno do Fluxo de Caixa % aa.
Descontado

En Energia de ativagdo J/kmol
s P o G St
flash Unidade de separagao vapor-liquido -

H> Hidrogénio -
H.O Agua -
IRR Taxa Interna de Retorno % a.a.

L Comprimento dos tubos do reator m

m Vazao massica kg/h

MMUS$ Milhdes de Dolares Americanos -

N Numero de tubos do reator -

NPV Valor Presente Liquido MMUS$
OPEX Despesas Operacionais MMUS$/ano
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Simbolo | termo Definicao Unidade
P Presséao bar / atm
PCH.4 Presséo parcial do metano atm
PCO Presséao parcial do mondéxido de carbono atm
PCO:; Pressao parcial do gas carbdnico atm
PFD Diagrama de Fluxo de Processo -
PH: Pressao parcial do hidrogénio atm
PH.O Pressao parcial da agua atm
psat Presséo de vapor atm
Q Taxa de transferéncia de calor kW
R Constante universal dos gases J/molK
n Taxa da reacdo n kmol/m3cat/s
ROROI Taxa de Retorno sobre o Investimento % a.a.
RWGS reverse water-gas shift reaction -
syngas Gas de sintese -
T Temperatura °C
W Poténcia / Trabalho kW
X Conversédo %
y Fragdo molar -
n Eficiéncia energética %
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9. Apéndices

9.1. Determinacado da composicdo da corrente de entrada

Como abordado no enunciado do projeto, a corrente de metano entra a 40°C e
apresenta vazdo de 600 kg/h, incluindo 5% de CO2 e saturacdo de vapor, dessa forma,
inicialmente foi encontrado o percentual de 4gua neste gas de metano.

Dado que o gas esta saturado, a pressao parcial da agua (PH20) € igual a sua pressao
de vapor (Psat) na temperatura de 40°C. Aplicando a equacéo de Antoine (equacgao 10) temos
gue PsatH20 = 0,073 atm. Por fim, pela lei de Raoult para misturas gasosas ideais a fracao
molar (yH20) é determinada pela razéo entre a presséo de vapor e a pressao total do sistema,
como apresentado na equagao 11.

: B
Go de Antoine:log P*=A————
equagdo de Antoine :log C+T (10)

sat

n2o _ 0,073
10

leide Raoult : y= =0,73% (11)

total
Portanto a composicdo da corrente de entrada pdde ser encontrada através da
relacdo abaixo (equacao 12). Formalizando Ymetano = 0,9427, Y0 = 0,0073 € yco2 = 0,05.

%metano+% C O,+%H20=1 (12)

9.2. Validacdo do modelo termodinamico

Considerando que ambas as reacdes ocorrem a pressoes elevadas, acima de 10 bar,
optou-se por realizar uma andlise termodinamica para o modelo Peng-Robinson (PR). A
seguir constam comparacges do modelo com dados experimentais e bancos de dados NIST,
tanto para propriedades de componentes puros quanto para o sistema binario H20—-CH30OH
que fundamentam a decisdo, com auxilio do simulador Aspen Plus.

Para a validacdo das propriedades de componentes puros, foram analisadas o calor
especifico, a presséo de vapor e a densidade para cada componente envolvida no processo:
CO2, CO, H2, CH30H, H20 e CH3. Tais resultados constam nas Figuras 7, 8 e 9.
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Figura 7: Validacdo do modelo termodindmico Peng-Robinson do calor especifico para componentes puros.
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Figura 8: Validagado do modelo termodindmico Peng-Robinson da presséo de vapor para componentes puros.
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Figura 9: Validacdo do modelo termodindmico Peng-Robinson da densidade para componentes puros.

Observa-se que o modelo de Peng-Robinson apresenta boa concordéancia com 0s
dados experimentais para as propriedades avaliadas, evidenciando a capacidade do modelo
em descrever o comportamento de equilibrio de fases. A Unica excecao é a pressao de vapor
do hidrogénio, porém esse desvio ndo compromete o0 projeto, uma vez que o hidrogénio se
encontra na fase gasosa nas condi¢cGes operacionais do processo.

Quanto a avaliagdo de sistemas binarios, esta se restringiu a interacdo entre H20—
CH30H, uma vez que para a operacao de separacao a interacdo entre 0s compostos € de
extrema relevancia para a efetividade do processo. A curva obtida consta da Figura 10.
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Validag@o do modelo Peng-Robinson para a mistura binaria agua metanol
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Figura 10: Validagéo do
modelo termodindmico Peng-Robinson a partir do conjunto de dados 160 do NIST.

Tendo em vista que o modelo PR também converge com os resultados experimentais
para a mistura binaria de agua-metanol, este péde ser considerado como adequado e
confiavel para descrever o sistema e o0 projeto em questao.

9.3. Cinética da reacao de reforma

Para a reforma a vapor de metano, ambas as reacdes (descritas nas equacodes 1 e 2)
podem ser limitadas pelo equilibrio. Ademais, o catalisador utilizado no reator é de Rh/MgO
suportado em Al,O3; com 2355,2 kg/m? de densidade e 0,528 de porosidade do leito.

Abaixo também constam suas respectivas expressodes cinéticas, em kmol/ms3s.

3

P
ri=ki|Pcy,Pyo— pc<;< = (13)
1
Pu,Pco,
ri=k, PCOPHZO_T (14)
2

Tabela 24: Parametros cinéticos utilizados para as reacdes de reforma.
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Parametro Valor
ki (kmol/m3.s.bar?) _ 8
1,275%10%xp %)
K1 (bar? _
1 (bar?) exp(w+3o,114)
4. K> (kmol/m3.s.bar?) _ 7 Formaca
J 1,466+ 10 exp| —&713*10. ormacao de
coque na RT reforma a
vapor do K, (bar? metano
P 2 (bar) exp| 2290, 4 036 .
A formacéao de
carbono sodlido (coque) € um dos
principais fendbmenos

indesejaveis associados a operacao de reatores de reforma a vapor de metano, pois impacta
diretamente a atividade catalitica, a hidrodindmica do leito e a integridade mecéanica do
equipamento. A deposicao de coque resulta na desativacdo catalitica por bloqueio de sitios
ativos e encapsulamento das particulas metdlicas, além de reduzir a porosidade efetiva do
leito, ocasionando aumento da perda de carga e reducdo da vida Ut do reator
(ROSTRUP-NIELSEN, 1975; BARTHOLOMEW, 2001).

Do ponto de vista da catélise heterogénea, o coque atua como um agente de fouling,
cobrindo os sitios metalicos ativos responsaveis pela adsor¢céo e ativacdao das moléculas de
metano e vapor d’dgua. Esse processo pode evoluir para a formacdo de camadas
carbonaceas continuas, que encapsulam as particulas cataliticas e dificultam a regeneracao
do catalisador, levando a perda progressiva e muitas vezes irreversivel de atividade
(OSTROVSKII, 2022; ESSMANN et al., 2006). Além disso, a deposi¢ao de carbono nos poros
e espacos interparticulas compromete o escoamento do fluido ao longo do leito, elevando a
perda de carga e podendo gerar gradientes térmicos indesejaveis (hotspots), os quais
aceleram a degradacéo estrutural do sistema (ROSTRUP-NIELSEN, 1984; GE et al., 2025).

Quimicamente, a formacado de coque durante a reforma a vapor do metano pode
ocorrer por diferentes mecanismos. Um dos principais é a decomposicao térmica do
metano (CHs — C(s) + 2H3), reacdo endotérmica cujo equilibrio é favorecido em altas
temperaturas. De acordo com o principio de Le Chatelier, condi¢des de baixa pressado
parcial de hidrogénio deslocam o equilibrio dessa reacdo no sentido da formacao de
carbono solido, aumentando o risco de coque (VAN BEURDEN, 2004; SHISHKIN, 2026).
Assim, elevadas razdes H,/CH4 atuam como fator inibidor da deposi¢do de carbono.

Outro mecanismo relevante é a reacdo de Boudouard (2CO — C(s) + CO,), que é
exotérmica e, portanto, termodinamicamente favorecida em temperaturas mais
baixas. Em misturas ricas em monoéxido de carbono, a elevacdo da pressao parcial de
CO aumenta a atividade termodinamica do carbono, favorecendo sua deposicao solida.
Entretanto, em temperaturas tipicas da reforma a vapor industrial, acima de
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aproximadamente 750-800°C, a constante de equilibrio da reacdo passa a favorecer
fortemente a formacao de CO, reduzindo a relevancia desse mecanismo (BOUDOUARD,
1905).

A presenca de vapor d’dgua desempenha papel fundamental na mitigacdo da
formacdo de coque. Além de atuar como reagente na reforma do metano, o vapor
promove a oxidac¢ao do carbono superficial, por meio da reacao C(s) + H,O — CO + Hy,
reduzindo a taxa liquida de acumulo de depdsitos carbonaceos. Adicionalmente, o
vapor modifica a cobertura superficial do catalisador, competindo por sitios ativos e
dificultando a polimerizacao de espécies carbonaceas intermediarias. Por essas razoes,
razdes vapor/carbono (S/C) superiores a 2,5 sdo amplamente recomendadas como
critério de operagdo livre de coque em reatores de reforma a vapor
(ROSTRUP-NIELSEN, 1975; VAN BEURDEN, 2004).

A escolha do catalisador também é determinante para o controle da formacéo de
coque. Catalisadores a base de rdédio suportado em Oxidos estaveis, como MgO/Al;Os,
apresentam elevada resisténcia a deposicéo de carbono quando comparados a catalisadores
convencionais a base de niquel. A quimica de superficie do rédio favorece a rapida oxidagéo e
remocado de espécies intermediarias parcialmente desidrogenadas (CHx*), reduzindo a
probabilidade de nucleagéo e crescimento de carbono sélido. Estudos experimentais mostram
gue catalisadores de rddio podem apresentar tempos de vida até duas ordens de grandeza
superiores aos de catalisadores de niquel sob condicdes severas de reforma (GROSSMANN
et al., 2017; GARCILASO et al., 2024).

Dessa forma, no presente projeto, a combinacéo de altas temperaturas de operacéo,
razdo vapor/carbono adequada e uso de catalisador Rh/MgO/Al.O; foi deliberadamente
adotada com base em fundamentos quimicos, termodindmicos e cinéticos amplamente
consolidados na literatura, visando minimizar o risco de formacdo de coque e garantir a
estabilidade operacional e a confiabilidade do processo de reforma a vapor.

9.5. Aplicacao da reacao de reforma no reator de Gibbs

Inicialmente a reacado foi simulada no reator de Gibbs para estudarmos a influéncia
da pressao, temperatura e vazao de agua aplicadas ao sistema na converséo do reagente e
seletividade dos produtos, além da estabilidade do catalisador.

A partir da analise de sensibilidade conduzida para avaliar os efeitos da temperatura e
da presséo sobre o desempenho do processo, foram obtidos perfis de conversao de metano e
seletividade apresentados nas Figuras 11 e 12, respectivamente.
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Conversao em fungao de T(°C) e P (bar)
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Figura 11: Analise de sensibilidade variacdo da conversdo com pressao e temperatura.
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Figura 12: Analise de sensibilidade variacdo da seletividade com presséo e temperatura.
Com base nesses resultados, definiu-se como condi¢cao de operagao a temperatura de
850 °C e pressao de 10 bar. Nessas condi¢des, 0 processo atinge uma converséo de 95,5%,
associada a uma seletividade de 2, indicando uma elevada formacéo do produto desejado em
relacéo aos subprodutos.

Além do desempenho reacional favoravel, a escolha da presséo de 10 bar também se
justifica por sua compatibilidade com as demais etapas do processo, que ja operam nessa
faixa de presséo. Isso reduz a necessidade de etapas adicionais de compressdo ou
expansao, contribuindo para uma maior eficiéncia energética global do sistema.

Dessa forma, a condi¢ao selecionada representa um compromisso adequado entre alta
conversao, elevada seletividade e integracdo energética do processo.
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Posteriormente realizou-se uma analise de sensibilidade para definir a vazdo de agua
na entrada do projeto. Sabe-se que a razdo S/C - steam-to-carbon - € definida pela razéo
entre a vazdo molar de vapor d'agua e a vazdo molar de carbono na alimentacdo do reator,
esse parametro é significante a analise do processo pois um excesso de vapor d'agua auxilia
na minimizacao da formacdo de coque, assim, o aumento da razdo S/C tende a melhorar a
conversdo de metano e de hidrogénio. De acordo com SINGH et.al (2025), é preferencial que
arelacao esteja entre 2,5 e 3,5 para garantir o consumo completo do CO2. Inicialmente avalia-
se a variacao da conversao de metano em funcéo da vazao de 4gua, nota-se na Figura 13 que
a partir de 1600 kg/h ja é possivel atingir uma conversao de 95%, com isso analisando a
Tabela 25 avalia-se a relacao entre a vazao de agua e a relacdo S/C e opta-se por operar com
uma vazao de entrada de agua de 1940 kg/h, obtendo-se uma converséo de 96% e uma razao
de H20/C de 3,2.

Conversao em funcéo da vazao de entrada

Conversao
‘Cl
[1=]
=

1000 1500 2000 2500 3000 3500 4000
Vazdo de agua (kg/h)

Figura 13: Andlise de sensibilidade variacéo da conversdo com mudanga na vazao de agua em kg/h.

Tabela 25: Vazao de agua vs. H20/C.



46

Vazao de agua

(kg/h) Conversao H20IC
1900 0,965 3,19
1910 0,966 3,21
1920 0,966 3,22
1930 0,966 3,24
1940 0,967 3,26
1950 0,967 3,27
1960 0,967 3,29
1970 0,968 3,31

9.6.
Dimensionamento do reator de reforma

O reator de reforma a vapor do metano consiste em um conjunto de tubos
preenchidos com catalisador, inseridos em uma espécie de fornalha. A mistura de
alimentacéo, composta por metano, 5% de CO2 e vapor d'agua, escoa por dentro dos tubos
(WALSPURGER S., & GEBERT S., 2022). Tendo em vista que o simulador Aspen Plus néo
possui um bloco que corresponde completamente ao reator de reforma, optou-se por aplicar
um RPIlug com perfil de fluxo de calor externo, apresentado na Tabela 26.

Tabela 26: Perfil de fluxo de calor.

Posicdo Fluxo de Calor
*Em relagcdo ao comprimento do tubo (kWisqm)
0 80
0,25 40
0,5 15
0,75 10
1 2

Para aplicar este fluxo de calor na vida real, empregaria-se a em que 0s queimadores
sdo distribuidos de forma mais concentrada no inicio do reator, € menos concentrada no fim
do reator (HA, 2024).

Em busca das dimensdes do reator foi pesquisado o comprimento e diametro
comercializado no mercado portanto determinou-se tubos de 6 m de comprimentoe 0,1016
m de diametro, quanto ao numero de tubos foi realizada uma analise de sensibilidade para
avaliar a variagao da converséao e da sensibilidade com o aumento dos tubos. Nota-se que a
partir de, aproximadamente, 45 tubos estabiliza-se a conversédo proximo de 95% e por isso
escolheu-se utilizar 48 tubos que representam 94% de conversao.
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Figura 14: Analise de sensibilidade da conversao em fun¢@o do nimero de tubos do reator.

Tendo em vista que o reator opera com um fluxo de calor, sua temperatura é variavel
ao longo de seu comprimento, por isso, realizaram-se duas andlises adicionais. Uma para
avaliar a temperatura ao longo do reator e outra para avaliar se em cada uma das
temperaturas a operacdo esta respeitando o limite termodinamico e a conversao no equilibrio
€ menor do que a conversao real (Figura 15). Nota-se pela Figura 16 que essa condi¢cédo €
respeitada.

Temperatura

950
850
750

650

Temperatura (°C)

550
450

0 1 2 3 4 5 6
Compreimento do reator (m)

Figura 15: Temperatura (°C) em funcdo do comprimento do tubo no reator de reforma.
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Conversao em diferentes temperaturas
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Figura 16: Conversao real vs. converséo ideal para cada temperatura (°C).

Cabe destacar que o decaimento inicial de temperatura ocorre por causa do método
numeérico utilizado pelo Aspen Plus, a temperatura do comec¢o da reacao (438 °C) ndo é a
mesma da corrente de entrada (500 °C) uma vez que ja havia catalisador, além disso, a queda
de temperatura esta relacionada ao carater endotérmico da reacao.

9.7. Condicoes de operacdao do separador dos subprodutos do reator de
reforma

Para a proxima reacédo, de sintese de metanol, faz-se necessaria a remoc¢ao da agua
da corrente de syngas a fim de evitar o deslocamento do equilibrio da reacdo e diminuir a
eficiéncia do processo. Essa aplicacao é relativamente simples com um separador flash, uma

vez que, se trata de uma separagdo por condensacdo da agua ja que os demais produtos
apresentam baixa solubilidade em agua.

Tendo em vista que a 10 atm a 4gua condensa a temperaturas préximas de 180°C, foi
realizada uma andlise de sensibilidade para determinar a temperatura ideal de operacdo do
flash, como apresentado pela Figura 17, em temperaturas inferiores a 125°C em uma pressao
de 10 bar a corrente liquida sai com um grau de pureza acima de 0,99995.

Pureza da corrente de saida vs Temperatura
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0,5

Pureza de H20

0,25

0 -
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o 9 Ao D o
R NN N SN

Temperatura (°C)

Figura 17: Pureza em funcao da temperatura de operacdo do separador.
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Em seguida foi conduzida uma segunda analise de sensibilidade da fragdo molar de
agua removida em funcéo da temperatura de operacéo, apresentada na Figura 18. Os dados
mostram queda da quantidade de dgua removida com o aumento da temperatura, e que em
temperaturas inferiores a 60 °C obtém-se uma remocéo de 95%, com isso, escolhe-se realizar
a operacéo a 45 °C.

Remocao de agua em fungdo da temperatura e

pressao
1
S 0,8
806
'R 0.4
o2
0
10 30 50 70 90 110 130 150

Temperatura (°C)

—#—Remocdo de H20 (5 bar) —e—Remocio de H20 (10 bar)
Remocdo de H20 (15 bar) —#=—Remocdo de H20 (20 bar)

Figura 18: Fracéo de agua removida no flash em func¢éo da temperatura (°C) e pressao (bar).

9.8. Compressao do gas para a reacao de sintese de metanol

Conforme detalhado no Fluxograma de Processo (PFD) do item 4.1, a elevagéao da
pressdo do syngas para a sintese catalitica de metanol € executada por um sistema de
compressdo composto por quatro estagios em série. O objetivo primordial deste arranjo é
atingir a pressdo nominal de operacdo de 40 bar, garantindo que as limitacdes térmicas dos
equipamentos ndo sejam excedidas.

A compressdo de gases é um processo exotérmico. No caso de compressores, a
integridade operacional depende da manutencédo de gradientes térmicos controlados. De
acordo com a literatura técnica (STEWART, 2019), o limite de seguranca para compressores
industriais de hidreto metélico é estabelecido em temperaturas inferiores a 110°C. Uma
compressao direta de 10 bar para 40 bar resultaria em um aumento de temperatura superior a
resisténcia térmica dos componentes internos e do meio reacional, portanto, implementou-se
a estratégia de compressdo multiestagio com resfriamento intermediario. Este design permite
gue o gas seja resfriado entre cada estagio de compressédo, o que mantém o sistema dentro
da zona de seguranca operacional.

9.9. Cinética e condicdes de operacao da reacao de sintese do metanol

Para a sintese do metanol estdo envolvidas trés reac¢des quimicas principais,
(equacgdes 3, 4 e 5), o metanol € formado por hidrogenacéo tendo o “formiato” como espécie
intermediaria e a terceira reacéo é conhecida como reverse water-gas shift reaction (RWGS),
além disso o modelo cinético é baseado em um mecanismo de Langmuir-Hinshelwood-
Hougen-Watson.
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As expressodes das taxas cinéticas, expressas em mol/kgc..S, para catalisador a base de
Cu/zZn/Al,O; de densidade de 1190 kg/m3 e porosidade do leito de 0,285, sé&o:

Tabela 27: Parametros
para as reag0es de

Para
influéncia das
presséo e
reacoes foram

reator de equilibrio
conduzida uma
sensibilidade

molar de metanol na
da pressdo para
temperaturas dentro
limitam a aplicacao

P yreon PHZO

k1PCOZPHZ -
PHZ3PCOZK1,eq
I Meon = b a (15
1+K,| =2 |+vO
H,
p. P
kzpco _ cot H,0
’ PHZPCOZKZ,eq
I rwes= (16)
H,0
1+K, +Vd
H,
Parametro Valor
36696
ki (mol/kgca.s.bar?) 1,07 % 1019XP(T)
Ky 3,45%10°
k2 (mol/kgca.S.bar? —
2 ( Geat ) 1,22*1010exp(—94765)
VO (bar?? _ -
( ) 4,99%10 1exp ﬂ)
Ks (bar? - —
o (bar’) 6,6210 " exp| —12H19
RT
K1eq (bar?) (%—10,592)
10
K2,eq (bar-Z) (72073_2’029)
10

|

cinéticos utilizados
sintese.

interpretagcdo da
condicbes de
temperatura, as
aplicada em um
(REquil) e foi
analise de
variando a vazéo
saida em funcao
diferentes

das faixas que
do catalisador,

isto €, de 15 a 51 bar para a presséo e de 180 a 280°C para a temperatura. A curva da analise
se apresenta na Figura 19.
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Através desse estudo compreende-se que no ponto de operag¢do de maior presséo e
minima temperatura, dos limites das faixas enunciadas, apresenta a melhor condicdo de

producdo de metanol.

Ademais, foi elaborada uma segunda andlise de sensibilidade a fim de averiguar as
conversodes de gas e liquido e respectivos fluxos molares na saida para a faixa de temperatura
fornecida. Os resultados apresentados na Tabela 28, confirmam o ponto de operacgéo
indicado anteriormente - limite inferior da faixa de temperatura apresenta maior conversao -,
além disso, para evitar a formacéao de coque, tem-se o0 metanol sendo formado apenas no

estado gasoso.

Tabela 28: Andlise de sensibilidade da converséo e fluxo molar em fung¢é@o da temperatura.
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Temperatura Conversdao Conversao Fluxo molar de gas Fluxo molar de liquido

(°C) de gas de liquido na saida (kmol/h) na saida (kmol/h)
182 48% 1 24 0
188 47% 1 23 0
193 46% 1 23 0
199 45% 1 22 0
205 43% 1 22 0
211 42% 1 21 0
217 40% 1 20 0
223 39% 1 19 0
229 37% 1 19 0
235 34% 1 17 0
241 32% 1 16 0
247 30% 1 15 0
253 27% 1 14 0
259 24% 1 12 0
264 22% 1 11 0
270 19% 1 10 0
9.10. 276 17% 1 9 0

Dimensionamento dos reatores de sintese de metanol

Para um estudo base do numeros de reatores necessarios para o projeto do reator
adiabatico, foi utilizado o estudo de LUYBEN, W. (2010) pois se aproxima ao projeto em
alguns pontos:

(i) Similaridade na faixa de temperatura e presséo de operacao (~50 bar, 180 a 280 °C);
(i) Mesmo modelo cinético e 0 mesmo catalisador (Cu/ZnO/Al,Os).

No design de Luyben, foi utilizado um arranjo de 4 leitos para o reator tipo quench em
série num Unico vaso de pressao, onde foi utilizada uma injecédo de gas frio para arrefecimento
intermédio. Para o didametro, segundo o mesmo, costuma situar-se entre 3 a 4 metros, vasos
com diametros muito superiores a este tornam-se inviaveis a altas pressodes (~50 bar) devido
a alta espessura que a parede de aco teria que apresentar. No entanto, como a vazao desta
operacdo € significativamente menor que a vazao apresentada no artigo, optou-se por
empregar tubos com diametro menores que 3 m.

A partir da pesquisa base, foram realizados testes de simulagdo em um reator RPIlug,
adiabatico e de tubo unico, alterando as condi¢des de entrada do gas, o comprimento e o
diametro do reator de forma a maximizar a conversao de metanol.

Ao aplicar um unico reator, o CO2 foi devidamente convertido em Metanol, porém a
conversao estava baixa e restou bastante H2, portanto, foram inseridos 3 reatores em série
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com resfriadores intermediarios e, apés o separador de metanol, foi colocada uma purga de
4% e um reciclo, para que o syngas remanescente fosse inserido novamente ao sistema
buscando uma maior conversao dos reagentes, como representado no PFD do item 4.1. deste
relatorio. Cabe destacar que o niumero de reatores em série foi decidido a partir do momento
gue a insercdo de um novo reator em série nao influenciou significativamente a conversao.

A condicdo de entrada da corrente de syngas foi determinada com base na andlise de
sensibilidade do reator de equilibrio, disponivel no apéndice 9.9, e ajustadas de acordo com
os testes de performance do reator PFR. Optou-se por utilizar uma presséao de 40 bar em vez
de 50 bar para diminuir os custos com compressores, e a temperatura de entrada nos dois
primeiros reatores foi fixada em 200°C para aumentar a velocidade da rea¢éo. Ja no ultimo
reator, em que havia pouco reagente, a temperatura foi diminuida para 180°C para favorecer
a converséo. De forma similar, nos dois primeiros reatores, optou-se por um diametro de 1 m,
pois a reacao ocorre rapidamente, ao passo que no terceiro reator empregou-se um diametro
maior, de 3 m para aumentar o tempo de residéncia e aumentar a conversao.

A decisdo dos comprimentos dos reatores foi feita com base em analises da variacéo
da temperatura do reator em funcédo do comprimento: quando a temperatura para de subir, a
reacdo para, logo, o reator deve ter o comprimento necessario para a temperatura estabilizar.
As Figuras 20, 21 e 22 apresentam a variacdo da temperatura em funcdo do comprimento de
cada reator:

280

260
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Figura 20: variacdo da temperatura em funcéo do comprimento do reator R-201.
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Figura 21: varia¢éo da temperatura em fun¢éo do comprimento do reator R-202.
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Figura 22: variacdo da temperatura em funcéo do comprimento do reator R-203.

Assim, consolidou-se:

e Primeiro reator (R-201): 1 m de diametro por 2 m de comprimento, com alimentagéo a
200°C e 40 bar;

e Segundo reator (R-202): 1 m de diametro por 6 m de comprimento, com alimentacao a
200°C e aproximadamente 40 bar;

e Terceiro reator (R-203): 3 m de diametro por 12 m de comprimento, com alimentagéo a
180°C e aproximadamente 40 bar.

As pressoes de entrada do segundo e terceiro reatores ndo sao exatamente 40 bar em
funcdo da perda de carga que ocorre nos reatores. Na simulagdo, a perda de carga foi
modelada de acordo com a Equacgéo de Ergun.
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Ao tentar inserir um quarto reator, percebeu-se que a producado de metanol era minima,
e ndo compensava os custos adicionais, portanto, a decisao foi de utilizar apenas 3 reatores.

9.11. Reciclo e purga no Reator de sintese do metanol

A operagcdo em regime estaciondrio com reciclo exige a presenca de uma purga para
evitar o acumulo de componentes nao reativos ou em excesso estequiométrico no loop de
sintese, ou seja, no contexto deste projeto, a auséncia de purga leva a um acumulo
progressivo de H2 na corrente de reciclo. Este acimulo reduz a presséo parcial dos reagentes
limitantes, deslocando o equilibrio quimico e reduzindo a conversao por passagem.

Na escolha da fracdo de purga, buscou-se equilibrar o trade-off entre a minimizagao da
perda de matéria-prima e a manutencdo da forca motriz da reacdo. Uma purga elevada
resultaria em desperdicio de reagentes, no entanto, uma purga muito pequena impossibilita
alcancar elevados niveis de conversao. Para esta operacao, definiu-se uma fracao de purga
de 4%. Este valor representa o limite inferior de operabilidade que garante que o acumulo de
H2 ndo comprometa a converséo alvo, assegurando a viabilidade técnica e a estabilidade do
processo sob as condi¢cdes de contorno estabelecidas.

9.12. Downstream do metanol

No processo de downstream, isto €, na purificacdo do metanol gerado no reator de
sintese, foram empregados dois separadores flash e um destilador do tipo Radfrac.

O primeiro separador visa recuperar parte dos gases que nao reagiram na sintese de
metanol e recicla-los, como indicado pela unidade V-201 no fluxograma, item 4.1., do presente
relatério. A corrente de fundo apresenta a composicao indicada na Tabela 29.

Tabela 29: Composicéo da corrente de fundo do primeiro separador.

Fracdo massica (m/m)

Di6xido de carbono (CO2) 0,214%
Agua (H20) 18,061%
Metano (CH4) 0,033%
Hidrogénio (H2) 0,006%
Monoxido de carbono (CO) 0,001%
Metanol (CH30H) 81,686%

Ao avaliar a composi¢do acima, nota-se uma fracdo consideravel de dioxido de
carbono, que comprometeria a pureza do produto final, portanto, foi inserido um segundo
separador flash, indicado pela unidade V-202 no item 4.1. deste relatorio. As composicdes da
corrente de fundo s&o descritas na Tabela 30.

Tabela 30: Composicéo da corrente de fundo do segundo separador.
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Fragdo massica no fundo (m/m)

Di6éxido de carbono (CO2) 0,134%
Agua (H20) 18,087%
Metano (CH4) 0,005%
Hidrogénio (H2) 0%
Monéxido de carbono (CO) 0%
Metanol (CH30H) 81,775%

Em seguida, foi iniciado o dimensionamento da coluna de destilagdo com a finalidade
de purificar o metanol. Para um dimensionamento primario foi aplicado um destilado do tipo
DSTWU, os resultados deste séo apresentados na Tabela 31.

Tabela 31: Dimensionamento da coluna de destilagdo no DSTWU.

Parametro Dimensionamento
Razéo de refluxo minima 0,30
Raz&o de refluxo real 0,36
NUmero minimo de estagios 8,54
Numero de estagios reais 26,98
Estagio de alimentagdo 19,50
NUmero de estagios reais acima da alimentacao 18,50
Calor requerido no refervedor (cal/s) 120031
Calor removido no condensador (cal/s) 109696
Temperatura do destilado (°C) 57,39
Temperatura do fundo (°C) 98,30
Razéo destilado/alimentacéo 0,71

Logo apds, o DSTWU foi substituido por uma coluna Radfrac e seus resultados foram

aplicados no novo bloco. Por fim, foram desenvolvidas as especificacdes da coluna, através
da ferramenta Design Specification do Aspen Plus, de forma que a razao de refluxo e a razéo
destilado/alimentacéo pudessem ser dimensionadas para atender as exigéncias de pureza -
99,86% (m/m) - e uma boa recuperacédo - 0,997 -. Os resultados seguem abaixo, para este
foram estimados com erros de -4,8E-08 e -8,54E-8 para a pureza e recuperacao,
respectivamente.

Tabela 32: Resultados Design Specification.

Parametro Valor Calculado
Razéao de Refluxo Molar 1,03829
Razéao Destilado/Alimentagéo 0,716562
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Cabe destacar que, durante o desenvolvimento do projeto levantou-se o
guestionamento quanto a necessidade do segundo separador flash. Contudo, ao simular a
coluna de destilacdo imediatamente apos o primeiro separador, verificou-se que a pureza nao
foi atingida, mesmo com a reduc¢ao da recuperacgéo, conforme indicado nos dados da Tabela
33.

Tabela 33: Resultados do
Design — Specification na
auséncia do Descricdo Valor Alvo Valor Calculado Erro segundo
separador. Pureza 0,9986 0,998156 -4,44E-04
Recuperacao 0,95 0,950002 -2,34E-06

9.13. Reaproveitamento de agua

Dada a criticidade logistica e o alto custo associado a dessalinizacdo e ao
armazenamento de agua doce em plataformas offshore, a otimizacao do uso de 4gua doce é
um pilar estratégico do projeto. Identificou-se a viabilidade técnica de implementar um reciclo
para a fase aquosa recuperada no separador flash a jusante do reator de reforma.

A &gua recuperada apresenta um elevado grau de pureza (fracdo massica superior a
99,99%), o que minimiza riscos de contaminacdo por subprodutos ou envenenamento de
catalisadores no reciclo para a alimentacao. As condi¢gdes termodinamicas de saida do flash
séo temperatura (T) de 45°C e pressao (P) de 10 bar. A compatibilidade de pressao apresenta
uma vantagem operacional relevante: como a secéo de reforma opera a 10 bar, a corrente de
reciclo dispensa sistemas de bombeamento adicionais, exigindo apenas reaquecimento para
atingir as condicdes de entrada do reator. A reinsercao desta corrente no processo resulta em
uma economia nominal de 118 kg/h de agua.

9.14. Utilidades e Integracao Energética

Visando diminuir o gasto energético do projeto realizou-se uma analise de integracao
energética através do Aspen Plus possibilitando a mudanca do projeto do cenério base da
Figura 23 para o cenario de sugestédo da Figura 24.
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9.15. Memoria de calculo da andlise econdémica e da simulacdo de Monte

Carlo
Tabela 34: Tabela completa de equipamentos do CAPCOST.
Compressores
Compressor Compressor Power # Spares MoC Purchased Bare Module Base Base Bare PFD
Type (kilowatts) Equipment Cost Equipment Module Cost
Cost Cost
C-101 Rotary 71.2 0 Carbon Steel $ 46,500 $ 112,000 $ 46,500 $ 112,000 C-101
C-102 Rotary 62.9 0 Carbon Steel $ 40,000 $ 96,500 $ 40,000 $ 96,500 C-102
C-103 Rotary 44.6 0 Carbon Steel $ 27,900 $ 67,300 $ 27,900 $ 67,300 C-103
C-104 Rotary 34.8 0 Carbon Steel $ 22,800 $ 54,800 $ 22,800 $ 54,800 C-104
Trocadores de calor
Exchanger Exchanger Shell Tube MoC Area Purchased Bare Base Base Bare PFD
Type Pressure Pressure (square Equipment Module Equipment Module
(barg) (barg) meters) Cost Cost Cost Cost
E-101 Floating 9.06 9.12 Stainless 44.3 $ 49,300 $ 126,000 $ 26,800 $ 88,300 E-101
Head Steel /
Carbon

Steel
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Exchanger Exchanger Shell Tube MOC Area Purchased Bare Base Base Bare PFD
Type Pressure Pressure (square Equipment Module Equipment Module
(barg) (barg) meters) Cost Cost Cost Cost
E-102 Floating 8.99 4.15 Stainless 62.5 $ 53,600 $ 137,000 $ 29,200 $ 96,100 E-102
Head Steel /
Carbon
Steel
E-103 Floating 15 4.15 Carbon 12.3 $ 27,300 $ 87,900 $ 26,100 $ 85,900 E-103
Head Steel /
Carbon
Steel
E-104 Floating 23 4.15 Carbon 10.9 $ 29,100 $ 91,800 $ 26,700 $ 87,800 E-104
Head Steel /
Carbon
Steel
E-105 Floating 31 4.15 Carbon 10 $ 30,600 $ 95,100 $ 27,100 $ 89,300 E-105
Head Steel /
Carbon
Steel
E-106 Floating 41.4 8.99 Carbon 18.1 $ 29,500 $ 89,900 $ 25,100 $ 82,600 E-106
Head Steel /
Carbon
Steel
E-107 Floating 41.4 39 Carbon 64.9 $ 34,800 $ 106,000 $ 29,500 $ 97,200 E-201
Head Steel /
Carbon
Steel
E-108 Floating 38.9 4.15 Carbon 17 $ 29,400 $ 89,800 $ 25,200 $ 82,900 E-202
Head Steel /
Carbon
Steel
E-109 Floating 38.6 4.15 Carbon 17.1 $ 29,300 $89,700 $ 25,200 $ 82,900 E-203
Head Steel /
Carbon
Steel
E-110 Double Pipe 38.6 Carbon 3.8 $4,200 $ 13,800 $ 4,200 $ 13,800 E-204
Steel /
Carbon
Steel
E-111 Floating 38.6 4.59 Carbon 32.6 $ 29,800 $ 91,100 $ 25,600 $ 84,200 E-205
Head Steel /
Carbon
Steel
E-112 Kettle 4 0 Carbon 20.5 $ 38,700 $ 127,000 $ 38,700 $ 127,000 Reboiler da
Reboiler Steel / T-301
Carbon
Steel
E-113 Floating 0 4.15 Carbon 62.9 $ 29,300 $ 96,300 $ 29,300 $ 96,300 Condensador
Head Steel / de topo da
Carbon T-301
Steel
Forno | aquecedor
Heater Type Heat Duty Steam MoC Pressure Purchased Bare Base Base Bare PFD
(MJ/h) Superheat (barg) Equipment Module Equipment Module
(°C) Cost Cost Cost Cost
H-101 Reformer 10800 Alloy Steel $ 635,000 $ 1,350,000 $ 539,000 $ 1,150,000 R-101
Furnace
Bomba
Pump Type Power # Spares MoC Discharge Purchased Bare Base Base Bare PFD
(kilowatts) Pressure Equipment Module Equipment Module
(barg) Cost Cost Cost Cost
P-101 Centrifugal 1 0 Carbon 9 $ 5,190 $ 13,300 $ 3,350 $ 10,800 P-101
Steel
Torre
Tower Tower Height Diameter Tower Demister Pressure Purchased Bare Base Base Bare PFD
Descriptio (meters) (meters) MoC MocC (barg) Equipment  Module Equipment  Module
n Cost Cost Cost Cost
T-101 25 Carbon 20 0.75 Carbon 0 $ 40,500 $ 84,200 $ 40,500 $ 84,200 T-301
Steel Sieve Steel
Trays
Vasos
Vessel Orientation  Length/ Diameter MOC Demister Pressure Purchased Bare Base Base Bare PFD
Height (meters) MOC (barg) Equipment Module Equipment Module
(meters) Cost Cost Cost Cost
V-101 Vertical 2 1 Carbon 389 $ 22,500 $ 52,800 $ 5,300 $ 21,600 R-201
Steel
V-102 Vertical 6 1 Carbon 38.9 $ 40,700 $ 95,800 $9,620 $ 39,100 R-202
Steel
V-103 Vertical 12 3 Carbon 38.6 $ 917,000 $ $ 78,800 $ 321,000 R-203
Steel 1,850,000
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V-104 Vertical 2 0.75 Carbon 8.99 $ 4,610 $ 17,500 $ 4,060 $ 16,500 V-101
Steel
V-105 Vertical 3 0.75 Carbon Stainless 38.6 $ 17,800 $ 41,900 $ 6,630 $ 21,600 V-201
Steel Steel
V-106 Vertical 15 0.6 Carbon 0.09 $ 3,020 $ 12,300 $ 3,020 $ 12,300 V-202
Steel
Equipamentos adicionados pelo usuario
User Added  Description BMFO Actual BMF Purchased Bare Module Base Base Bare PFD
Equipment Equipment Cost Equipment Module Cost
Cost Cost
Z-101 Custom Electric 1 $1 $1 Driver do C-101
Driver
Z-102 Custom Electric 1 $1 $1 Driver do C-102
Driver
Z-103 Custom Electric 1 $1 $1 Driver do C-103
Driver
Z-104 Custom Electric 1 $1 $1 Driver do C-104
Driver
Tabela 35: Tabela completa de utilidades do CAPCOST.
Name Total Module Cost  Grass Roots Cost Utility Used Efficiency Actual Usage Annual Utility PFD
Cost
C-101 $ 132,000 $ 188,000 NA C-101
C-102 $ 114,000 $ 162,000 NA C-102
C-103 $ 79,500 $ 113,000 NA C-103
C-104 $ 64,700 $ 92,100 NA C-104
E-101 $ 148,110 $ 192,000 Custom 0 MJ/h $- E-101
E-102 $ 161,000 $ 209,000 Cooling Water 6410 MJ/h $ 20,700 E-102
E-103 $ 104,000 $ 147,000 Cooling Water 215 MJ/h $ 690 E-103
E-104 $ 108,000 $ 152,000 Cooling Water 210 MJ/h $ 680 E-104
E-105 $112,000 $ 157,000 Cooling Water 142 MJ/h $ 460 E-105
E-106 $ 106,000 $ 147,000 High-Pressure 291 MJ/h $ 36,530 E-106
Steam
E-107 $124,891 $ 173,000 High-Pressure 4030 MJ/h $ 505,800 E-201
Steam
E-108 $ 106,000 $ 147,000 Cooling Water 1390 MJ/h $ 4,500 E-202
E-109 $ 106,000 $ 147,000 Cooling Water 1240 MJ/h $ 3,990 E-203
E-110 $ 16,000 $ 23,200 Custom 0 MJ/h $- E-204
E-111 $ 107,500 $ 150,000 Refrigerated Water 713 MJ/h $ 28,120 E-205
E-112 $ 150,000 $ 214,000 Low-Pressure 2650 MJ/h $ 265,100 Reboiler da T-301
Steam
E-113 $ 114,000 $ 162,000 Cooling Water 2490 MJ/h $ 8,100 Condensador de
topo da T-301
H-101 $ 1,600,000 $ 2,170,000 Natural Gas 0.9 9740 MJ/h $- R-101
P-101 $ 15,700 $ 21,100 Electricity 0.86 1.16 kilowatts $ 1,400 P-101
T-101 $ 99,000 $ 141,000 NA T-301
V-101 $ 62,300 $ 73,100 NA R-201
V-102 $ 113,000 $ 133,000 NA R-202
V-103 $ 2,180,000 $ 2,340,000 NA R-203
V-104 $ 20,700 $ 28,900 NA V-101
V-105 $ 49,500 $ 60,300 NA V-201
V-106 $ 14,500 $ 20,700 NA V-202
Z-101 $1 $2 Custom 256 MJ/h $ 85,440 Driver do C-101
Z-102 $1 $2 Custom 226 MJ/h $ 75,480 Driver do C-102
Z-103 $1 $2 Custom 160 MJ/h $ 53,460 Driver do C-103
Z-104 $1 $2 Custom 125 MJ/h $ 41,780 Driver do C-104
Totals $ 6,010,000 $ 7,560,000 $ 1,130,000
Tabela 36: Tabela completa de COM do CAPCOST.
Material Name Classification Price ($/kg) Flowrate (kg/h) Annual Cost
Metano fresco Raw Material $- 600.00 $-
Agua de alimentacéo Raw Material $ 0.00 756.64 $ 15,738
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Metanol bruto Product $ (0.40) 1023.93 $ (3,276,586)
Agua de fundo Non-Hazardous Waste $ - 229.16 $ -
Tabela 37: Tabela completa de fluxo de caixa do CAPCOST.
Critérios de rentabilidade descontados
Indicador Resultado
Net Present Value (millions) (6.60)
Discounted Cash Flow Rate of Return NA
Discounted Payback Period (years) Undefined
Critérios de rentabilidade ndo descontados
Indicador Resultado
Cumulative Cash Position (millions) (4.02)
Rate of Return on Investment -5.31%
Payback Period (years) Undefined
Fluxo de caixa anual
Year Investment d_k FCI_L-Sd_k R com_d (R-COM_d- Cash Flow Cash Flow Cumulative Cumulative
d_k)*(1-t) (Non- (discounted) Cash Flow Cash Flow
+d_k discounted) (discounted)  (Non-
discounted)
0 0.15 7.57 (0.15) (0.15) (0.15) (0.15)
1 2.27 7.57 (2.27) (1.96) (2.12) (2.42)
2 3.03 7.57 (3.03) (2.25) (4.36) (5.45)
3 5.88 7.57 (5.88) (3.76) (8.12) (11.33)
4 0.68 6.13 3.28 3.21 0.28 0.28 0.15 (7.97) (11.05)
5 0.68 5.45 3.28 321 0.28 0.28 0.13 (7.84) (10.77)
6 0.68 4.77 3.28 3.21 0.28 0.28 0.11 (7.72) (10.49)
7 0.68 4.09 3.28 321 0.28 0.28 0.10 (7.62) (10.21)
8 0.68 3.41 3.28 3.21 0.28 0.28 0.09 (7.54) (9.93)
9 0.68 2.73 3.28 3.21 0.28 0.28 0.07 (7.46) (9.65)
10 0.68 2.04 3.28 3.21 0.28 0.28 0.06 (7.40) (9.37)
11 0.68 1.36 3.28 321 0.28 0.28 0.05 (7.35) (9.09)
12 0.68 0.68 3.28 3.21 0.28 0.28 0.05 (7.30) (8.81)
13 0.68 3.28 321 0.28 4.79 0.70 (6.60) (4.02)
Tabela 38: Tabela resumo dos valores usados no CAPCOST.
Critérios gerais
Critério Valor Unidade Base Observacao
Metano de alimentacao 40 °C; 10 atm; saturado - Projeto corrente de alimentagao
com H20; 5% viv CO2 do enunciado
Pureza especificada do 99,86 wit% Projeto produto final
metanol
Horas de operacgéo 8000 h/ano PDF econ6mico
Taxa de desconto / 0.16 - PDF econémico ap6s impostos
atratividade
Imposto 0.35 - PDF econémico taxa marginal
Vida util 10 anos PDF econémico
Valor residual 0.1 fracéo do FCIL PDF econémico 10%
Construgao 3 anos PDF econémico

Resultado principal de dimensionamento
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Resultado principal de Valor recomendado Unidade Base Observacao

dimensionamento

V-101 D=0,75;H=2,0 m Sizing_Flashes_Coluna flash de agua

V-201 D=0,75;H=3,0 m Sizing_Flashes_Coluna flash do lago

V-202 D=0,60;H=15 m Sizing_Flashes _Coluna flash p6s-vélvula

T-301 D=075;H=20;25 m/- Sizing_Flashes_Coluna 27 estagios Aspen -> 25

bandejas bandejas reais
Indicadores anuais (sem FCIL)

Indicador anual (sem Valor Unidade Base Observacao

FCIL)

Receita anual de 3276584.525 USD/ano Utilities_ COM baseada na vazdo de

metanol CH30H

CRM anual 15529.61303 UsSD/ano Utilities_ COM agua; metano fresco
com custo zero

CUT anual 1130665.411 USD/ano Utilities_ COM inclui eletricidade, CW,
agua fria, vapor HP e LP

CWT anual 140.171744 UsSbD/ano Utilities_ COM efluente liquido

COL anual 993613.5 UsD/ano Utilities_ COM 14.85 operadores
contratados

Inventario  inicial de 2848159.395 usb Utilities_ COM lancar em capital de giro

catalisadores

Ccomd uUsD/ano Utilities_COM férmula pronta

Tabela 38: Tabela dos equipamentos usados no CAPCOST (consolidada a partir das imagens pt. 1 e pt. 2).

Secédo Tag Aspen/ Tipol P P tube Poténci Q Altura Diametr Area mMoc Demiste # Evidénci Observag
CAPCOS descrigdo descrigdo shell/disc (barg) a (kw) (MJih) (m) o (m) (m?) r spares a ao
T harge
(barg)
Compres C-101 COMPRE Rotary 71.15 Carbon 0 direto usar
sors S1 Steel compresso
r rotativo
Compres C-102 COMPRE Rotary 62.88 Carbon 0 direto usar
sors S2 Steel compresso
r rotativo
Compres C-103 COMPRE Rotary 44.55 Carbon 0 direto usar
sors S3 Steel compresso
r rotativo
Compres C-104 COMPRE Rotary 34.82 Carbon 0 direto usar
sors S4 Steel compresso
r rotativo
Drives D-101 C-101 Electric 71.15 0 calculado motor
Totally elétrico
Enclosed
Drives D-102 C-102 Electric 62.88 0 calculado motor
Totally elétrico
Enclosed
Drives D-103 C-103 Electric 44.55 0 calculado motor
Totally elétrico
Enclosed
Drives D-104 C-104 Electric 34.82 0 calculado motor
Totally elétrico
Enclosed
Exchange E-101 TROCA1 Floating 9.06 9.12 44.30450 Stainles direto area
s Head 45 s Steel / exportada
Carbon pelo Aspen
Steel
Exchange E-102 CONDES1 Floating 8.99 4.15 62.52 Stainles hipétese A =
rs Head s Steel / Q/(U-LMT
Carbon D), U=200
Steel Wim2.K,
cw 30-
>40°C,
servico
gas+conde
nsacédo em
ampla
faixa
Exchange E-103 CONDENS Floating 14.99 4.15 12.32 Carbon hipétese A =
s 2 Head Steel / Q/(U-LMT
Carbon D), U=120
Steel Wim2.K,
cw 30-
>45°C
Exchange E-104 CONDENS Floating 22.99 4.15 10.85 Carbon hipétese A =
s 3 Head Steel / Q/(U-LMT
Carbon D), U=120
Steel W/m2.K,
Ccw 30-
>45°C
Exchange E-105 CONDENS Double 30.99 4.15 7.62 Carbon hipétese A =
s 4 Pipe Steel / Q/(U-LMT
Carbon D), u=120
Steel W/m2.K,
cw 30-
>45°C;
abaixo de
10 m2
Exchange E-106 HEATER1 Floating 41.36 8.99 18.09 Carbon hipétese A =
rs Head Steel / Q/(U-LMT
Carbon D), U=100
Steel Wim2.K,
vapor
aquecido
por
condensag

a0 de
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Secédo Tag Aspen/ Tipo/ P P tube Poténci Q Altura Diametr Area MoC Demiste Evidénci Observag
CAPCOS descricédo descricédo shellldisc (barg) a (kw) (MJ/h) (m) o(m) (m?) r a do
T harge
(barg)
vapor HP
Exchange E-201 HEATER2 Floating 41.36 38.99 69.39 Carbon hipétese A =
s Head Steel / Q/(U-LMT
Carbon D), U=150
Steel Wim2.K,
gas
aquecido
por
condensag
&o de
vapor HP
Exchange E-202 CONDENS Floating 38.89 4.15 17.01 Carbon hipétese A =
s 5 Head Steel / Q/(U-LMT
Carbon D), U=120
Steel W/m2.K,
Ccw 30-
>45°C
Exchange E-203 CONDENS Floating 38.63 4.15 17.13 Carbon hipétese A =
s 6 Head Steel / Q/(U-LMT
Carbon D), u=120
Steel W/m2.K,
cw 30-
>45°C
Exchange E-204 TROCA2 Double 38.62 8.99 3.798285 Carbon direto area
s Pipe 52 Steel / exportada
Carbon pelo
Steel Aspen;
abaixo de
10 m2
Exchange E-205 CONDENS Floating 38.62 4.59 32.55 Carbon hipétese A =
s 7 Head Steel / Q/(U-LMT
Carbon D), U=250
Steel Wim2.K,
agua fria
10->20°C
Exchange E-301- RADFRAC Kettle 4 0 20.49 Carbon hipétese A =
s RB reboiler Reboiler Steel / Q/(U-LMT
Carbon D), U=600
Steel W/m2.K,
vapor LP
condensa
a~160°C
Exchange E-301- RADFRAC Floating 0 4.15 62.89 Carbon hipétese A =
rs CD condenser Head Steel / Q/(U-LMT
Carbon D), U=500
Steel Wim2.K,
condensag
o parcial
a 574°C
com CW
30->40°C
Heater R-101/ REFORMA Reformer 9.06 10800 Alloy hipétese duty real
FURN Furnace Steel 8762 MJ/h;
CAPCOST
min 10800
MJ/h
Towers T-301 RADFRAC 25 Carbon 0 20 0.75 Carbon NA conserva 27
Steel Steel dora estagios
Sieve calculado Aspen ->
Trays 25
bandejas
reais; 0,6
m de
espagame
nto; D
calculado
~0,60 m e
arredonda
do
Vessels R-201 Vertical 38.99 2 1 Carbon NA direto dimenséo
Steel do Aspen
Vessels R-202 Vertical 38.89 6 1 Carbon NA direto dimens&o
Steel do Aspen
Vessels R-203 Vertical 38.63 12 3 Carbon NA direto dimenséo
Steel do Aspen
Vessels V-101 Vertical 8.99 2 0.75 Carbon Stainles calculado dimension
Steel s Steel amento
preliminar
or
velocidade
terminal  +
10 min de
holdup (KO
drum)
Vessels V-201 Vertical 38.62 3 0.75 Carbon Stainles calculado dimension
Steel s Steel amento
preliminar
por
velocidade
terminal +
5 min de
holdup
(flash
drum)
Vessels V-202 Vertical 0.09 15 0.6 Carbon NA calculado liquid-
Steel dominated
flash;
dimension
ado por
holdup de
5 min com
H/D=2,5

Tabela 39: Tabela dos dimensionamentos de flash/coluna/catalisador usados no CAPCOST.

Dimensionamento de flash e coluna
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Equipamento Servico Modelo Critérios D calculado HIL D H Unidade Fonte | base
preliminar usados calculado recomendado recomendado
V-101 Flash de gua  Flash vertical Gas 6114 0.7 1.75 0.75 2 m Turton cap. 23
V-L L/min; liquido + correntes 9-
20,33  L/min; SYNGAS e 8-
10 min de H20
hold-up; KO
drum de
compressor
V-201 Flash do lago  Flash vertical Gas 7843 0.7 281 0.75 3 m Turton cap. 23
de sintese V-L L/min; liquido + correntes
25,83 L/min; 5 15.0 e 18.0
min de hold-
up; alta
pressao
(~39,6 bar)
V-202 Flash pés-  Flash vertical  Flash LP  0.56 14 0.6 15 m Turton cap. 23
valvula V-L dominado por + correntes 20-
hold-up GASES/21/22-
liquido; GASES/24-
pressdo ~1,1 H20
bar; 5 min de
hold-up
T-301 Coluna de Torre de 27 estagios 0.6 20 0.75 20 m RadFrac +
destilacao bandejas + Aspen -> 25 Turton cap. 21
condensador bandejas
parcial + kettle reais;
reboiler espagamento
06 m D
calculado
~060 m e
arredondado
Catalisadores
Catalisador Base de calculo Volume Massa Preco unitario Custo Unidade
geométrico calculada
Reforma (R-101) 48 tubos; L=6 m; 2,3349 2595,61 500 1297805.41 m?3/ kg /USD
D=0,1016 m;
£=0,528;
p=2355,2
Sintese (R-201a R-201: 1x2 m; 91,1062 77517,70 20 1550353.98 m3/ kg /USD
R-203) R-202: 1x6 m;
R-203: 3x12 m;
€=0,285; p=1190
Total $2,848,159.39
Tabela 40: Tabela resumo dos valores usados ho CAPCOST.
Parametro Valor Unidade Base / formula Observaciao
Receita anual 3,276,584.52 USD/ano vazéo de CH30H x preco usar CH3OH puro na
receita
CRM anual 15,529.61 USD/ano agua de alimentagao metano fresco =0
CUT anual 1,130,665.41 uUsD/ano eletricidade + deveres inclui condensador e
térmicos reboiler da coluna
CWT anual 140.17 USD/ano efluente liquido
COL anual 993,613.50 UsD/ano Turton: Nnp=20; 14.85 operadores/ano
NOL=sqrt(6,29+0,23Nnp)
;4,5 NOL
Inventario inicial de 2,848,159.39 uUsD lancar em capital de giro  reforma + sintese
catalisadores
comd base (sem 4,152,365.55 usD/ano 2,76-COL +
0,18-FCIL) 1,23-(CRM+CWT+CUT)
COMd final #NAME? USD/ano férmulaparao CAPCOST FCIL = Total Grass
Roots Cost
Tabela 41: Tabela de hipoteses e fontes dos valores usados no CAPCOST.
Tipo Item Descricao Base |/ fonte
Converséo de pressao Aspen para CAPCOST As pressdes do Aspen foram CAPCOST usa barg
interpretadas como bar
absolutos e convertidas para
barg antes do preenchimento.
Compressores Tipo CAPCOST C-101 a C-104 foram Equipment Cost Data do
modelados como Rotary, ndo CAPCOST

Centrifugal, porque a faixa do
CAPCOST para Rotary cobre
18-950 kW.
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TROCA2

Forno R-101

Catalisadores

Coluna T-301

Condenser/Reboiler de T-301

Mé&o de obra

Faixa de regressao

Faixa de regressao

Lancamento econémico

Bandejas reais

Custeio separado

Custo por operador

Como a éarea é 3,80 m?, foi
adotado Double Pipe (<10 m2).
O dever real do reformador é
inferior ao minimo do
CAPCOST; foi usado o limite
minimo de 10.800 MJ/h como
hipétese conservadora.

O inventario inicial dos
catalisadores foi langado em
capital de giro/working capital,
ndo em CRM anual.

RadFrac com 27 estégios -> 25
bandejas reais, pois
condensador parcial e reboiler
ndo contam como bandejas
fisicas.

O reboiler e o condensador
parcial foram desagregados do
bloco RadFrac para permitir
custo de utilidade e custo de
equipamento compativeis com
o0 CAPCOST.

US$ 10.000 por operador-ano
dado pelo Prof galo

04.22 EQUIPAMENTOS.xlIsx +
CAPCOST/Turton

04.22 EQUIPAMENTOS.xIsx +
CAPCOST

Turton cap. 9 + ldgica
econdmica do projeto

RadFrac + Turton

adaptacdo necessaria para
CAPCOST

User Options template

NPV em fungéo do investimento fixo

NPV (MMUSD)
|
o

|
<]
N

-10 1

-12 1

—==- FCIL base

6 7

8

FCIL (MMUSD)

Figura 25: Resultado da Simulagao Monte Carlo: NPV em fungédo do investimento fixo FCIL.
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NPV em fungdo do preco do metanol

Pt
Ss

NPV (MMUSD)
|
o

—==- Prego base

=124 0 | Break-even = 0.80 USD/kg

~10 4 e
o w?
Soo A 1
A |
. 1
1
1

0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8
Prego equivalente do metanol (USD/kg)

Figura 26: Resultado da Simulacdo Monte Carlo: NPV em funcéo do pre¢co do metanol.

9.16. Detalhamento da analise ambiental

Este apéndice apresenta o detalhamento das hipoteses, do racional adotado e dos
célculos utilizados para a estimativa dos impactos ambientais discutidos na Sec¢édo 5.6. A
metodologia empregada € compativel com o nivel de um projeto conceitual, conforme
recomendado na literatura de sintese e projeto de processos (TURTON et al., 2012), e tem
como objetivo fornecer estimativas de ordem de grandeza para o consumo energético e para

as emissdes associadas ao processo de producao de metanol.

9.16.1. Hipoteses e parametros adotados
As estimativas ambientais foram realizadas assumindo regime de operagado continuo

de 8.000 h/ano, utilizagcdo de gas natural (metano) como combustivel para suprimento
energético e fatores de emisséao tipicos reportados na literatura. Adotou-se como fator de
emissao do gas natural o valor de 56 kg CO,/GJ, amplamente empregado em inventarios de
gases de efeito estufa (IPCC, 2006).

Para a analise da fornalha do reator de reforma, considerou-se uma eficiéncia térmica
efetiva na faixa de 80-85%, avaliada em base de poder calorifico inferior (PCI), valor
representativo de reformadores industriais que contam com recuperacéo de calor na secao
convectiva (ULTIMATE CELL DISTRIBUTORS, s.d.; INTEGRATED GLOBAL, s.d.). Essas
hipoteses sdo consistentes com préticas industriais e adequadas para avaliacdes ambientais
preliminares.

9.16.2. Estimativa das emissOes associadas as utilidades térmicas

A simulacédo do processo no Aspen Plus indicou um consumo aproximado de 741 kg/h
de vapor de alta presséo, configurando a principal utilidade térmica da planta. Para estimar a
energia requerida para a geracdo desse vapor, adotou-se um valor tipico de entalpia
especifica de 2,8 MJ/kg, pratica comum em analises preliminares.

A demanda energética associada a geracao de vapor foi estimada por:
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Evapor = mvapor ° hvapor (17)
resultando em:
E . ®741x2,8~2,08GJ/h (18)

vapor

As emissoes indiretas de CO; associadas a geracao de vapor foram entdo estimadas a
partir do fator de emisséo do gas natural:

M0, vapor = Evapor- F Ecy (19)
M2, vapor 2,08 X 562116 kg CO 2/ h (20)
Considerando operacao continua, obtém-se uma emissdo anual aproximada de:
M0, vapor, anat ™ 116 X 8000%9,3.10°kg CO 2/ano (21)
Esse valor representa a ordem de grandeza das emissdes indiretas associadas as

utilidades térmicas do processo (IPCC, 2006; TURTON et al., 2012).

9.16.3. Estimativa das emissoes diretas da fornalha do reator de reforma

A reacdo de reforma a vapor do metano é fortemente endotérmica, exigindo
fornecimento continuo de calor por meio de uma fornalha associada ao reator de reforma. A
demanda térmica dessa etapa foi obtida diretamente da simulacdo do processo, que indicou
um duty térmico aproximado de 581,8 kW, correspondente a 2,09 GJ/h.

Considerando uma eficiéncia térmica efetiva de 85% em base PCI, a energia fornecida
pelo combustivel é dada por:

Mm&
0,85

As emissbes diretas de CO, associadas a combustado do gas natural na fornalha foram
estimadas como:

Q.omy= ~2,46 GJ/h (22)

mCOZ,fornalha = Qcomb . F EGN (23)
mCOZ,fornalha ~ 2:46 x56~138 kg CO2/h (24)

Em base anual, esse valor corresponde a aproximadamente:
M 02, fornathaanial 138 X 8000 1,1.10°kg CO 2/ano (24)

Essas emissdes caracterizam-se como emissdes diretas do processo, associadas a
etapa de reforma a vapor.

9.16.4.Normalizacdo e interpretacdo ambiental
Para permitir a comparacdo do desempenho ambiental do processo

independentemente da escala, as emissdes estimadas foram normalizadas pela vazao de
producdo de metanol obtida na simulacdo, aproximadamente 1.155 kg/h. A emisséo indireta
associada as utilidades térmicas resulta, assim, em uma ordem de grandeza de 0,10 kg
CO./kg de metanol produzido, valor tipico de rotas baseadas em reforma a vapor quando
avaliadas em nivel conceitual.
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Os resultados apresentados neste apéndice evidenciam que as emissdes do processo
estdo fortemente concentradas na etapa de reforma a vapor, tanto na forma de emissdes
diretas da fornalha quanto de emissfes indiretas associadas as utilidades térmicas,
corroborando a identificacdo dessa etapa como o principal hotspot ambiental do processo.



