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Resumo

Chiclana, Rodrigo; Vilani, Cecilia. Simulacao e Analise do processo
de producao de hidrogénio a partir da reforma a vapor do
metano com captura de CO; no Aspen HYSYS®. Rio de Janeiro,
2026. 66p. Trabalho de Conclusao de Curso — Departamento de Engen-
haria Quimica e de Materiais, Pontificia Universidade Catdélica do Rio de
Janeiro.

A crescente preocupacao ambiental traz consigo a busca de novas alter-
nativas energéticas, entre elas, o hidrogénio como vetor energético. A maior
parte do hidrogénio é gerado pela reforma a vapor do gas natural, resultando
em emissoes de diéxido de carbono (COs). A reforma a vapor com captura
de CO, possibilita a reducao dessas emissoes, aproveitando a infraestrutura
existente, sendo assim, uma alternativa de transicao para um futuro renovavel.
O presente trabalho tem como objetivo simular o processo de reforma a va-
por de metano a partir de gas natural com captura de COs no software As-
pen HYSYS® em regime estacionario para uma planta que processa 241,20
mil STDm?/d de gés natural. O reator de reforma foi simulado a partir de
parametros cinéticos retirados da literatura e foi validado em condigoes de
equilibro; adicionalmente foi realizado um analise de sensibilidade a diferentes
razoes vapor/carbono e temperaturas. A conversao de metano no reformador
foi de 85,8%, enquanto a conversao total de mondxido de carbono (CO) nos
reatores de shift foi de 95,1%. Foram utilizadas aminas para a captura pré-
combustao e pés-combustao do gas, obtendo uma eficiéncia de captura total
de 93,2%. A intensidade de carbono do processo foi reduzida de 9,4 kg, /kgy,
para 0,68 kgco,/kgy, a partir da captura, sendo liberadas 45 t/d de CO, para
uma produgao de 66 t/d de Hy com pureza de 99,99%. O consumo total de
gés natural foi de 3,32 kgqy/kgy,, sendo 18% utilizado na combustao no forno
do reformador. Realizou-se uma avaliagdo economica preliminar, o CAPEX de
equipamentos e o OPEX varidvel anual foram estimados, resultando em US$
43,6 milhoes de investimento inicial e US$ 91 milhoes ao ano, respectivamente.
Os resultados demonstraram que a implementacao de etapas de captura pos-
sibilita a producao de hidrogénio de alta pureza com baixas emissoes de COs,

mas com um impacto significativo nos custos.

Palavras-chave
Hidrogénio; Descarbonizagao; Simulacao; Aspen HYSYS®.
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1

Introducao

1.1
Contextualizacao global

O crescimento populacional, junto ao alto desenvolvimento industrial nas
ultimas décadas, acarretou o aumento da demanda energética mundial. Como
mostrado na Figura 1.1, em 1900, a populagao mundial encontrava-se nos 1,63
bilhdes e a demanda energética rondava os 12 mil TWh (Our World in Data,
2025).

Populagdo Mundial vs. Consumo Total de Energia (1800 - 2024)
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180000
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Figura 1.1: Consumo de energia e populagdo mundial entre 1800 e 2024

Fonte: Adaptado de Our World in Data (2025).

A partir da Segunda Revolucao Industrial, as inovagoes tecnolégicas nos
processos industriais ocasionaram um crescimento exponencial no consumo
energético e na populagao mundial. Para o comego do século XXI, a populagao
chegou aos 6,17 bilhdes, significando um consumo energético de mais de 122 mil
TWh; na atualidade, a populagdo supera os 8 bilhdes e o consumo energético
ja ultrapassou os 180 mil TWh por ano (Our World in Data, 2025).

Por consequéncia, houve um maior consumo de recursos energéticos,
principalmente combustiveis fosseis, sucedendo em altas emissoes de gases de
efeito estufa (GEE). Na Figura 1.2 sdo mostradas as emissoes anuais dos gases
dioxido de carbono, metano e 6xido nitroso juntas expressas em equivalentes

de COs, sem considerar outros GEE, como o ozonio e gases fluoretados.
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Emissées Anuais Globais de Gases de Efeito Estufa (GEE) - 1850 a 2022

—— Emiss6es Globais de GEE

50 bilhdes t

40 bilhdes t 4

30 bilhdes t

20 bilhdes t 4

10 bilhdes t

Emissdes (Bilhdes de toneladas de CO2e)

Figura 1.2: Emissoes anuais de gases de efeito estufa em funcao do tempo

Fonte: Adaptado de Jones et al. (2023).

As emissoes aumentaram de maneira semelhante ao consumo de energia,
consequéncia da queima constante de combustiveis fosseis. Na atualidade, a
quantidade equivalente em CO, de gases de efeito estufa supera as 50 bilhGes
de toneladas anuais (JONES et al., 2023).

As complicagbes ambientais resultantes estimularam a aplicacao de leis
mais rigidas e a busca por novas fontes de energia para cumprir com o objetivo
estabelecido pelo Acordo de Paris de limitar o aumento da temperatura global
em 1,5 °C (UNFCCC, 2025). A Figura 1.3 apresenta um possivel cenario de
descarbonizacao para o ano 2050, visando o cumprimento das metas do Acordo
de Paris, em fun¢ao da contribuicao de diferentes setores (IRENA, 2023).
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Mitigacao total em 2050

M Bioenergia com captura e
armazenamento de carbono

m Combustiveis fosseis com captura e
armazenamento de carbono

H Hidrogénio

M Eletrificacao

M Eficiéncia energética

m Fontes renovaveis

Figura 1.3: Contribuicao dos setores na mitigacao de emissoes de CO, para o
ano 2050

Fonte: Adaptado de IRENA (2023).

Segundo o cenario de IRENA (2023), para atingir emissoes liquidas zero
no setor energético até o 2050, é necessaria uma redugao de 36,9 Gt de CO5 em
relagdo ao ano 2022. Os principais contribuidores para a transicao energética
serao o uso de energias renovaveis, eficiéncia energética e eletrificacao. A
captura de carbono em conjunto com bioenergia também desempenharao um
papel importante na descarboniza¢do (IRENA, 2023). Finalmente, estima-se
que o hidrogénio contribuird em 10% da mitigacao total de emissoes de COq

para o ano 2050.

1.2
A producao do hidrogénio

O hidrogénio é o elemento mais simples e abundante no universo, porém
sua concentracdo na atmosfera terrestre nao supera 1 ppm (ACS, 2020).
As propriedades fisicas e quimicas desta molécula explicam a sua extensa
aplicabilidade em diferentes setores. Segundo o relatério da IEA (2025), o
consumo global de hidrogénio em 2024 foi préximo a 100 Mt. O setor industrial
foi 0 que mais consumiu, chegando a 55 Mt; principalmente para a produgao de
amonia e metanol, e em menor medida para processos metaltrgicos. O segundo
maior consumidor foi o refinado de petréleo, com mais de 43 Mt (IEA, 2025).
O uso para transporte, geracao de energia, producao de combustiveis, edificios
e refino de biocombustiveis nao superou 1% da demanda global (IEA, 2025).

O hidrogénio é classificado por cores de acordo com o processo de

producao e as matérias-primas utilizadas. Na Tabela 1.1 sao apresentados os
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tipos de hidrogénio segundo a definigdo da EPE (2022a).

Tabela 1.1: Classificacdo do hidrogénio em escala de cores segundo o processo
de producao (EPE, 2022a).

Cor Resumo do processo de producao do hidrogénio
Preto Gaseificagao do carvao mineral (antracito) sem CCUS
. Marrom Gaseificagao do carvao mineral (hulha) sem CCUS
Cinza Reforma a vapor do gés natural sem CCUS
. Azul Reforma a vapor do gas natural com CCUS
Turquesa Pirélise do metano sem gerar COq
Verde Eletrolise da dgua com energia de fontes renovaveis
(edlica/solar)
Musgo Reformas cataliticas, gaseificacdo de plasticos residuais

ou biodigestao anaerébica de biomassa ou

biocombustiveis, com ou sem CCUS

Rosa Fonte de energia nuclear
Amarelo Energia da rede elétrica, composta de diversas fontes
Branco Extracao de hidrogénio natural ou geolégico

O termo Captura, Utilizagdo e Armazenamento de Carbono (CCUS)
abrange tanto a Captura e Armazenamento de Carbono (CCS) quanto a
Captura e Utilizagdo de Carbono (CCU) (EPE, 2022a).

A producao global de hidrogénio no ano 2024 foi de aproximadamente
100 Mt, dos quais dois tergos foram produzidos a partir da reforma a vapor do
gas natural, seguido da producao a partir do carvao e, em menor proporcao,
como subproduto em refinarias e instalagoes petroquimicas; o hidrogénio de
baixa emissao contribui em menos de 1% da produgao total (IEA, 2025). Desta
forma, a predominancia de fontes fosseis teve como resultado emissdes de COq
proximas a 980 Mt (IEA, 2025).

O risco ambiental do hidrogénio cinza nao deriva unicamente da emissao
de COs3, mas também de metano. O metano liberado pela reforma a vapor
decorre de perdas, emissoes por ventilacao e combustao incompleta; embora a
quantidade emitida seja menor, o metano tem um potencial de aquecimento
global 82,5 vezes maior que o COs numa escala de 20 anos, e 30 vezes maior
na escala dos 100 anos (EUROPEAN-COMMISSION, 2024).

Por outro lado, a producao de Hy verde surge como uma alternativa
promissora a longo prazo, mas devido a infraestrutura limitada, ao elevado
custo de capital inicial e ao alto custo energético, a sua implementagao em larga
escala ainda é um desafio (SCHOONOVER; ALKHABBAZ; D’AGOSTINI,
2024).
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Tendo isto em conta, a producao de Hy por reforma a vapor do gas
natural com CCS parece ser a rota mais viavel na atualidade. Essa alternativa
possibilita manter as emissoes de CO, minimas com uma producao alta e
consistente de H,; podendo ser utilizada como um vetor de transicao para
futuras opgoes mais sustentaveis e uma alternativa de rapida implementacao
ao Hy cinza (SCHOONOVER; ALKHABBAZ; D’AGOSTINI, 2024).

1.3
Reforma a vapor do metano

Na reforma a vapor do metano (SMR) ocorre a reagado entre o vapor
de dgua e o metano, como indicado na Equacao 1-1. A reacdo é altamente
endotérmica, com uma entalpia de 206 kJ/mol (VOLDSUND; JORDAL;
ANANTHARAMAN; 2016).

CH; + H,O = CO + 3H, AH,, = 206 kJ/mol (1-1)

As temperaturas de operacao oscilam entre 500 °C e 900 °C; trabalham-

se a pressoes elevadas de 20 a 35 atm e uma rela¢ao vapor-carbono (S/C) de

2,5-3,0 (VOLDSUND; JORDAL; ANANTHARAMAN;, 2016). Como produto,

é gerado gas de sintese, composto por uma mistura de Hy e CO (monéxido

de carbono). Apés a reforma do metano, o CO gerado reage com vapor para

gerar COy e Hy adicional, mostrado na Equagao 1-2 (VOLDSUND; JORDAL;
ANANTHARAMAN; 2016).

CO + Hy,O = CO, + H, AH,, = —41 kJ/mol (1-2)

Esta reacao é chamada de reacao deslocamento gas-agua ou Water Gas
Shift (WGS), é levemente exotérmica com uma entalpia de -41 kJ/mol. Na
producao do Hy azul, o COy gerado é capturado utilizando vérias tecnologias

de separagao, como adsorgao, absor¢ao, membranas e processos criogénicos
(VOLDSUND; JORDAL; ANANTHARAMAN, 2016).

1.4
No Brasil

O consumo de hidrogénio no Brasil em 2023 foi de aproximadamente 0,5
Mt, sendo 98% utilizado como matéria-prima (EPE, 2025). A predominancia
de energias renovaveis no Brasil, principalmente da hidroelétrica, confere ao
pais um alto potencial para a producao de hidrogénio verde (Agora Industry,
2024). Porém, na atualidade, esse processo segue enfrentando desafios em com-
paragao com outras fontes devido ao custo de infraestrutura e equipamentos

de eletrélise.
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O Brasil estda entre os paises com maiores reservas de gas natural,
estimando-se em 600 bilhoes de metros cibicos de gas, no entanto, metade
do gas extraido é reinjetado para processos de recuperacao avancada de
petréleo (Agora Industry, 2024). O hidrogénio produzido no pais origina-se
principalmente pela reforma a vapor do gas natural, sendo a maioria consumido
em refinarias e na produgao de fertilizantes (EPE, 2022b). Tendo isso em conta,
o investimento em tecnologias de captura e armazenamento de carbono torna-
se uma estratégia de transicao adequada para a redugao das emissoes nacionais.

Por outro lado, regulamentos para producao de H, ja estao sendo
implementados no Brasil com o intuito de incentivar a indtustria a manter
baixas emissoes de COy. A Lei n® 14.948/2024 define hidrogénio de baixa
emissao quando gera menos de 7 kg de CO, equivalente por kg de Hy produzido
(BRASIL, 2024).

1.5
Objetivos

O escopo do projeto é simular o processo de producao de H, pela
reforma a vapor do metano a partir do gas natural com captura de COy com
aminas para realizar uma analise economica preliminar e ambiental, visando a
minimizagao de emissoes do gas CO,. Para isto, sera realizada uma simulagao
no software comercial Aspen HYSYS® do processo produtivo completo.

Os objetivos especificos do trabalho foram os seguintes:

— Simular o reator de reforma a partir de parametros cinéticos da literatura.
— Simular o processo produtivo completo com captura de carbono.

— Obter hidrogénio de alta pureza e reduzir as emissdes de CO, em mais

de 90%.

— Avaliar o impacto ambiental e realizar uma analise econdmica preliminar

do processo.



2
Revisao Bibliografica

2.1
Metano como fonte de hidrogénio

Nas tecnologias de producao de hidrogénio, a reforma a vapor a partir
de gas natural ¢ a rota mais utilizada em escala industrial. Isso deve-se
principalmente a abundancia e custo do gas natural, o qual é composto
maioritariamente por metano. Também, o metano possui uma razao de H/C
alta, gerando menos COy como subproduto frente a outros hidrocarbonetos
(IEA, 2019).

O metano utilizado para a reforma a vapor pode se originar de outras
matérias-primas. O biogas gerado a partir de biomassa também é uma escolha
como fonte de metano, sendo uma alternativa renovavel, porém sua taxa de
metano é menor, precisando de purificagdes prévias para a retirada do CO4 e
outras impurezas (SWARTBOOI; KAPANJI-KAKOMA; MUSYOKA, 2022).

As fontes de metano podem conter especies sulfuradas, tornando vital a
realizacao de uma dessulfuracéo inicial para evitar o envenenamento do cata-
lisador utilizado no reformador (GHW, 2023). A presenga de hidrocarbonetos
mais pesados no gas natural, como etano e propano, faz necesséria a adi¢ao de
uma etapa de pré-tratamento chamada de pré-reforma, na qual esses hidrocar-
bonetos sao convertidos em metano e éxidos de carbono; diferente da reforma

a vapor, a pré-reforma opera a temperaturas menores (GHW, 2023).

2.2
Pre-tratamentos

2.2.1
Dessulfurizacao

Como mencionado anteriormente, a primeira etapa do processo de pro-
ducao de Hy é a dessulfurizacao do gas de entrada para evitar o envenenamento
do catalisador. A remocao total do enxofre é possivel, porém acarreta um custo
de operacgao elevado, sendo aceitaveis concentracoes de HoS menores que 0,5
ppm (WANG; ENG, 2020).

A hidrodessulfurizagao (HDS) é o método mais utilizado na industria
para a remocao das espécies de enxofre do combustivel; o processo consiste
na hidrogenagao dos compostos para formar HyS (GANIYU; LATEEF, 2021).
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Este tltimo ¢é retirado do gas utilizando adsorventes, sendo o ZnO o mais
utilizado (PARANDIN; RASHIDI, 2018).

2.2.2
Pre-reforma

Os hidrocarbonetos maiores, principalmente etano e propano, presentes
no gas natural sdo convertidos em gases mais simples como metano, éxidos de
carbono, agua e hidrogénio. A pré-reforma acontece a temperaturas relativa-
mente baixas, entre 400 °C e 550 °C, a condic¢oes adiabaticas utilizando um
catalisador a base de niquel (SPERLE et al., 2005).

A Equacao 2-1 corresponde a reforma dos hidrocarbonetos maiores, a

Equacao 2-2 é a metanagao e a Equacao 2-3 é a WGS.

CoHy, + nHO — nCO + (n + %)H2 — AHS <0 (2-1)
CO + 3 HQ S CH4 + HQO AH§98 = —206 kJ/moI (2—2)
CO + HyO = COy + Hy AHZg = —41 kJ/mol (2-3)

As principais problematicas na pré-reforma sao a formacao de coque
originada da elevada concentragao de carbono e a sinterizacao do catalisador
de niquel (SPERLE et al., 2005).

2.3
Fundamentos da reforma a vapor do metano (SMR)

O gas com alto teor de metano é alimentado no reformador. O equipa-
mento - ilustrado na Figura 2.1 - conta com 2 se¢bes principais. O géas passa
pelos tubos internos do reformador onde se encontra o catalisador, ocorrendo
a reacao de reforma. No exterior dos tubos, ocorre a combustao para fornecer
a energia necessaria para a reacao; o préprio gas misturado com o reciclo pro-
veniente de etapas subsequentes do processo é utilizado como combustivel no

reformador.
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Gas pré-reformado/vapor

Gas natural/ar
de combustao
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Figura 2.1: Reformador de vapor convencional

Fonte: Adaptado de Karimipourfard, Kabiri e Rahimpour (2014).

A reagao de WGS também acontece no reformador, porém as condigoes
de operacao limitam a conversao devido a natureza exotérmica. Por esta razao,
para maximizar a producao de Hs,, sdo adicionados reatores de WGS depois
do reformador.

Os reatores de WGS (WGSR) promovem a reagdo de WGS operando em
condigOes de temperatura e pressao menores em comparacao com o reator de
reforma. Existem dois caminhos possiveis para o WGSR: alta temperatura
e baixa temperatura. Os reatores de alta temperatura (HTS) operam a
temperaturas de entre 310 °C até 450 °C e os catalisadores utilizados sao
baseados em 6xidos de cromo e ferro (LIMA et al., 2012). Nos reatores de baixa
temperatura (LTS), as temperaturas nao superam os 300 °C, os catalisadores
empregados sao geralmente baseados em o6xidos de cobre, zinco, cromo e
aluminio (LIMA et al., 2012).

2.3.1
Catalisadores

A implementagao de catalisadores para a reforma a vapor do metano
¢ essencial para reduzir a barreira energética do processo, permitindo uma
producao energeticamente viavel. Assim também, a seletividade oferecida pelo
catalisador possibilita a preferéncia de uma das vérias reagoes termodinami-
camente possiveis.

Na reforma a vapor, sao utilizados catalisadores metdlicos do grupo

VIII suportados por 6xidos metalicos. Dentro deles, o niquel é o metal mais
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utilizado em funcao de seu custo-beneficio, sendo o catalisador de preferéncia
o Ni/Al;O3. Porém, é suscetivel & formacao de coque, o que desativa o
catalisador. (IGHALO; AMAMA, 2024).

2.3.2
Mecanismo

Diversos estudos de catalisadores comerciais baseados em niquel utili-
zados para a reforma a vapor de metano sugerem que o mecanismo de caté-
lise heterogénea de Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson (LHHW) descreve
apropriadamente a interacao entre a superficie do catalisador e os reagentes.
Como indica a Figura 2.2, no mecanismo de Langmuir-Hinshelwood, todas as
espécies sao adsorvidas; a reacdo ocorre na superficie do catalisador onde os
reagentes encontram-se adsorvidos e o produto gerado ¢ posteriormente des-

sorvido.

‘ Mecanismo Langmuir-Hinshelwood

| '_A.,lg_] }3(9}_ AR R r:(PEg) |
. '.' !
' Adsorgio Reacdo Produto adsorvido  Produto dessorvido:

' Mecanismo Eley-Rideal
A B By

Adsorgdo Reacdo Produto adsorvido  Produto dessorvidoé

Figura 2.2: Mecanismos de catélise heterogénea.

Fonte: Farias, Tremiliosi-Filho e Camara (2023).

Na reforma a vapor do metano, as espécies adsorvidas sdo o metano
e o vapor de dgua. A Tabela 2.1, criada por Lee et al. (2018), apresenta
o mecanismo de adsorcao, reacdo e dessor¢cao das espécies na superficie do

catalisador de reforma.
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Tabela 2.1: Mecanismo de reagdo na reforma a vapor do metano (SMR)
(adaptado de Lee et al. (2018))

Espécies envolvidas Eq. Etapa
Hy0 + (s) == O(s) + Ha (1)  Adsorcao / dissociagao da HoO
CHy + (s) == CHy(s) (2)  Adsorgao / dissociagdo do CHy
CHa(s) + (s) == CHs(s) + H(s) ~ (3)
CHs(s) + (s) == CHa(s) + H(s) (4) Reagdes na superficie
CHa(s) + O(s) == CH20(s) + (s)  (5)
CH20(s) + (s) == CHO(s) + H(s)  (6)
CHO(s) + (s) == CO(s) + H(s) (7)
CO(s) + O(s) == CO2(s) + (s) (8) Etapa determinante da taxa
CHO(s) + O(s) == CO2(s) + H(s) (9)
CO(s) == CO + (s) (10)
CO2(s) == CO2 + (s) (11) Dessorgao dos produtos
2H(s) = (s) + Hy (12)
Hy(s) == Ha + (s) (13)

Varios fatores devem ser considerados para favorecer a producao de
hidrogénio, como a temperatura, pressao e razao de reagente; sendo as reagoes

de formacao de CO, CO, e Hy as etapas determinantes da cinética.

2.4
Captura de carbono

O principal diferencial do hidrogénio azul é a baixa emissdo de gases
de efeito estufa. O carbono gerado pelo processo é capturado por meio de
varias tecnologias, porém adiciona um custo extra devido a implementagao de
equipamentos especificos para a captura.

O CO, pode ser capturado em diferentes etapas do processo. A captura
de carbono pré-combustao consiste na captura do COs antes da queima dos
gases (ALIZADEH; KHALILI; AHMADI, 2024). A produgao de hidrogénio a
partir do metano faz parte deste tipo de tecnologia, pois o COy é capturado
antes que os gases residuais sejam redirigidos ao forno do reformador.

A captura pés-combustao também integra o processo de reforma a vapor
do metano; devido a natureza endotérmica da reacao, é necessaria a queima de
combustivel para manter as temperaturas elevadas no reator. O combustivel
utilizado pode ser Hy ou metano, que gera COy como produto indesejado da
combustao. Também pode ser implementada a captura por oxi-combustao,
na qual o combustivel é queimado em condig¢oes ricas em oxigénio, geralmente

oxigénio puro, promovendo a combustao completa e formando unicamente COq
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e agua, facilitando a separacao do gas em etapas subsequentes (ALIZADEH;
KHALILI; AHMADI, 2024).

24.1
Absorcao quimica

O processo de absorcdo quimica consiste no contato entre a corrente
gasosa e um solvente de extragao liquido, chamado de absorvente. O liquido
absorve seletivamente o CO, presente na corrente gasosa. Logo, o liquido
rico em COy ¢é transferido a uma unidade de regeneracao, o COs é extraido
do liquido por meio de aquecimento. O liquido regenerado é comprimido e
reciclado para a unidade de absor¢ao (KHAN et al., 2023).

A diferenca da absorcao fisica, a qual requer um elevado custo energético
para manter condicoes de pressao elevadas, na absorc¢ao quimica o solvente
interage quimicamente com o gas, formando ligacoes fracas que podem ser
quebradas com o aumento da temperatura (KHAN et al., 2023). Os equipa-
mentos utilizados para absorcao quimica do CO, sao as torres de absorcao -
esquematizadas na Figura 2.3 - nas quais a corrente de gas entra pelo fundo e o
solvente pelo topo, ocorrendo o contato entre as fases gas-liquido. Finalmente,

o liquido rico em COs é coletado no fundo, e o gas livre de CO4 sai pelo topo.

Condensador

Gais purificado l % g
. Amina pobre COz capturado

Refrigerador
de amina

Absor¢io
Regeneracio

@

Amina rica/ pobre
Trocador de calor

e

Gas de
combustio
[Amina rica
Refervedor

Figura 2.3: Fluxograma de captura de CO, com aminas.

Fonte: Miranda et al. (2018).

Os solventes mais utilizados na industria para a absorcao de CO5 consis-
tem em alcanoaminas, classificadas em: aminas primarias, como a monoetano-
lamina (MEA) ou a diglicolamina (DGA); secundérias, como a dietanolamina
(DEA) ou a diisopropanolamina (DIPA); terciarias, como a trietanolamina
(TEA) ou dietiletanolamina (MDEA); ciclicas, como a piperazina (PZ) e a
morfolina (MOR) (VEGA et al., 2018). A reagdo entre a amina e o COy é
representada na Equagao 2-4 a seguir (VEGA et al., 2018).
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COy + HAm == AmH"COO~ (2-4)

AmH"COO™ + B &= AmCOO~ + BH* (2-5)

Como indicado na Equacao 2-5, a formagdo do anion carbamato
AmCOQO™ requer outra base B, sendo esta outra amina. Desta forma, a captura
de CO; requer 2 moléculas de aminas por cada molécula do gés.

No caso das aminas terciarias, como MDEA , ndo ocorre uma reagao direta
com o CO,. A amina atua como catalisadora da reacao de hidratagdo de COs,
gerando bicarbonato, como mostrado na Equagao 2-6 (SANTOS; GOMES;
BORDADO, 2016).

COy 4+ Hy0 + R1RyR3N == R RoR3sNH" + HCO3~ (2-6)

Em comparagdo com outras aminas, as aminas terciarias tém uma capa-

cidade de absorcao maior e requerem menos energia para serem regeneradas,

mas possuem uma cinética de reagao lenta, por essa razao sao utilizadas mistu-

ras de aminas. A piperazina é muito utilizada como promotor por ser altamente

reativa, resultando em misturas com altas capacidades de absor¢ao e cinética
rapida (N.BORHANI; WANG, 2019).

Outros solventes quimicos que podem ser utilizados para a absorcao

sao solugoes salinas, solugdo de carbonatos, hidréxidos e sais de aminoacidos

(N.BORHANI; WANG, 2019); porém, as aminas seguem sendo o solvente de

escolha devido a sua maturidade.

2.4.2
Adsorcao

A técnica de captura de CO5 por adsorcao aproveita a capacidade dos
gases de serem adsorvidos em uma superficie sélida, chamada de adsorvente.
Como esquematizado na Figura 2.4, o método consiste na passagem da mistura

de gases pelo adsorvente; as moléculas de CO, ficam retidas, permitindo assim
a separagao (CHARRIS; PRADA, 2024).
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Figura 2.4: Processo de adsorcao de COs.
Fonte: Adaptado de CO2CRC (2012).

O CO, retido é posteriormente recuperado por meio da regeneracao do
adsorvente, permitindo assim a reutilizacao do mesmo durante varios ciclos de
produgao (CHARRIS; PRADA, 2024).

A regeneracao do adsorvente realiza-se a partir da variagao das condic¢oes
de operagdo. A adsorgdo por oscilagio de temperatura (TSA) efetua-se a
temperaturas baixas e o adsorvente é regenerado ao aumentar a temperatura.
Similarmente, na adsor¢do por oscilagdo de temperatura a vacuo (TSAV),
aplica-se um vacuo, permitindo que a regeneracao seja realizada a temperaturas
mais baixas e resultando em um custo energético menor (CHARRIS; PRADA,
2024). Na adsorgao por oscila¢ao elétrica (ESA), o aumento da temperatura
para a dessor¢ao é providenciado pelo efeito Joule gerado ao passar uma
corrente elétrica pelo adsorvente (CHARRIS; PRADA, 2024).

Na adsor¢ao por oscilagdo de pressao (PSA), o COy é adsorvido a
altas pressoes e dessorvido a pressao ambiente, mantendo-se a temperatura
constante. Também a adsor¢ao por oscilagao a vacuo (VSA), na qual o COq
é adsorvido a pressao atmosférica e a regeneracao é realizada aplicando vacuo
(RAGANATTI; MICCIO; AMMENDOLA, 2021).

Na selecao de um adsorvente apropriado devem-se considerar varios
fatores: o material deve ter uma alta capacidade de adsorcdo de CO, para
reduzir a quantidade utilizada e a dimensao do equipamento; deve ser seletivo
e possuir boa cinética de adsor¢ao; a regeneracao deve ser simples, requerendo
uma baixa quantidade de recursos energéticos; o tempo de vida deve ser alto,
mantendo estabilidade frente aos numerosos ciclos de adsor¢ao e dessorcao;

o custo deve ser razoavel; e por ultimo, deve possuir estabilidade térmica
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e mecanica para nao ser fortemente afetado pelas condi¢bes de operacao
(RAGANATI; MICCIO; AMMENDOLA, 2021).

Na captura, utilizam-se adsorventes a base de carbono, sendo o carbono
ativado um dos mais empregados na industria, zedlitas e estruturas metalor-
glnicas (MOFs), entre outros (RAGANATI; MICCIO; AMMENDOLA, 2021).
Também podem ser utilizados adsorventes quimicos, como materiais funciona-

lizados com aminas (RAGANATTI; MICCIO; AMMENDOLA, 2021).

243
Separadores de membranas

A separacao de CO, por membrana é uma alternativa sustentdvel de
baixo custo econdmico e energético, e de pouco requerimento espacial (GKOT-
SIS; PELEKA; ZOUBOULIS, 2023).

O principio de funcionamento consiste na passagem da mistura de gases
por uma membrana que atua como um filtro; os gases sao separados em base a
afinidade da membrana, aqueles que possuem uma maior afinidade conseguem
permear a membrana, enquanto os outros ficam retidos (GKOTSIS; PELEKA;
ZOUBOULIS, 2023). Na Figura 2.5, é esquematizado o processo de separagao.
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Figura 2.5: Funcionamento de separacao por membrana.

Fonte: Adaptado de Khalilpour et al. (2015).

Em membranas poliméricas densas, a transferéncia de massa se da pelo
fenomeno de difusdo: primeiramente, o gas é adsorvido pela membrana no lado
de maior pressao; em seguida, ocorre a difusdao do gds que permeia a mem-
brana, para finalmente ser dessorvido no lado de menor pressao (GKOTSIS;
PELEKA; ZOUBOULIS, 2023). A for¢a motriz é controlada pela diferenca
de potencial quimico entre os extremos da membrana (GKOTSIS; PELEKA;
ZOUBOULIS, 2023). A Equagao 2-7 representa o fluxo de gés através da mem-
brana (GKOTSIS; PELEKA; ZOUBOULIS, 2023).

Qi

Ji =
5

(P = By - i) (2-7)
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Onde J; ¢ o fluxo molar da espécie i em mol.m—2.s7!, Q; é a permeabili-
dade da espécie i em mol.m.m~2.s~ . Pa~!, § é a espessura efetiva da membrana
em m, P, e P, sao as pressoes do retido e do permeado em Pa, e z; e y; sao as
fragdes molares da espécie i em cada lado em mol/mol.

A permeabilidade e a seletividade sao os fatores mais importantes para
a escolha de uma membrana. A permeabilidade se da pela relagdo entre a

quantidade permeada e a espessura da membrana, como mostrado na Equacao
2-8 (GKOTSIS; PELEKA; ZOUBOULIS, 2023):
Qi
q9= S (2-8)
A seletividade é a capacidade da membrana de separar dois gases. Na
Equagao 2-9, a relagao entre a quantidade permeada do gés i e do gas j define

a seletividade da membrana (GKOTSIS; PELEKA; ZOUBOULIS, 2023).
_Qi_ @
Qi g

Estes dois fatores definem o custo operacional e o capital do projeto.

a; (2-9)
A dimensao da membrana vai depender da permeabilidade: membranas mais
permeaveis vao precisar de uma area menor para alcancar um fluxo desejado.
Por outro lado, uma membrana mais seletiva permite atingir a maior pureza
com um menor requerimento energético. (GKOTSIS; PELEKA; ZOUBOULIS,
2023).

Uma extensa variedade de materiais é utilizada na fabricacao de membra-
nas, cada um com suas vantagens e desvantagens. Para a captura de CO4 sao
principalmente utilizadas membranas a base de materiais poliméricos, mem-
branas inorganicas e de matriz mista (GKOTSIS; PELEKA; ZOUBOULIS,
2023).

As membranas poliméricas sdao as mais eficientes do ponto de vista
economico devido a sua facil producao. Possuem resisténcia térmica, mecanica
e fisica, porém apresentam problemas de plastificacdo apds um uso prolongado
(GKOTSIS; PELEKA; ZOUBOULIS, 2023).

Por outro lado, as membranas inorganicas - como, por exemplo, o
carbono ativado, zedlitas, ceramicos e MOFs - possuem resisténcia superior
para condic¢oes extremas de operacao, porém apresentam um custo de producao
elevado. Dessa forma, a juncdo de materiais organicos e inorganicos € vista
como uma alternativa para superar essas limitacoes, sendo voltada toda a

atencao para a sintese de materiais compésitos para a produgao de membranas
de matriz mista (GKOTSIS; PELEKA; ZOUBOULIS, 2023).
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2.4.4
Armazenamento

O COg capturado pode ser armazenado em reservatérios geologicos ade-
quados, como: formacoes salinas, reservatorios de 6leo e gas depletados, re-
servatorios de carvao nao explotaveis, formagoes basélticas e formagoes de
folhelho organico (NETL, 2025). O CO, é armazenado como um fluido super-
critico, é dizer, a temperaturas superiores a 31,1 °C e pressdes maiores que
72,9 atm, possuindo propriedades intermediarias entre a fase gasosa e a fase
liquida (NETL, 2025). Nessas condigdes, o CO, ocupa um volume reduzido,
exibindo uma densidade similar a do estado liquido e uma viscosidade compa-
ravel a do estado gasoso, o que permite armazenar maiores quantidades num
mesmo volume. Para que o CO5 se mantenha em estado supercritico, é neces-
sario injeta-lo a profundidades superiores a 800 metros, onde as temperaturas
e pressoes sao maiores (NETL, 2025).

O CO, éretido no subsolo por meio de varios mecanismos, como mostrado

na Figura 2.6.
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Figura 2.6: Mecanismos de aprisionamento de CO,.

Fonte: Adaptado de Pakchotanon et al. (2025).

A propria estrutura e imperfeicdes das rochas impermeabilizam o solo,
evitando a passagem do COs; a porosidade das rochas permite a fixacao do
COs na sua superficie; a agua presente solubiliza o CO, em bicarbonato, que

pode reagir com minerais e formar carbonatos sélidos (NETL, 2025).
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2.4.5
Utilizacao

Embora esse trabalho esteja focado em CCS, ¢ importante mencionar que
o uso do CO, para a obtencao de produtos de valor agregado é uma alternativa
mais atraente para a direcdo de uma industria sustentavel. O COy pode ser
reaproveitado diretamente ou ser transformado em diferentes produtos.

Dentre as rotas quimicas de reaproveitamento do CO,, a conversao
catalitica baseada na hidrogenacao do CO, para a formacao de metanol é uma
das mais promissoras devido a versatilidade de dito alcool como combustivel e
na industria quimica (RODRIGUES; ALVES; MEYER, 2022). Indo para a drea
da bioquimica, a implementacao de bioprocessos utilizando microrganismos
ou enzimas é uma opcao para a obtencao de biocombustiveis a base de COy;
também, o COy pode servir como matéria-prima na producgao de polimeros
como o policarbonato (RODRIGUES; ALVES; MEYER, 2022).

A Figura 2.7 mostra as rotas nao transformativas de reaproveitamento
de COs.

-
¥

]
LA

W f z

Supressao de
Bebldas incéndios Recuperagao

T avangada de petréleo

=
CO,

supercritico

i3

b..

Sistemas cornutavels

"”COZ rd N
Agrlcultura
Industria Metalurgica

Conservag;ao e ‘
refrigeragéo de
alimentos

Medlcma

Figura 2.7: Rotas de reaproveitamento de COs.
Fonte: Adaptado de LeClerc et al. (2025).

Dentro das rotas nao transformativas, pode-se encontrar o uso do gas para
a carbonatacao de bebidas, injecdo para recuperacao avancada de petroleo e
uso terapéutico na drea médica (LECLERC et al., 2025).
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2.5
Purificacao de hidrogénio

O hidrogeénio gerado a partir da reforma a vapor do metano deve ser
separado do gas de sintese contendo CO, COs, metano e outros componentes. O
objetivo dessa etapa é a obtencao de gas Hy de alta pureza, permitindo seu uso
como combustivel ou como reagente na industria quimica. Para isso, diversas
tecnologias de separagao sao empregadas; métodos fisicos incluem Pressure
Swing Adsorption (PSA), separa¢do por membranas e destilagdo criogénica
(KIM; YANG, 2025). Por outro lado, métodos quimicos como a formagao de
hidretos metalicos também podem ser aplicados; porém, os métodos fisicos sao
os mais empregados na industria (KIM; YANG, 2025).

2.5.1
Adsorcao por oscilacdo de pressdo (PSA)

A técnica de separacao de PSA é a escolha por exceléncia do setor
industrial para obter Hy de alta pureza, conseguindo concentragoes de mais
de 99,99% (LUBERTT; AHN, 2022).

O PSA é um processo ciclico e dindmico, constando de vérias etapas
de adsorgao, despressurizacao, dessor¢ao, purga e pressurizacao (LUBERTTI;
AHN, 2022). Desta forma, para atingir uma operagdo continua, é preciso
de multiplos leitos (LUBERTI; AHN, 2022). As correntes resultantes sdao
o hidrogénio de alta pureza e os gases residuais, esses ultimos podem ser
reaproveitados como combustivel.

O ciclo comega com a entrada da mistura dos gases na unidade de PSA,

mostrada na Figura 2.8.
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Figura 2.8: Unidade PSA convencional.

Fonte: Adaptado de Du et al. (2021).

Quando o gas comprimido passa pelo interior, as impurezas sao retidas
por adsor¢do, permitindo a saida de Hy de alta pureza. A pressao do leito
é reduzida a niveis intermediarios, produzindo uma corrente rica em Hsy
utilizada para pressurizar ou purgar outros leitos. O leito é despressurizado
em contracorrente e as impurezas sao dessorvidas, é realizada uma purga com
um fluxo rico em Hy em contracorrente para remover as impurezas restantes.
O leito é pressurizado em contracorrente a uma pressao intermediaria com
um fluxo rico em H, proveniente da etapa de despressurizagao de outro leito;
finalmente, o leito é pressurizado em contracorrente na pressao de adsorcao,
reiniciando o ciclo (LUBERTI; AHN, 2022).

Os materiais utilizados como adsorventes nos leitos sao geralmente silica
gel, zedlitas e carvao ativado; a escolha do adsorvente é baseada na sua
afinidade com as impurezas contidas na corrente. Para maximizar a remocao
de varias impurezas, sdo utilizados leitos multicamadas, combinando diferentes
adsorventes (LUBERTT; AHN, 2022).

2.5.2
Destilacao criogénica

A destilagdo criogénica é um processo de separacao de gases baseado
nos diferentes pontos de ebulicdo, operando a temperaturas muito baixas
e altas pressdes (LEUNG; CARAMANNA; MAROTO-VALER, 2014). Uma

esquematizacao do processo ¢ mostrada na Figura 2.9.
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Refervedor de fundo

Figura 2.9: Esquematizacao da destilagdo criogénica.

Fonte: Adaptado de Naquash et al. (2022).

Esse processo permite a obten¢ao de gases com alta pureza; no entanto,
para chegar as condigoes de operacao requeridas, sao necessarios multiplos

estagios de compressao e resfriamento, implicando um alto consumo energético

(LEUNG; CARAMANNA; MAROTO-VALER, 2014).



3
Metodogia

3.1
Diagrama de blocos do processo

A seguir é mostrado o diagrama de blocos do processo simulado no Aspen

HYSYS®.

Aminas.

2
!m C doe
@ Post-Combustao Secagem
Vapor de’
Agua 99’;29%

Absorgdo
Pre-Combustio

Figura 3.1: Diagrama de blocos do processo Simulado.

Fonte: Desenhado em DRAW.io (2025).

Foram consideradas as etapas de absorcao pré-combustao e pos-
combustao para maximizar a captura de CO,. O pacote termodinamico padrao
utilizado foi Peng-Robinson, o qual permite prever as propriedades dos flui-
dos em condig¢oes nao ideais, especialmente quando se estd trabalhando com
hidrocarbonetos (KIM et al., 2018).

3.2
Condicoes de entrada

Serd utilizado como base de calculo um volume de gas natural de 241,20
mil m?/d, esse volume corresponde a produgao didria da planta PETROBRAS
51 no periodo de setembro de 2025, que foi utilizada apenas como referéncia
para ordem de grandeza de vazdo (ANP, 2025a). A composi¢do do gas
foi estimada em funcao dos valores encontrados na literatura e dos limites
estabelecidos na Resolugdo ANP N¢ 982/2025 para gas natural comercial
(CEGAS, 2025; ANP, 2025b).

Na Tabela 3.1, encontram-se as concentragoes usadas em mol de cada

um dos componentes.
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Tabela 3.1: Composi¢ao do gas natural utilizada na simulagao.

Componente Composigao (% mol/mol)
Metano (CHy) 90,00

Etano (CoHg) 7,50

Propano (C3Hg) 0,5

Diéxido de carbono (COy) 1,00

Nitrogénio (Ng) 1,00

Sulfeto de hidrogénio (HyS) 5 ppm (7,2 mg/m?)

O gés conta com um poder calorifico inferior (PCI) de 8,398.10° kJ/kmol
e um poder calorifico superior (PCS) de 9,237.10° kJ/kmol, valores retirados
do Aspen HYSYS®.

A razao molar vapor/gés escolhida é de 3,0, pelo que serd utilizado um set
para fornecer a corrente de vapor de agua necessaria. Esse valor é equivalente
a uma razao molar de vapor/carbono (S/C) de 2,82 (VOLDSUND; JORDAL;
ANANTHARAMAN, 2016).

3.3
Coluna de adsorcao para dessulfurizacao

Como o software Aspen HYSYS® nao possui um médulo especializado
em adsorcao, optou-se por utilizar um "Component Spliter'. Segundo o tra-
balho de Tran (2016), o adsorvente comercial composto por ZnO tem uma
capacidade de adsor¢do de 245,2 mgS/g ou 260,5 mg HyS/g. Desta forma,
serd considerada esta capacidade para calculo do adsorvente necessario, esti-
mando uma eficiéncia de remocao total. Como nao foram considerados outros

compostos sulfurados, nao sera feita a hidrogenacao.

34
Pre-reformador

O pré-reformador foi simulado a partir de um reator de Gibbs operando

de forma adiabética com uma corrente de entrada a 450 °C.

3.5
Reator de reforma

O reformador consta de 100 tubos com didmetro interno de 10 cm e

comprimento de 12 metros, totalizando um volume de 9,4 m?; essas dimen-
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soes foram escolhidas com base nas faixas encontradas na literatura (DiAZ;
WILLIS, 2022).

O reator de reforma a vapor foi simulado a partir de um Plug Flow
Reactor (PFR) que opera de forma isotérmica a uma pressao de 28,3 bar,
com uma temperatura de 900 °C. Para a modelagem do reator de reforma,
foram escolhidas reagoes do tipo heterogéneas cataliticas. O modelo cinético
utilizado esta baseado no modelo de Xu e Froment (1989) para o catalisador
de Ni/MgAl,O4. Porém, os dados cinéticos foram retirados do trabalho de
Chouhan et al. (2021). A densidade do catalisador ¢ 2355 kg/m? e porosidade
de 0,5. Na Tabela 3.2, encontram-se as taxas de reacao do modelo para cada

reacao.

Tabela 3.2: Reagoes e expressoes da taxa (CHOUHAN et al., 2021)

Reacao Expressao da taxa
P P
)
CHy + H,0 + CO + 3H Ry =
4 2 + oy 1 DEN?
ka (P P . PH2 PCOQ )
Py CO1L H20O Ko
CO + H,0 « CO H Ry =—2
+ Ho g + o 2 DEN?
4
% (PCH4PI?IQO - PHQII:SCO2>
CH, + 2H,0 < CO, + 4H Ry = —=2
4 + 2H5 2 1 4o 3 DEN?

Onde DEN = 1+ Kcp, Pon, + KcoPeo + Kp, P, + “2207429.
2
As constantes cinéticas originam-se da lei de Arrhenius, expressa na
Equacao 3-3, a seguir (FOGLER, 2004):

k=Ae RT (3-1)

Onde A é a constante pré-exponencial, E, é a energia de ativagao e R ¢é a
constante dos gases ideais. As constantes de equilibrio foram adaptadas da
equagao de Van’t Hoff integrada, correspondente a Equagao 3-2 (FOGLER,
2004):

a

. b)

K= e(T (3-2)

O termo a é —AH/R. Finalmente, a equagao resultante fica:
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K = exp(b) et (3-3)

Os termos pre-exponenciais e energias presentes nas Tabelas 3.3 e 3.4
foram obtidos de Chouhan et al. (2021).

Tabela 3.3: Constantes cinéticas e de equilibrio do modelo (adaptado de
Chouhan et al. (2021)).

Constante A (kmol.bar".kg.t.h™') E, ou AH (kJ/mol)

ky 9,49 x 10 240, 1
o 4,39 x 106 67,13
ks 2,29 x 10'3 243,9
K, 1,20 x 10% 223, 1
Ky 1,72 x 1072 —36, 58
K 2,06 x 101 186,5

Tabela 3.4: Constantes de adsor¢ao do modelo (CHOUHAN et al., 2021).

Constante A (bar")  AH (kJ/mol)

Kecn, 6,65 x 1074 —38,28
Ku,o 1,77 x 10° 88, 68
Ky, 6,12 x 107° —82,90
Kco 8,23 x 107° —70,65

O software Aspen HYSYS® solicita a entrada de dados das constantes
cinéticas da seguinte forma:
- kdirfdir(-Pi) - krev reV(Pi)

N n
{1 + 2 Kzfz(Pz)]
Além disso, as constantes cinéticas diretas e reversas sdo aceitas apenas

(3-4)

por volume de gés, sendo necessaria a seguinte conversao (HESKETH, 2003):

THYSYS = Tpc<1 ; (b) (3'5)

Onde p, é a densidade do catalisador e ¢ é a porosidade.
Dessa forma, as constantes pré-exponenciais foram adaptadas para serem
aceitas na entrada de dados do Aspen HYSYS®, resultando nos seguintes

valores, apresentados na Tabela 3.5.
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Tabela 3.5: Constantes cinéticas diretas e reversas.

Constante A (kmol.bar®.m_2.h~') E, ou AH (kJ/mol)

gas

k1. dir 2.24 x 1019 240,1
K1 rev 1,87 x 106 17,04
Ko dir 1,03 x 1010 67,13
ko ev 6,01 x 10" 103,7
ks, ai 5.39 x 10'8 2439
K3 rev 2,62 x 107 57,41

O reator de reforma foi validado a partir dos dados das composicoes
de saida no equilibrio, em base ao trabalho realizado por Freitas (2012).
Também foi realizada uma andlise de sensibilidade para estudar o efeito da
temperatura e a composicao S/C na conversao do metano, assim como o efeito
da temperatura nas vazoes de saida do reator para uma relacao S/C fixa de
2,88 na entrada do reator.

Para o reformador operar de forma isotérmica, foi necessario adicionar um
trocador de calor que iguale a temperatura de entrada a de saida. Essa energia,
com a requerida no reformador, foi fornecida pelo forno, e os combustiveis
utilizados foram gas natural a pressao atmosférica e a corrente de saida do
PSA, a qual contém em parte metano e hidrogénio. O forno foi simulado a
partir de um reator de conversdo com conversao total de metano, Hy, CO,
etano e propano; considerando combustao completa com Oy 5% em excesso.

As equagdes de reagao sao apresentadas a seguir:

2H, + 0y — 2H,0 (3-6)

2CO + 0y — 2CO, (3-7)

CHy + 20, — COs + 2H,0 (3-8)

2 CoHg + 70y — 4COs + 6 H,0 (3-9)
C3Hs + 505 — 3CO, + 4H,0 (3-10)

A temperatura de saida dos gases do forno foi fixada a 1000 °C para

poder estimar a quantidade de combustivel auxiliar requerida.
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3.6
Reatores de WGS

Os reatores de WGS foram simulados utilizando reatores de Gibbs,
considerando que a unica reacdo presente é a WGS. Os gases de saida do
reformador sao resfriados a uma temperatura de 450 °C para entrar no reator
HTS o qual é operado de forma adiabatica. Logo, os gases de saida do reator
HTS sao resfriados a 200 °C antes de entrar no reator de LTS, que também
opera de forma adiabatica. Esta configuracdo permite aproveitar a energia de
saida do reformador para acelerar a cinética no primeiro reator de WGS e, logo

no reator de baixa temperatura, a reacdo ocorre com uma CONversao maior.

3.7
Coluna de absorcao para captura de CO,

Para capturar o COs, foi escolhida uma solugdo aquosa 45% m/m de
MDEA e 5% m/m de Piperazina para pré-combustao, conforme o trabalho
realizado por Katebah, Al-Rawashdeh e Linke (2022), tendo como objetivo uma
eficiéncia de captura de 90%. Para a pds-combustéo, a escolha foi 40% m/m de
MDEA e 10% m/m de Piperazina, baseada no estudo de Chen et al. (2025),
e procurou-se uma eficiéncia de captura de 80%. O pacote termodindmico
utilizado serda o "Acid Gas - Chemical Solvents', este pacote é especializado
para colunas de absor¢ao utilizando aminas (DUBOIS; THOMAS, 2018).

Antes do PSA, a corrente de gas entra no fundo da torre de adsorcao,
a qual opera a 24 bar, favorecendo a transferéncia de massa entre o gas e o
liquido. A solugao de aminas entra no topo a mesma pressao. A corrente de
MDEA /PZ rica em COj entra num flash para reduzir a pressdo a 2,1 bar,
a corrente liquida é aquecida antes de entrar no Stripper, que opera a 2 bar
(MEERMAN et al., 2012). A solugdo de amina pobre é direcionada para uma
bomba; a pressao é aumentada até a pressao da coluna de absorcao, sendo
adicionados agua e amina antes de entrar na coluna.

O mesmo procedimento foi realizado para a torre de absor¢ao dos gases
de exaustao, mas neste caso a torre opera a pressdo atmosférica, precisando
de uma bomba antes do regenerador e sem necessidade de adicionar um flash
(CHEN et al., 2025).

As torres de absor¢ao e regeneragao foram simuladas com o intuito de
minimizar o niimero de pratos e a vazao de aminas. As especificagoes definidas
nos regeneradores foram as temperaturas do condensador e do refervedor,
procurando a obten¢do de uma amina com baixa carga de CO5 e uma corrente
de CO5 com pouca agua. As vazbdes de amina foram ajustadas até chegar as

eficiéncias de captura desejadas.
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3.8
Purificacdao de H, por PSA

Similar ao processo de dessulfurizacao, a adsorcao por oscilagdo de
pressao é um processo que nao pode ser simulado rigorosamente no software
Aspen HYSYS®. Desta forma, a simulacao foi realizada a partir de um
"Component Splitter", foi considerada uma pureza de 99,99 % de Hy com uma
recuperacao de 90 % para o adsorvente BPL AC & 13X zedlita (SHABBANI
et al., 2024).

3.9
Compressao e desidratacao do CO,

O CO; capturado nas torres de aminas é misturado e direcionado para o
trem de compressao. As condigoes desejadas de saida do trem sdo uma pressao
de 100 bar e uma temperatura de 30 °C. Além disso, a concentrac¢ao de agua é
um dos parametros mais importantes; concentragoes muito elevadas provocam
a formacao de acido carbonico, o qual danifica as tubulagdes. Nao existe um
valor estabelecido, mas a maioria dos artigos sugere uma concentragao de 50
ppm (LEUNG; CARAMANNA; MAROTO-VALER, 2014).

O trem de compressao utilizado consta de 5 estagios de compressao, em
cada estagio sao realizados a compressao, resfriamento e separacao de fases.
Todos os compressores contam com um aumento de pressao em razao de 2,2,
por exemplo, no primeiro estagio a pressao do gas aumenta de 2 bar para 4,4
bar; também, todos os resfriadores resfriam as correntes de gas para 30 °C,
facilitando a separacao de fases e mantendo as temperaturas de descarga dos
compressores numa faixa segura. Antes do 5° estagio, a corrente de gas passa
pela unidade de desidratagao por TEG (Trietileno Glicol), para reduzir a carga
de dgua; o TEG é regenerado com o auxilio de uma corrente de gas de stripping
originada do vaso flash. O pacote termodinamico utilizado é Peng-Robinson
para as compressoes e "Glycol Package” para a desidratacao (OI; RAI, 2018).

As condigoes de tratamento por TEG - exceto a pressao de operacgao do
absorvedor - foram extraidas do artigo realizado por @i e Rai (2018), a vazao de
TEG foi estimada em 3,0 kmol/h. As condigoes operacionais sao apresentadas
na Tabela 3.6.
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Tabela 3.6: Dados operacionais da desidratacao por TEG

Absorvedor Regenerador

N pratos 10 4

Pressao (bar) 44,98 1,01

Temperatura de entrada TEG (°C) 35 153

Temperatura do reboiler (°C) - 200

Razao de refluxo - 0,5
3.10

Avaliacao econémica preliminar.

No presente trabalho, a avaliacao economica é limitada aos custos dos
equipamentos instalados como CAPEX e custos de utilidades e matérias-
primas como OPEX.

Para realizar a avaliacdo econdmica, foi utilizado o médulo Aspen Eco-
nomics, o qual permite o mapeamento e dimensionamento dos equipamentos
instalados, fornecendo estimativas precisas de custos de investimento e custos
operacionais. Do programa foi retirado o ” Installed Coost” dos vasos, trocadores
de calor, torres, bombas e compressores.

Devido a limitacao do modulo, alguns equipamentos nao podem ser
dimensionados, pelo que foi necessario estimar os custos a partir de valores
na literatura. Os custos de equipamentos podem ser estimados a partir da
Equagao 3-11 extraida de Turton et al. (2009), indicada seguidamente.

C, AN\"
e (L 11
Cb (Ab) (3 )

Onde A é o atributo do equipamento, geralmente a capacidade, C' é o
custo e n é um expoente que depende do tipo de equipamento. O sufixo a
representa o equipamento a custear e o sufixo b o equipamento de referéncia.
(TURTON et al., 2009).

Os precos do dessulfurizador, pré-reformador, reformador, reatores de
WGS e PSA foram estimados a partir da literatura, utilizando a Tabela 3.7,
que foi adaptada do trabalho de Spallina et al. (2016), o qual mostra o ”Ref.

FErected Cost” dos equipamentos.
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Tabela 3.7: Dados de entrada para a estimativa de custos por ajuste de
capacidade (Adaptado de Spallina et al. (2016))

Equipamento Unidade Qe Cior (MM€) f  Ano CEPCI

Dessulfurizador MWygy  413.8 0,66 0,67 2011  585.7
Pré-reformador MWrygy 1800 17,5 0,75 2005  468,2
Reformador MWy 1246 27,61 0,75 2007 5254
Reatores WGS MWy 1246 9,54 0,67 2007 5254
PSA kmol/h 17069 27,96 0,60 2007 5254

Onde Cyet é 0 custo de referéncia, Qf é a capacidade de referéncia e f é
o fator de escala exponencial. O custo final do equipamento na simulacao foi
ajustado para o ano 2025 utilizando o Chemical Engineering Plant Cost Index
(CEPCI) e calculado em ddlar, com valores de 800 e US$ 1,16, respectivamente.
Os valores dos CEPCI sédo retirados de University of Manchester (2025). A
fonte original da tabela utilizava o PCI total da planta, porém neste trabalho
foi usado unicamente o PCI do gas natural a ser reformado.

Para calcular os custos operacionais, foi necessario obter estimativas de
custos de matérias-primas e utilidades da literatura. O preco do gas natural
foi obtido de Moura (2025) e calculado com base no PCS; os precos da dgua de
processo de Katebah, Al-Rawashdeh e Linke (2022); prego da eletricidade de
CEIC (2025) e os pregos dos catalisadores e material adsorvente de Lee et al.
(2021); o pregos sao mostrados na Tabela 3.8. Para o custo do vapor utilizado
na reforma, foi considerado o prego de dgua de processo, assumindo que é
transformada em vapor a partir da energia retirada na entrada dos reatores de
shift. Os custos de vapor e agua de resfriamento foram extraidos do software,

assim como o consumo de energia elétrica.

Tabela 3.8: Precos de utilidades e matérias-primas para analise econémica

Matéria-prima / Utilidade Unidade Valor

Gés Natural US$/MMBtu 20
Agua de processo US$/m? 0,9
Eletricidade US$/MWh 145
Catalisador US$/kg 25
Adsorvente USS$ /kg 2

Foi calculada a massa requerida de catalisador para cada um dos reatores;
para o pré-reformador e reatores de shift, a Gas Hourly Space Velocity (GHSV)

foi estimada a partir de valores da literatura presentes nos artigos de Choi et
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al. (2017) e Haryanto et al. (2011). As densidades de bulk dos reatores de
pré-reforma e shift correspondem a valores tipicos de catalisadores comerciais
(SINOCATA, 2025; DENGZHUO, 2025). Para o reformador, foi utilizado o
volume de 9,4 m?3.

Os céalculos foram realizados a partir da Equacao 3-12 e os parametros

operacionais sao apresentados na Tabela 3.9.

Fent (STDmg/h) * Poulk (kg/m3)

3-12
GHSV (h™') - 1000 (3-12)

Meat (t) -

Tabela 3.9: Parametros operacionais dos reatores

Parametro Pré-reformador Reformador HTS LTS
GHSV (h71) 5000.0 — 4000.0 4000.0
pruk (kg/m?) 1200.0 1178.0 1400.0 1350.0

Foi considerado o tempo de vida dos catalisadores e material adsorvente
de 5 anos e 1 ano equivalente a 8760 horas. A quantidade de material adsorvente
foi calculada a partir da capacidade de adsor¢ao do material e da vazao de HsS,

considerando uma remocgao total.

3.11
Premissas de projeto

— Estado estacionério.

— A queda de pressdao em todos os trocadores de calor é de 10 kPa, 40 kPa
no adsorvedor e 100 kPa no pré-reformador e reatores de shift e 150 kPa

no reformador.

— O combustivel nao possui HyS.



4
Resultados e Discussao

4.1
Processo final

O gés natural é fornecido a 30 bar e 30 °C a uma vazao molar de
425 kmol/h, equivalente a 1,005.10% STDm3/h ou 2,412.105 STDm?/dia. O
gas é pré-aquecido a 360 °C e o HyS presente é retirado completamente no
adsorvedor, logo o gas ¢ misturado com uma corrente de vapor superaquecido
a 29,9 Bar e 400 °C em razao molar Vapor/Gaés de 3.

IJ\_/\LI E-101

cs ‘-E B (Vapor
(VAPCR) Superaquecido) E-102
cr Ci

MIX-100

o
m
2

QE-102

Adsorved

QE-100 oa

=

Figura 4.1: Pré-aquecimento e adsor¢ao de HyS

Fonte: Aspen HYSYS® 2025.

A mistura de gases é pré-aquecida a 450 °C no trocador de calor e
direcionada para o pré-reformador, entrando a 29,4 bar. No pré-reformador,
o etano e propano sao convertidos em CHy, Hy, CO e CO5 com conversoes
superiores a 99,9%. A corrente de gas sai a 405 °C e 28,4 bar e entra no trocador

de calor para ser pré-aquecida a 600 °C antes de entrar no reformador.



Capitulo 4. Resultados e Discussdo 41

QE-104 RE

PRE-REFORMADOR

c42
C
= MIX-101 @)

—&

ADJ-1

Figura 4.2: Pre-reformador e reformador

Fonte: Aspen HYSYS® 2025.

O reformador foi simulado a partir de um PFR operando a 900 °C e
28,3 bar, mostrado na Figura 4.3. Antes de entrar no forno, o ar a 30 °C é
preaquecido para 265 °C, sendo necessarios 1992 kmol/h de ar para os 366
kmol/h de combustivel. A quantidade de combustivel auxiliar (Gas natural)

necessaria foi de 94 kmol/h, equivalendo a 18% da demanda total.
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Figura 4.3: Reformador e forno

Fonte: Aspen HYSYS® 2025.

Nas condicoes de operacao aplicadas, a conversao do metano foi de 85,8%,
a corrente de saida do reator foi de 2486 kmol/h com composigdes molares de

2,4% de CHy, 50,7% H,, 30,8% H,0, 11,1% CO, 4,9% CO4 e 0,17% Na.
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A corrente gasosa a 900 °C é posteriormente resfriada para 450 °C
antes de entrar no reator de HTS, mostrado na Figura 4.4. No reator, é
convertido 53,4% do CO em CO,, aumentando a producao de H,; a reacao
¢ exotérmica, provocando um aumento da temperatura para 513 °C. Desta
forma, foi necessario resfriar a corrente para 200 °C antes de entrar no LTS.
Neste tltimo, a conversao de CO foi de 89,4%. A conversao total de CO

considerando ambos os reatores de WGS foi de 95,1%.
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Figura 4.4: Reatores de shift, absor¢do com aminas e PSA

Fonte: Aspen HYSYS® 2025.

Novamente, a corrente de saida ¢é resfriada, desta vez para 30 °C, e
dirigida para um separador. A maioria da agua é retirada e a corrente gasosa
é enviada para o absorvedor de COs.

A corrente de gas composta por 382,7 kmol/h COs, 1522 kmol/h de Hs,
59,8 kmol/h de CHy, 13,5 kmol/h de CO, 4,25 kmol/h de Nj e 4 kmol/h de HyO
entra no fundo da torre de absorc¢ao - ilustrada na Figura 4.5 - a qual opera a
24 bar com 20 pratos. No topo entram 1,47.10° kg/h de MDEA /PZ 45% e 5%
a 30°C; considerando que a vazao méssica de gas de entrada é 2,144.10* kg/h,
a relacdo massica L/G na torre é de 6,86.

Na torre de absorcéo, é retirado 90% de CO5 no gés. A corrente de amina
rica em COy é descomprimida a 2,1 bar e o gas é separado num vaso flash,
logo a fase liquida é aquecida a 85 °C antes de ser enviada ao regenerador. O
regenerador tem 10 pratos e opera a 2 bar, a temperatura do reboiler é 121 °C
e a temperatura do condensador é 30 °C, a corrente liquida entra no primeiro
prato e o gas flash entra no condensador. Na corrente de topo saem 353,7
kmol/h de gds com uma composi¢ao molar de COy de 97,4%. No fundo, sai
a corrente de amina a 2 bar, passa pelo trocador de calor e recebe o makeup,
em seguida ¢ bombeada a 24,1 bar e resfriada a 30 °C antes de entrar de novo

na torre de absorcao; a amina regenerada conta com uma concentragao molar
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de 0,35% de CO,. Na Tabela 4.2 sao apresentados os dados operacionais dessa

etapa de captura.
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Figura 4.5: Primeira absor¢ao de COq
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Fonte: Aspen HYSYS® 2025.

A corrente principal de 1641 kmol/h de gés rica em Hy entra no PSA a 24
bar. E separado 90% do Hy com uma pureza superior a 99,99%, equivalente a
uma vazao de 2759 kg/h. O “tail gds” sai a pressao atmosférica com uma vazao
de 272 kmol/h contendo 21,9% de CHy, 55,9% de Hsy, 14% de CO,, 1,65% de
H50, 4,97% de CO e 1,56% de Ny. Ele se mistura com o gas natural para ser
usado como combustivel no forno do reformador.

Apobs a queima do combustivel, o gas de exaustao sai do reformador a
uma temperatura fixada de 1000 °C a uma vazao de 2279 kmol /h e composigao
de 9,3% de COq, 20,5% de HyO, 69,3% de N, 0,87% de Os. A rota dos gases

¢ mostrada na Figura 4.6.
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Figura 4.6: Rota dos gases de combustao
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Fonte: Aspen HYSYS® 2025.

O géas ¢ utilizado para aquecer as correntes de outras etapas do processo

na zona convectiva do reformador - Figura 4.7 - na seguinte ordem: formagao
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de vapor superaquecido, pré-aquecimento da entrada do reformador, pré-
aquecimento da entrada do pré-reformador, aquecimento do gas natural e
aquecimento do ar de entrada no forno. As temperaturas de entrada e saida
de cada um dos trocadores e a energia reaproveitada sao mostradas na Tabela
4.1, o reaproveitamento energético total foi de 50 GJ/h. Esses trocadores de
calor nao foram considerados na avaliagdo econoémica, por corresponderem as

serpentinas no reformador.

QR-100 QR-101 R-102 R-103 R-104

C46 c47 c48 C49 C50 C51
RE-100 RE-101 RE-102 RE-103 RE-104

Figura 4.7: Zona convectiva do reformador

Fonte: Aspen HYSYS® 2025.

Tabela 4.1: Temperaturas e energias nos trocadores de calor na zona convectiva
do reformador

CQuente Te (QC) Ts (QC) ‘ CFria Te (QC> Ts (QC) ‘ Q (k‘]/h)

RE-100 1000 902 E-101  234,6 400 8,43 x 10°
RE-101 902 718 E-104  404,7 600 1,55 x 107
RE-102 718 656,3 | E-102  383,3 450 5,08 x 10°
RE-103  656,3 572,6 | E-100 30 360 6,79 x 10°
RE-104  572,6 395,1 | E-112 30 265 1,40 x 107

O gas é resfriado para 40 °C sendo retirada a agua num vaso de separacao.
Logo, entra a uma segunda torre de absor¢cao com amina que opera a pressao
atmosférica, ilustrada na Figura 4.8. A massa de gas entrando na coluna é de
5,677.10* kg/h e foi necessdria uma vazao de 2,07.10° kg/h de MDEA /PZ 40%
e 10% para retirar 80% do CO,, a concentracao de CO4 na amina pobre foi de

0,5% molar. As condicoes de operacao sido apresentadas na Tabela 4.2.
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Figura 4.8: Segunda absorcao de CO,
Fonte: Aspen HYSYS® 2025.

Tabela 4.2: Dados operacionais do absorvedor e do regenerador.

Captura 1 Captura 2
Absorvedor
COg capturado (%) 90 80
Amina MDEA 45% + PZ 5% MDEA 40% + PZ 10%
N€© pratos 20 30
Pressao (bar) 24 1,013
Temperatura amina (°C) 30 30
L/G (kg/kg) 6,86 3,65
Regenerador
N® pratos 10 20
Pressao (bar) 2 2
Temperatura amina (°C) 85 80
Temperatura do refervedor (°C) 121 121
Temperatura do condensador (°C) 30 30

As correntes de CO5 sao misturadas e entram no trem de compressao
com uma vazao de 527 kmol/h com 97,5% de COs e 2,2% de H50, o trem é

ilustrado na Figura 4.9.
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Figura 4.9: Trem de compressao

Fonte: Aspen HYSYS® 2025.

Apés a 4% etapa de compressdao, a corrente de CO, é dirigida para
uma unidade de desidratacdo com TEG - exibida na Figura 4.10 - onde a
concentracao de agua ¢ reduzida de 2112 ppm para 48 ppm, estando no limite
aceitavel para transporte e armazenamento de 50 ppm. O TEG regenerado

chega ao absorvedor com uma concentracao de 99,4% em massa.

MIX-100 ces

-Cpndensador3

é Q-C
c8g Pl o0 3 % .DEI:D_H er3

104 VLV-102

K-108 QK-108

=

Figura 4.10: Unidade de desidratacao por TEG
Fonte: Aspen HYSYS® 2025.

Finalmente, a corrente de gas seco é dirigida para o 5° e ultimo estagio
de compressao; a corrente resultante é de 2,26.10* kg/h com pureza de 99,97%
de CO4 a 100 bar e 30 °C.

Os balancos de energia encontram-se na Tabela 7.1 e as informacoes das
correntes de processo nas Tabelas 7.2 e 7.3, presentes no Apéndice.

O PFD da simulagao ¢ mostrado na Figura 4.11.
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4.2
Validacao do reator de reforma

O reator de reforma foi validado a partir dos dados fornecidos por
Freitas (2012) quem realizou o cdlculo das composicoes de saida no reator pela
metodologia da minimizacao da energia de Gibbs em condigoes de equilibrio.
A pressao de operagao foi de 10 atm com uma razao molar HoO/CH, de 2; na
simulagdo, a vazao de alimentacao de CHy foi de 1 kmol/h. Foi considerado um
reator isotérmico com temperatura de entrada igual a temperatura de saida
e determinou-se a composicao do gas de saida em funcao da temperatura de
reacao. O reator é mostrado na Figura 4.12 e os resultados sao apresentados
na Tabela 4.3, que foi adaptada de Freitas (2012).

&

SET-2

REFORMADOR-2

GN-Teste

SET- , Saida
Toe  MX-100-2

Q-Ref2

Figura 4.12: Validagdo do reformador
Fonte: Aspen HYSYS® 2025.

Tabela 4.3: Comparagao entre as fragoes molares por Freitas (2012) e os valores
obtidos na simulacao.

773 K 873 K 973 K

Freitas (2012) Sim. Freitas (2012) Sim. Freitas (2012) Sim.

CHy 0.262 0.261 0.204 0.202 0.128 0.127

H>0O 0.527 0.524 0.425 0.420 0.315 0.312

CO 0.003 0.003 0.017 0.017 0.059 0.058

COq 0.040 0.041 0.061 0.062 0.064 0.066

Ho 0.168 0.172 0.293 0.299 0.433 0.437
1073 K 1173 K 1273 K

Freitas (2012) Sim. Freitas (2012) Sim. Freitas (2012) Sim.

CHy 0.054 0.054 0.014 0.014 0.003 0.003
HyO 0.227 0.226 0.185 0.185 0.176 0.177
CO 0.118 0.118 0.157 0.157 0.171 0.172
COq 0.049 0.050 0.035 0.035 0.027 0.027

Hs 0.551 0.552 0.610 0.609 0.622 0.621
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Os resultados obtidos na simulagao sao préximos aos valores fornecidos
por Freitas (2012), demonstrando que o reator consegue reproduzir de forma

satisfatéria o comportamento do sistema.

4.3
Estudos de caso do reformador

Foi realizado um estudo de caso do reformador para analisar a conversao
do metano em diferentes condigdes de temperatura e razdes S/C na pressao de
operagao de 28,3 bar. A razdo S/C corresponde a da corrente de entrada do
reformador, apds passagem pelo pré-reformador.

Como indicado na Figura 4.13 a conversao de metano aumenta em fungao
da temperatura, isto deve-se a natureza endotérmica da reacao. Assim também,
a conversao aumenta para razoes de S/C maiores, pois o aumento de mols de

H>0O desloca o equilibrio para a formacao de produtos.

Conversao no Reformador

0.5 e & o —-e--5/C=0.89

0.4 D o —on” -—e--5/C=187

Conversao CH4

e s --e--5/C=2.88

600 700 800 900 1000
Temperatura (°C)

Figura 4.13: Conversao do reformador em func¢ao da temperatura e razao S/C

Fonte: Autoral, 2025.

A anélise de sensibilidade realizada por Ratnakar e Balakotaiah (2024)
para reformadores elétricos obteve resultados similares, indicando que a con-
versao de metano é favorecida a maiores temperaturas e razoes S/C.

Se bem que, a temperaturas muito elevadas, a conversao se aproxima dos
100%, na pratica, isto pode ocasionar a formacao de coque, comprometendo a
eficiéncia e o tempo de vida do catalisador. Por essa razao, foi escolhido operar
o reformador a 900 °C, ja que, nessa temperatura, a conversao ainda ¢é alta,

enquanto o risco de formagao de coque é menor.
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Também foi estudado o efeito da temperatura nas composicoes da
corrente de saida do reformador nas condigoes de pressao e razao S/C do

processo simulado.

Vazbes de Saida no Reformador (S/C = 2.88)
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Figura 4.14: Vazoes de saida no reformador em fungao da temperatura

Fonte: Autoral, 2025.

Como ¢é esperado, a vazao molar de Hy aumenta em funcao da tempera-
tura, enquanto a vazao de CH4 diminui; isto reflete o aumento da conversao
na reacao de reforma. A vazao de CO também aumenta devido a reacao de
reforma, porém a temperaturas mais baixas o aumento é menor. Por outro
lado, a vazao de CO4y apresenta um aumento pequeno a baixas temperaturas
e diminui a temperaturas maiores; o efeito pode ser explicado pela reacao de

water gas shift, que a temperaturas menores promove o consumo de CO.

4.4
Avaliacao ambiental preliminar

Para justificar a escolha de 2 locais de captura, foi realizada uma
comparagao de 3 casos: Reforma sem Captura (Caso 1), Reforma com Captura
antes do PSA (Caso 2), Reforma com dois estagios de Captura (Caso 3)

As emissoes de CO4 geradas pelos processos de reforma, water-gas shift
e combustao foram mitigadas a partir dos procedimentos de captura com
aminas em locais estratégicos. No total, foram geradas 24,3 t/h de COq,
correspondendo a uma relagao de 8,87 kg, /kgy,: a primeira torre de aminas
foi responsavel pela captura de 62% do COs do processo e a segunda torre
do 30,5%, resultando numa eficiéncia de captura total de 92,3% de CO,. Os

resultados estao na Tabela 4.4 a seguir.
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Tabela 4.4: Comparacao de cenarios de captura de CO, em planta SMR

Unidade Caso1l Caso 2 Caso 3

Captura % 0 62 92,3
CO; gerado t/h 26 24,3 24,3
CO;, capturado t/h 0 15,2 22,6
Intensidade kgco,/ kg, 9,4 3,39 0,68

Os resultados obtidos demonstram que, sem a captura, o processo tem
uma intensidade de carbono de 9,4 kg, /kgy,, condizente com valores de uma,
planta de hidrogénio cinza reportados na literatura (ROY et al., 2025). Com a
captura antes do PSA, a intensidade baixa para 3,39 kg, /kgy, encontrando-
se abaixo dos 7 kgoo,eq/kgn, definidos pela Lei n® 14.948/2024, podendo
ser categorizado como hidrogénio de baixa emissao (BRASIL, 2024). No
entanto, a integracao de captura pos-combustao resultou numa intensidade de
0,68 kgqo,/kegy,, esta redugao significativa propoe uma vantagem ambiental,
cumprindo os estandares europeus de hidrogénio de baixa emissao de 3,38
kg00,0q/kgH, como limite maximo (SVENSSON, 2023).

Cabe ressaltar que esses valores sao unicamente do processo simulado,
neste trabalho nao foram considerados outros aspectos como perdas de gas
natural e CO5 no transporte, queima de combustivel para geragao de vapor,
nem o associado a eletricidade; esses fatores repercutem na intensidade de
carbono final numa planta de hidrogénio real.

O consumo de gas natural do processo é outro parametro importante;
para produzir 2759 kg/h de hidrogénio foram necessarios 7496 kg/h de gas
natural como matéria-prima e 1657 kg/h como combustivel do forno, equiva-
lendo a 3,32 kg /kgy,. O reaproveitamento do tail gas também foi uma etapa
crucial, permitindo reduzir o consumo de combustivel do forno do reformador
e impactando positivamente na economia e sustentabilidade do processo; caso

contrario, o consumo total de gas natural seria de 3,99 kgqy /kegy, -

4.5
Avaliacao econémica preliminar

Foi realizada uma avaliagdo economica preliminar visando estimar a
ordem de grandeza do capital necessario para a instalacdo e operacao dos
equipamentos. Na Tabela 4.5 apresenta-se a capacidade da simulagdo (Qsim) €

os custos estimados (Cyy,) dos equipamentos.
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Tabela 4.5: Capacidades e custos estimados dos equipamentos.

Equipamento Unidade Qgim  Caim (MMUSS)

Dessulfurizador MWygy 99,1 0,40
Pré-reformador MWrygy 99,1 3,94
Reformador MWiray 99,1 7,30
Reatores WGS  MWpgy 99,1 3,09
PSA kmol/h 1641 12,1

Os custos dos vasos, trocadores de calor, torres, bombas e compressores
foram obtidos do software, resultando em um custo estimado de US$ 16,7
milhoes; desta forma, o CAPEX total de equipamentos estimado ¢ US$ 43,6
milhoes.

A partir da Figura 4.15, pode-se observar que o equipamento de PSA
ocupa a maior parcela no CAPEX ISBL, seguido do trem de compressao de
COq e do reformador. Os vasos e trocadores de calor que estao fora dos sistemas

de captura e compressao encontram-se na parcela "outros”.

CAPEXISBL

= Dessulfurizador

= Pre-reformador

= Reformador

= Reatores WGS

= PSA

= Captura Pré-Combustdo
m Captura Pés-Combustao
= Compressao CO2

= Qutros

Figura 4.15: Percentagens no CAPEX ISBL

Fonte: Autoral, 2025.

Considerando toda a cadeia de captura, incluindo as capturas pré-
combustao, pds-combustao e trem de compressao, estima-se que os custos

compoem aproximadamente 35% do CAPEX ISBL de equipamentos final.
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Para o calculo do OPEX, os volumes e massas dos catalisadores sao

mostrados na Tabela 4.6.

Tabela 4.6: Vazao de entrada e carga de catalisador nos reatores

Parametro Pré-reformador Reformador HTS LTS
Fent (STDm?3/h) 4.02 x 104 4.17 x 10*  5.88 x 10* 5.88 x 104
Veat (m?) 8.04 9.4 14.7 14.7
Meat (t) 9.6 11.1 20.6 19.8

A partir da vazado de entrada e volume do catalisador, obtém-se que o
GHSV no reformador foi de 4428 h—1.

O custo anualizado para a troca de catalisador e adsorvente foi de US$
0,31 milhoes. Ja, o custo operacional anual variavel total de matérias-primas
e utilidades foi estimado em US$ 91 milhoes ao ano. A Figura 4.16 mostra as

porcentagens de cada matéria-prima e utilidade no custo operacional final.

OPEX variavel

3.5% - 0.3%

= GN

= GN Combustivel

= Agua de processo

= Agua de resfriamento +
vapor

= Electricidade

= Catalizador e Adsorvente

Figura 4.16: Percentagens no OPEX

Fonte: Autoral, 2025.

O gas natural utilizado como matéria-prima compde a maioria do custo,
seguido pelo consumido no reformador, totalizando 87,5%; isso corresponde
ao elevado custo do gas natural para uso industrial no Brasil. A dgua de
resfriamento e o vapor utilizado nos refervedores somam 8,4%:; ja a eletricidade
utilizada para o acionamento das bombas e compressores ocupa 3,5%; por

ultimo, a agua de processo e reposicao de catalisadores compoem menos de
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1%. Os resultados sao coerentes com a literatura, Udemu e Font-Palma (2024)

observaram que o gas natural corresponde a mais de 80% do OPEX em uma

planta de SMR com CCS.
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Conclusao

O presente trabalho consistiu na simulagao e estudo do processo de re-
forma a vapor de metano a partir de gas natural com integracao de tecnologias
de captura e armazenamento de carbono (CCS) utilizando o software Aspen
HYSYS®. A vazao de gas natural utilizada como matéria-prima foi de 241,2
mil m?/d, resultando numa producio didria de 66 toneladas de hidrogénio.

Observou-se a importancia das diferentes condi¢oes de operacao a partir
do estudo do reator de reforma, em especial o efeito da temperatura nas
composigoes das espécies de saida do reator. Maiores temperaturas e razoes
S/C resultaram em conversdes de metano superiores. A temperatura de
operagao de 900 °C e razao S/C de 2,88 demonstraram ser uma escolha
apropriada, permitindo uma conversao de 85,8%.

A implementacao de duas torres de captura utilizando aminas proporci-
onou uma eficiéncia de captura superior a 90%, obtendo uma intensidade de
carbono abaixo do limite méximo proposto pela Lei n® 14.948 /2024 e chegando
a cumprir com os novos padroes europeus de baixa emissao. Por fim, a planta
simulada teve emissoes diarias de 45 toneladas de CO,.

A avaliagao econémica preliminar possibilitou estimar os custos de todos
os equipamentos instalados considerados na simulacao e custos operacionais
relacionados a matéria-prima e utilidades. Os resultados demonstram que os
equipamentos de captura e compressao do COy ocupam a maioria do CAPEX;
por outro lado, o equipamento mais caro foi o PSA. Nos custos operacionais,
o gas natural utilizado como matéria-prima superou os 70%, j4 o gas natural
total utilizado superou os 80%.

As premissas consideradas no trabalho nao permitiram o estudo cinético
do reator de reforma, impossibilitando retratar o comportamento axial e
sendo necessario trabalhar em condicoes de equilibrio. Uma modelagem fisica
do reformador poderia fornecer perfis de temperatura préximos a realidade;
isto, em conjunto com a integracao dos fendomenos de transporte nas taxas
reacionais, permitiria o dimensionamento do reator em funcdo da conversao
desejada e ofereceria resultados precisos da demanda energética do forno.

O estudo ambiental restringiu-se as emissoes do gas CO, associadas aos
processos de reforma, shift e combustao, sem cobrir perdas. Uma andlise mais
rigorosa consideraria as emissoes de outros gases de efeito estufa, como metano,
e dos poluentes atmosféricos NOx e SOx. Também poderia-se investigar a

toxicidade das correntes de processo e seu efeito no meio ambiente e nos
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humanos. O destino do CO, capturado nao foi discutido, limitando o estudo
até a etapa de transporte, podendo ser considerado em trabalhos futuros.
Uma avaliacao econémica mais desenvolvida permitiria estimar os custos
de investimento totais da planta e os custos de producao e venda do hidrogénio
de baixa emissao para a capacidade de planta tratada, permitindo assim uma
comparagao precisa com outros trabalhos da literatura. A incorporagao dos
créditos de carbono também deveria ser considerada em uma futura andlise
econdmica. A adicdo de uma andlise energética e exergética do processo
poderia ser implementada para estimar a demanda energética total da planta,
identificar os pontos de maior consumo energético, propor uma integragao
energética otimizada, calcular o consumo e producao de vapor e quantificar
as emissoes oriundas da geracao de energia. Por ultimo, a substituicao do
gés natural por opg¢des mais sustentaveis, como biogas ou biometano, seria

aconselhavel como uma opgao para reduzir as emissoes totais do processo.
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Tabela 7.1: Tabela de balancos de energia

Unit QE-100 QE-101 QE-102 QE-103 QE-104
Heat Flow  kJ/h 6.79E+06 8.43E+06 5.08E+06 4.06E+07 1.55E+07
Power kW 1886.5 2342.7 1411.1 11264.7 4298.7
QE-105 QE-106 QE-107 QE-109 @QTPL1 QE-111 @QTPL3
Heat Flow  kJ/h 4.03E+07 2.67E+07 3.99E+07 3.08E+07 4.52B+07
Power kW 11193.6 7406.7 11074.7 8567.3 12549.6
QE-112 @TPL2 QE-113 @TPL4 QE-114 @TPL4 QE-115 @TPL4 QE-116 @TPL4
Heat Flow  kJ/h 1.40E+07 1.82E+06 1.70E+06 1.73E+06 2.05E+06
Power W 3891.7 504.4 472.2 481.6 569.3
QE-117 @QTPL4 QE-119 @TPL4 QR-100 @TPL5 QR-101 @QTPL5 QR-102 @QTPL5
Heat Flow kJ/h 5.12E4+06 7.35E+03 1.55E+07 5.08E406
Power kW 1421.3 2.0 4298.7 1411.1
QR-103 @QTPL5 QR-104 @QTPL5 Q-Condensador-1 @QTPL1 Q-Reboiler-1 @QTPL1 Q-Condensador-2 @QTPL3
Heat Flow  kJ/h 6.79E+06 1.40E407 5.99E+06 3.74E+07 3.79E+06
Power kW 1886.5 3891.7 1663.6 10378.2 1052.2
Q-Reboiler-2 @TPL3 Q-Condensador3 @QTPL4 Q-Reboiler3 @TPL4 QP-100 @QTPL1 QP-101 QTPL3
Heat Flow kJ/h 4.91E+07 5.12E4+04 1.39E+05 4.34E+05 2.92E4+04
Power kW 13635.0 14.2 38.5 120.6 8.1
QP-103 @QTPL4 QK-104 @QTPL4 QK-105 QTPL4 QK-106 @QTPL4 QK-107 @QTPL4
Heat Flow kJ/h 2.30E+03 1.50E+06 1.47E+06 1.42E+06 1.32E+06
Power kW 0.6 4178 408.0 394.3 367.7
QK-108 @TPL4 Q-Entrada_ REF QTPL2 Q-Reformador @TPL2 Q-forno @TPL2
Heat Flow  kJ/h 1.11E+06 2.60E+07 -7.91E+07 -1.05E+08

Power kW 308.8 7211.7 -21969.8 -29181.5
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