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Resumo da Dissertagdo apresentada a COPPE/UFRJ como parte dos requisitos

necessarios para a obtengdo do grau de Mestre em Ciéncias (M.Sc.)

AVALIACAO DE ROTA DE PRODUCAO DE ELETROCOMBUSTIVEIS PARA
AVIACAO UTILIZANDO ELETRICIDADE SOLAR FOTOVOLTAICAE
CAPTURA DE DIOXIDO DE CARBONO DIRETAMENTE DO AR

Clarissa Bergman Fonte

Margo/2021
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Pedro Rua Rodriguez Rochedo

Programa: Planejamento Energético

Este trabalho avaliou uma rota para producdo de eletrocombustiveis, que
armazenam eletricidade renovavel e potencialmente neutra em carbono em sua estrutura
quimica. A rota estudada utiliza geracdo solar fotovoltaica para fornecer eletricidade a
eletrolise, formando o gas hidrogénio. A tecnologia de captura direta do didxido de
carbono do ar (DAC) via absorcao foi proposta para fornecer este outro gas. O hidrogénio
e o diéxido de carbono participam, entdo, de uma etapa de sintese, em que a unidade
principal ¢é a sintese de Fischer-Tropsch. Como produto final, focou-se no querosene de
aviacdo. Entre os motivos que levaram a escolha por esta rota é importante destacar o
interesse recente no uso de tecnologias fotovoltaica e de DAC na producdo de
combustiveis. Os resultados principais mostraram um potencial de producéo limitado e
custos altos se comparados ao combustivel convencional, o que pode levar a necessidade
de politicas de incentivo. Assim, conclui-se que a rota estudada é uma oportunidade de
nicho para a produgdo de eletrocombustiveis. Desta forma, faz-se um contraponto a
expectativas otimistas encontradas na literatura académica e por parte de empresas em

relacdo a este tipo de rota para producéo de eletrocombustiveis.
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requirements for the degree of Master of Science (M.Sc.)

EVALUATION OF A PRODUCTION ROUTE FOR AVIATION ELECTROFUELS
USING SOLAR PHOTOVOLTAIC ELECTRICITY AND CARBON DIOXIDE
DIRECT AIR CAPTURE

Clarissa Bergman Fonte

March/2021

Advisors: Alexandre Salem Szklo

Pedro Rua Rodriguez Rochedo

Department: Energy Planning

This work evaluated a production route for electrofuels, which store renewable
and potentially carbon neutral electricity in their chemical structure. The evaluated route
produces hydrogen by providing solar photovoltaic electricity to the electrolysis process.
Direct air capture (DAC) technology relying on absorption provides carbon dioxide. Both
gases take part in a synthesis process, in which the main unit is the Fischer-Tropsch
synthesis. Aviation kerosene was chosen as the final product to be obtained. Among the
reasons that led to the choice of studying this route, it is important to highlight the recent
interest in the use of photovoltaic and DAC technologies for fuel production. The main
results showed a limited production potential as well as high costs if compared to
conventional aviation fuel, which might lead to the need of incentive policies. As a
conclusion, it can be stated that the studied route is a niche opportunity to produce
electrofuels. Thus, this work contrasts with current optimistic expectations for this type

of electrofuels production route by academic literature and companies.
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1. Introducéo

O Acordo de Paris (2015), estabeleceu o objetivo de limitar 0 aumento na
temperatura média global para menos de 2°C, com esforgos para se atingir a limitacdo em
1,5°C, em comparagdo com os niveis da era pré-industrial. Os 195 estados signatarios
concordaram em aumentar seus esforcos para reduzir emissdes de gases de efeito estufa
(GEEs) visando emissdes liquidas nulas (EUROPEAN COMMISSION, 2020, IEA,
2019).

Neste contexto de mitigacdo de emissdes de gases de efeito estufa, insere-se o
hidrogénio de origem renovavel e neutra em carbono. Usualmente produzido a partir de
fontes fosseis — cerca de 96% do hidrogénio atual provém de gas natural, 6leo ou carvao
(IRENA, 2018) —, este gas pode também ser formado a partir da biomassa, através de
processos como a gaseificagdo (NI, LEUNG, et al., 2006), e de tecnologias de
decomposicdo da agua, como a termolise, a fotolise e a eletrolise (BAYKARA, 2004,
FUJISHIMA, ZHANG, et al., 2007). No primeiro caso, é feita a decomposicao térmica
de forma direta a altas temperaturas, que podem ser obtidas, por exemplo, de tecnologias
de concentracgdo solar. A fotélise, por sua vez, resulta da interacdo entre as moléculas de
agua e os fotons presentes na irradiacao solar. Por fim, a eletr6lise consiste na passagem
de uma corrente elétrica pela dgua, e pode utilizar-se de fontes de eletricidade como a
edlica ou a solar. Este ultimo processo, de acordo com IRENA (2018), pode ter um papel

primordial no contexto da transicao energética, sendo o foco deste estudo.

De maneira geral, o hidrogénio eletrolitico pode contribuir para a reducdo de
emissdes de gases de efeito estufa de duas formas. Primeiramente, pode substituir o
hidrogénio de fontes fosseis ja utilizado em aplicacdes existentes, como é o0 caso no setor
industrial, por exemplo, na formagdo de amonia. Além disso, o hidrogénio pode ser usado
em novas aplicacgdes, entre as quais: no setor de transportes, trazendo alternativas para os

combustiveis fosseis, ou no proprio setor de energia, como forma de armazenamento em



situacBes em que fontes renovaveis variaveis levem a desbalanceamento entre oferta e
demanda?® (IEA, 2019).

Nesta dissertacdo, foi feita a opcdo pelo estudo de uma aplicagdo do hidrogénio

no setor de transportes, conforme descrito nas proximas se¢oes.

1.1. Eletrocombustiveis: o hidrogénio no setor de transportes

Eletrocombustiveis, com base na definicdo proposta por GOLDMANN,
SAUTER, et al. (2018), sdo uma classe de combustiveis obtidos a partir do
armazenamento de eletricidade renovavel e potencialmente neutra em carbono na
estrutura quimica de liquidos ou gases. A expressdo “potencialmente” é usada para
ressaltar que no ciclo de vida do processo pode haver emissdes de carbono. Entretanto,

estas emissdes ndo sdo comparaveis as que ocorrem quando se utilizam fontes fosseis.

A eletrolise da dgua, em que a passagem de uma corrente elétrica pela dgua leva
a formacdo dos gases hidrogénio (Hz) e oxigénio (O2), € o processo mais comum para a
producdo de eletrocombustiveis. O hidrogénio assim formado, pela definicao apresentada,
jaé um combustivel deste tipo, mas também pode reagir em sinteses quimicas para formar
outros eletrocombustiveis, sejam gasosos ou liquidos. As opcBes de sintese quimica
utilizam, além do hidrogénio, os gases nitrogénio (N2), formando a aménia (NHzs), ou
dioxido de carbono (CO>), que pode resultar na formacéo de dimetil éter (DME), metanol
(CH30OH), metano (CH4) ou hidrocarbonetos de cadeias mais longas (GOLDMANN,
SAUTER, et al., 2018, SUN, YANG, et al., 2014).

1 Por utilizarem recursos intermitentes e estocasticos, as formas de geracdo de eletricidade
solar fotovoltaica e e6lica sdo conhecidas como renovaveis variaveis. Na pratica, isto faz com que
haja momentos em que a oferta de eletricidade seja maior do que a demanda, e vice-versa. Assim,
0 hidrogénio gerado via eletrolise pode atuar como forma de armazenamento, ajudando na

integracdo destas formas de geragéo nos sistemas de eletricidade (IEA, 2019).



A Figura 1 ilustra, de forma simplificada, rotas para a obtencdo de

eletrocombustiveis:
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Figura 1: Esquema simplificado das rotas de producéo de eletrocombustiveis. Fonte: Elaboracao propria.



E importante ressaltar que a utilizacéo de eletricidade renovével e potencialmente
neutra em carbono é essencial para que os eletrocombustiveis, por sua vez, tenham estas
caracteristicas. Além disso, nos casos em que ocorre uma sintese envolvendo dioxido de
carbono, este deve ser resultante de algum processo de captura, e para isto ha diferentes
opcdes. Entre elas, uma alternativa é fazer a captura nas proximidades da fonte de
emissdo, havendo trés tipos de tecnologias possiveis: pré-combustdo, pds-combustdo e
oxi-combustdo. Uma discussao detalhada a respeito deste assunto pode ser encontrada em
ROCHEDO (2011). Entretanto, além de fontes de emissao pontuais, o dioxido de carbono
também é lancado ao ar de forma distribuida, por exemplo, por meios de transporte.
Assim, outra alternativa é captura-lo da atmosfera, possivelmente muito apés 0 momento
da emisséo (BACIOCCHI, STORTI, et al., 2006).

O interesse pelos eletrocombustiveis é relativamente recente: o nimero anual de
artigos sobre este topico comegou a crescer em 2010 e, especialmente, a partir de 2014
(BRYNOLF, TALJEGARD, et al., 2018). Este crescimento mais recente pode ser
relacionado com o estabelecimento do Acordo de Paris (2015) e de seus objetivos,
conforme descrito no inicio da sec¢do 1. Nesta literatura, tem sido comum o uso dos termos
“Power-to-Gas” e “Power-to-Liquids” para descrever o0s processos da Figura 1
(BRYNOLF, TALJEGARD, et al., 2018, GOLDMANN, SAUTER, et al., 2018). Outras
expressdes comumente encontradas em alusédo aos eletrocombustiveis sdo “combustiveis
sintéticos”, a palavra “verde” e o prefixo “eletro”, por exemplo, em “hidrogénio verde” e
“eletrodiesel” (ASH, SCARBROUGH, 2019, GRAHN, BRYNOLF, et al., 2017, VAN
WIJK, 2017). Entretanto, estas nomenclaturas sdao apenas uma referéncia a rota de
producdo: os produtos propriamente ditos sdo quimicamente semelhantes aos seus
correspondentes formados a partir de fontes fosseis.

Na prética, o hidrogénio ja encontra uso no setor de transportes através de pilhas
a combustivel. Em linhas gerais, se pode definir esta tecnologia como o inverso da
eletrolise: nela, o hidrogénio reage com o oxigénio do ar, gerando agua e eletricidade.
Um bom detalhamento acerca deste assunto pode ser encontrado em no website do
Departamento de Energia dos Estados Unidos (USDOE, 2020a). De acordo com as

informagdes mais recentes da Agéncia Internacional de Energia (IEA, 2020a), em 2019
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existiam cerca de 23.000 carros a pilha a combustivel em uso, com lideranca de paises
como os Estados Unidos, China, Japdo e Coréia do Sul. Ainda que este valor seja reduzido
em comparacdo com a frota global de veiculos, estes paises, bem como alguns paises
europeus, apresentam uma crescente tendéncia de desenvolvimento desta tecnologia.
Outras aplicacdes das pilhas a combustivel de hidrogénio, como 6nibus, caminhdes e

trens também j& podem ser encontradas nestes locais (IEA, 2019).

A expanséo desta solucéo, entretanto, ainda enfrenta desafios. Entre eles, pode-se
citar o desenvolvimento de infra-estrutura, incluindo estacfes para abastecimento de
hidrogénio (IEA, 2019). Além disso, a durabilidade e a confiabilidade das células ainda
precisam ser aprimoradas: de acordo com NREL (2019), a degradacdo permanece uma
questdo importante. Custos de investimento, que ainda sdo mais altos que os de motores
a combustdo interna, bem como custos com manutencdo devido a baixa confiabilidade,
também sdo tidos como barreiras atuais (WANG, WANG, et al., 2018). Por fim, uma
importante questdo esta em garantir que o hidrogénio utilizado de fato venha de fontes de

eletricidade renovaveis e neutras em carbono.

Em relagcdo a outros eletrocombustiveis, ndo ha, até o presente momento,
aplicagéo relevante (IEA, 2019). Assim, neste trabalho, buscou-se avaliar uma rota de
producdo destes eletrocombustiveis detalhadamente, de maneira a entender suas

caracteristicas e seu real potencial de aplicacéo.

1.2. Escolha da rota a ser estudada

Entre as rotas exibidas na Figura 1, a sintese de hidrocarbonetos liquidos —
também conhecidos como liquidos de Fischer-Tropsch (FT) em alusdo ao seu processo
de producdo — possui a vantagem de permitir a formacdo de produtos quimicamente
semelhantes aos combustiveis fosseis amplamente utilizados, como gasolina, diesel e
querosene de aviacdo. Isto significa que estes combustiveis sintéticos possuem a
caracteristica denominada de drop-in, ou seja: podem ser usados em motores e infra-
estrutura j& existentes, eventualmente requerendo poucas adaptagdes no caso de haver
propriedades ligeiramente diferentes as dos combustiveis usuais (GOLDMANN,
SAUTER, et al., 2018, IEA, 2019). Em razao desta vantagem, escolheu-se essa rota para

analise.



Uma vez feita esta escolha, foram necessérias, ainda, as seguintes decisdes para
delimitar o escopo do estudo: a selecdo da fonte de eletricidade renovavel e neutra em
carbono para abastecer o processo de eletrolise; a escolha da forma de captura do dioxido
de carbono que participa da sintese quimica; e, por fim, a decisdo a respeito do

combustivel final a ser formado.

Em relacdo as duas primeiras questdes, selecionou-se o0 par geracdo solar
fotovoltaica (FV) e a tecnologia conhecida por captura do didxido de carbono diretamente
do ar (Direct Air Capture, DAC) (FASIHI, EFIMOVA, et al., 2019, REALMONTE,
DROUET, et al., 2019). Esta escolha se deu em razdo da observacdo de um interesse,
tanto por parte da literatura académica, como também por parte de empresas, nas
possibilidades apresentadas por estas tecnologias para a producdo de liquidos de Fischer-
Tropsch. Por isso, doravante a rota estudada sera chamada de rota FV+DAC.

O processo de DAC é uma opgdo? tecnoldgica para a remogédo do didxido de
carbono da atmosfera que pode usar adsorventes solidos ou realizar a absor¢do via
solucdes aquosas de hidrdoxidos fortes. A secdo 2.4 faz um aprofundamento a seu respeito.
Nesta secéo, procura-se apenas exemplificar o interesse existente no par de tecnologias
FV+DAC.

VAN DER GIESEN, KLEIJN, et al. (2014) destacam, em seu estudo, o0 interesse
crescente na utilizacdo do didxido de carbono para a producdo de combustiveis liquidos
de hidrocarbonetos. Os autores avaliam o ciclo de vida destes combustiveis variando as
fontes de dioxido de carbono e de eletricidade para a eletrélise, em um total de cinco
casos. No primeiro, considera-se a captura do dioxido de carbono a partir da combustéo
do gas natural, que também fornece parte da eletricidade necessaria. A eletricidade
adicional é fornecida de maneira semelhante, porém sem captura. No segundo caso, a
mesma estratégia é aplicada, porém utilizando-se biomassa em vez de gas natural. O

terceiro e 0 quarto casos sdo semelhantes aos dois primeiros, mas a eletricidade adicional

2 Existem outras opcOes, como por exemplo o uso de bioenergia com captura e

armazenamento de carbono (Bioenergy with Carbon Capture and Storage, BECCS).
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é fornecida por paineis fotovoltaicos. Por fim, o tltimo caso € exatamente a rota FV+DAC
estudada nesta dissertagdo. Como concluséo, o trabalho aponta que apenas este Gltimo
caso mostra uma melhoria nas emissdes de dioxido de carbono de ciclo de vida. De toda
forma, o artigo ressalta que o combustivel formado ndo é neutro em carbono devido a

emissdes relacionadas a demandas por fontes fosseis em processos secundarios.

FASIHI, BOGDANOQV, et al. (2016) fazem uma analise técnica e econdmica
considerando uma planta hibrida solar fotovoltaica e e6lica para fornecer eletricidade para
eletrolise, além do processo de DAC para prover didxido de carbono para a sintese. O
trabalho tem como foco a producdo de diesel como produto principal, e os resultados
levam a precos mais altos do que os praticados para 0 combustivel convencional. O estudo
aponta, entdo, um conjunto de fatores que podem trazer competitividade ao
eletrocombustivel, entre eles: as questdes ambientais, que podem levar a custos adicionais
para o combustivel convencional; a criacdo de uma cadeia de valor para os coprodutos da
rota como o oxigénio; e a grande demanda por tecnologias como solar fotovoltaica,
eletrolise e DAC, criando um mercado de consideraveis propor¢des e reduzindo seus

Custos.

WENZEL, RIHKO-STRUCKMANN, et al., (2016) investigam a produgdo do gas
de sintese pela reacdo de Reverse Water-Gas Shift (RWGS) a partir do didéxido de carbono
e do hidrogénio proveniente de eletricidade solar. O gas de sintese é uma mistura que
contém principalmente hidrogénio e mondxido de carbono (CO), além de didxido de
carbono, e é o0 insumo necessario na sintese de Fischer-Tropsch para a obtencdo de
hidrocarbonetos. Portanto, sua formacao deve ocorrer previamente a esta sintese na rota
estudada. Tipicamente obtido a partir de fontes fosseis, este gas também pode ser gerado
pela reacdo de RWGS. O artigo investiga possibilidades para esta reacdo, incluindo os
processos de separacdo dos gases formados, e faz uma anélise termodinamica e de
otimizacdo para maximizar a eficiéncia do processo desde o recurso solar até o gas de
sintese. Entre os resultados, os autores destacam que a integracdo energética leva a

reducdo significativa na demanda por calor externo do processo.

LIU, SANDHU, et al. (2020) destacam que o uso de dioxido de carbono obtido

via DAC e de hidrogénio eletrolitico obtido de eletricidade renovavel na sintese de



hidrocarbonetos liquidos € uma oportunidade adicional para aproveitar este tipo de
eletricidade no setor de transportes, para além da utilizacdo de veiculos elétricos e a pilha
a combustivel. O estudo faz uma analise de ciclo de vida das emissdes de gases de efeito
estufa de um sistema utilizando DAC para producdo de diesel via sintese de Fischer-
Tropsch. Como resultado, os autores calculam o fator de emissdo maximo de gases de
efeito estufa pela geracdo de eletricidade que permite que a rota traga beneficios em
comparagdo com o diesel convencional, e concluem que a rota deve estar relacionada a
redes de eletricidade com baixos fatores de emissdo ou, preferencialmente, a plantas de

eletricidade renovavel dedicadas, por exemplo, plantas solares fotovoltaicas.

As tecnologias de DAC ainda estdo em fase de desenvolvimento, com algumas
empresas dando os primeiros passos rumo a comercializacdo (FASIHI, EFIMOVA, et al.,
2019). A canadense Carbon Engineering, em 2017, incorporou a sua planta piloto de
DAC a opc¢éo de produzir combustiveis sintéticos, com capacidade de formag&o de cerca
de 1 barril/dia. A empresa denominou a tecnologia como Air to Fuels, e em seu website
descreve o funcionamento em trés passos: a captura do dioxido de carbono do ar; 0 uso
de eletricidade renovavel, como a solar fotovoltaica, na eletrélise da agua para formar
hidrogénio; e a reacdo entre estes gases, que formam o gas de sintese que, entdo, é usado
para produzir hidrocarbonetos. A empresa afirma que o0s combustiveis sintéticos
produzidos ja sdo economicamente viaveis devido a tecnologia de DAC desenvolvida, a
incentivos regulatorios e a redugdes nos custos da eletrélise e da eletricidade renovavel
(CARBON ENGINEERING, 2021).

A suica Climeworks, em 2015, comecou a operar sua tecnologia de DAC para a
producdo de combustiveis sintéticos em uma planta piloto na cidade aleméa de Dresden.
A iniciativa, uma parceria com as empresas Sunfire — responsavel pela eletrolise a partir
de eletricidade renovavel — e Audi, focou na producdo de diesel. Uma unidade de biogas
também foi utilizada para prover dioxido de carbono, além da captura direta do ar (AUDI,
2015). Em 2019, a Climeworks anunciou sua participacdo em um estudo com o aeroporto
holandés de Rotterdam para a producdo de querosene de aviagdo. Entre as empresas
envolvidas estavam, novamente, a Sunfire, responsavel pela tecnologia de eletrélise, além
da Interatec, com a tecnologia de Fischer-Tropsch e da EDL Anlagenbau, responsavel

por levar os hidrocarbonetos formados ao produto final, pelo processo de forma geral e



pela integracdo da planta. A ideia era fornecer eletricidade ao processo a partir de painéis
solares localizados no aeroporto. Esta primeira iniciativa de estudo teve sucesso e, assim,
0 consorcio anunciou, no inicio de 2021, a continuidade do projeto, denominado de Zenid
(ZENID, 2021). Por fim, outra iniciativa em que a empresa esta envolvida € o consorcio
noruegués Norsk e-Fuel, gue, novamente, envolve a Sunfire e planeja comecar, em 2023,
a operacdo de uma planta industrial de combustiveis sintéticos utilizando somente
eletricidade de origem renovavel (NORSK E-FUEL, 2020).

Em relacdo ao combustivel final a ser formado, optou-se, neste trabalho, pelo
querosene de aviacdo, doravante denominado eletroQAv ou e-QAv. O transporte aéreo,
assim como o maritimo, é um segmento em que a mitigacdo de emissdes impde maiores
desafios, e a expressdo hard-to-abate € comumente usada para descrever estes setores.
De acordo com SHARMINA, EDELENBOSCH, et al. (2020), as dificuldades devem-se,
basicamente, a expectativa de crescimento substancial da demanda e a falta de tecnologias
comercialmente disponiveis para descarbonizacao, bem como de praticas operacionais de
baixo carbono. Especificamente para o setor aéreo, solucdes disponiveis para outros
meios de transporte, como a eletrificagdo e os biocombustiveis, sdo desafiadoras. No
primeiro caso, uma dificuldade central é a capacidade limitada para armazenamento a
bordo na forma de baterias (GOLDMANN, SAUTER, et al., 2018). J4 no caso dos
biocombustiveis, a expansdo de seu uso muitas vezes enfrenta resisténcia devido aos
impactos relacionados ao uso do solo e, consequentemente, a dificuldade de se comprovar
sua sustentabilidade (JESWANI, CHILVERS, et al., 2020, TAHERIPOUR, TYNER,
2020).

Além das dificuldades encontradas no setor aéreo para a mitigacdo de emissdes,
outro motivo que levou a escolha do e-QAv como foco do estudo foi a analise dos custos
envolvidos em sua producdo. Ao contrario das expectativas da empresa Carbon
Engineering descritas acima, a viabilidade econdmica dos eletrocombustiveis de Fischer-
Tropsch pode ser um desafio. Revisdo bibliogréafica realizada por BRYNOLF,
TALJEGARD, et al. (2018) aponta para valores de custo nivelado que vao desde 15 até
1.155 USD2019/GJ. Este fator os torna pouco atrativos para setores em que ja ha
alternativas de combustivel estabelecidas ou em que o combustivel apresenta baixo valor

agregado. Desta forma, o cenario do transporte aéreo, que trabalha com um combustivel
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de maior valor agregado e para o qual ndo ha alternativas consolidadas, torna-se atrativo

para o e-QAVv.

Tendo em vista a escolha do combustivel de aviagdo como foco de estudo nesta
dissertacdo, a proxima secdo faz um detalhamento do setor aéreo no contexto de

mudancas climéticas globais.

1.3. O setor de aviacéo

O setor de transportes, como um todo, contribui de forma relevante para a
problematica das mudangas climéaticas. Em 2016, foram emitidos pelo setor 7,9 Gt de
diéxido de carbono. Em 2018, o nimero ja chegava a 8,2 Gt liberados para a atmosfera.
Em ambos os casos, os valores correspondem a cerca de 22% das emissdes totais deste
gas e 17% considerando-se todos os gases de efeito estufa. (CLIMATE WATCH, 2020,
IEA, 2021). A questdo da mitigacdo das emissGes relativas ao transporte é tida como
desafiadora uma vez que o crescimento na atividade de passageiros e carga pode superar
o potencial de medidas de mitigacdo (SIMS, SCHAEFFER, et al., 2014). Inovacdes
tecnoldgicas, melhorias nas operacgdes e na infra-estrutura do setor e a adocao de politicas
publicas por diversos paises, de fato, ainda ndo foram suficientes para levar a uma
tendéncia de reducéo.

A industria de aviacdo, especificamente, produziu 0,9 Gt de didxido de carbono
em 2018, correspondendo a cerca de 2% das emissfes globais deste gas e 11% das
emissdes relacionadas a transportes (ATAG, 2020, IEA, 2021). Estas emissdes devem-se
tanto a grande dependéncia do setor por combustiveis fésseis — mais de 99,5% da aviacao

utiliza-se do querosene (IEA, 2020b) — quanto ao crescimento na demanda.

A aviacdo comercial de passageiros, segmento que usa 85% do querosene de
aviacao, registrou aumento de 5% ao ano em sua atividade entre 2000 e 2019. As emissdes
do setor, por sua vez, cresceram a uma taxa de 2% ao ano no mesmo periodo — valor
maior do que o registrado para o segmento de transportes como um todo. A diferenca
entre o crescimento da atividade e das emissdes se deve, em grande parte, a ganhos de
eficiéncia de ordem técnica e operacional (IEA, 2020b). Entretanto, as expectativas do
setor sdo de que o crescimento da demanda continue a superar os ganhos de eficiéncia

(SHARMINA, EDELENBOSCH, et al., 2020).
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Tendo em vista estes desafios, a Associacdo Internacional de Transportes Aéreos
(International Air Transport Association, IATA) definiu, em 2009, trés metas visando a
mitigacdo de emissdes. S&o elas: a melhoria na eficiéncia dos combustiveis, em média,
de 1,5% ao ano até 2020; o crescimento neutro em carbono a partir de 2020; e a reducéo
de 50% nas emiss@es de dioxido de carbono em 2050 em comparagéo aos niveis de 2005
(IATA, 2020b).

Para alcancar estes objetivos, a IATA estabeleceu uma estratégia de quatro pilares
para guiar as ac¢oes nesta industria: melhorias tecnoldgicas, incluindo o desenvolvimento
de combustiveis sustentaveis; operacdes mais eficientes das aeronaves; melhorias de
infra-estrutura, incluindo sistemas mais modernos para gerenciamento do trafego aéreo;
e medidas globais baseadas no mercado® (IATA, 2020b).

O e-QAwv, portanto, apresenta-se COmo uma Opg¢ao para compor um conjunto de
solucBes para mitigacao de emissdes de gases de efeito estufa no setor aéreo.

Por fim, é necessario apontar que a pandemia da COVID-19, ao impactar as
atividades humanas de forma geral, trouxe reduc6es nas emissdes de gases de efeito estufa
pelo setor de transportes aéreos e desafios para a avaliacdo das metas da IATA.
Estimativas mostram que o segmento de aviacdo, um dos mais afetados pela pandemia,
registrou 43,9% de diminuicdo das emissdes nos sete primeiros meses de 2020 (L1U, Zhu,
CIAIS, etal., 2020). Entretanto, existe a expectativa de que a demanda retorne para niveis
anteriores aos da pandemia nos proximos anos. No setor aéreo, estima-se que essa
retomada ocorra dentro de dois ou trés anos (SHARMINA, EDELENBOSCH, et al.,

2020). Alem disso, a pandemia também trouxe desafios para paises e companhias aéreas

¥ Em 2016, a Organizagao da Internacional da Aviagéo Civil (International Civil Aviation
Organization, ICAO) estabeleceu um mecanismo global de compensacdo para auxiliar na meta
de crescimento neutro em carbono. Este mecanismo ocorre quando uma parte financia reducées
de emissfes em outro lugar para compensar por suas proprias emissdes. A partir de 2021, voos

internacionais passam a estar sujeitos a obrigacdo de compensacéo (IATA, 2020a).
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no que tange a capacidade de cumprir com pontos especificos das metas estabelecidas
pela IATA, tornando dificil a sua analise no ano de 2020 (ICAO, 2020).

1.4. Objetivos e organizagao do trabalho

O objetivo geral desta dissertacdo foi testar a hipOtese de que pode existir
viabilidade técnico-econdmica para produzir e-QAv via rota FV+DAC em escala em
diferentes localidades no Brasil. A avaliacdo desta hipdtese foi feita através das analises

descritas a seguir.

A anélise técnica envolveu, inicialmente, a determinacéo dos melhores locais para
a instalacdo de plantas da rota estudada em territorio nacional. Em seguida, foram feitos
o dimensionamento dos processos que compdem a rota e o calculo das demandas por
insumos, dos rendimentos em coprodutos e do potencial para sintese do combustivel final.
Estes resultados foram comparados, respectivamente, com as escalas tipicas das unidades
de processo em questdo, com a disponibilidade dos recursos e com a capacidade do
mercado em absorver os coprodutos e produto formados. Isto permitiu uma analise critica
da viabilidade técnica de implementacdo da rota. Ainda na etapa de avaliacdo técnica,
fez-se uma anélise de ciclo de vida (ACV), de maneira a determinar as emissdes de gases
de efeito estufa envolvidas desde a extracdo dos insumos até o uso final do e-QAw.

A avaliacdo econbmica, por sua vez, permitiu o céalculo do custo nivelado do
combustivel (Levelized Cost of Fuel, LCOF) e de seu custo de abatimento, valores que
foram comparados com a literatura para combustiveis convencionais e para outras op¢des
alternativas. Desta forma, foi possivel uma avaliagdo critica da viabilidade econdémica da

rota.

Além dos objetivos gerais, o trabalho teve como objetivo especifico a modelagem
da etapa que leva o hidrogénio e o diéxido de carbono ao e-QAv. Esta etapa, cuja unidade
principal é a de sintese de Fischer-Tropsch, inclui também outros processos reacionais e
de separacdo de gases e liquidos. Convencionou-se chamar este conjunto de unidades de
“etapa de sintese”, ¢ a modelagem foi feita para descrever os processos envolvidos, de
maneira a se concluir a respeito dos recursos necessarios e dos rendimentos em produtos

e coprodutos desta etapa.
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O trabalho foi organizado, neste texto, em seis capitulos, incluindo o presente
capitulo introdutorio. O segundo capitulo faz um detalhamento de todas as tecnologias
envolvidas na rota FV+DAC para formacdo de e-QAv. O terceiro capitulo descreve a
metodologia utilizada, e € dividido em quatro partes: a avaliacdo da etapa de sintese, a
analise global da rota estudada, a avaliacdo de ciclo de vida e a analise econdmica. O
quarto capitulo descreve os resultados obtidos, e divide-se nas mesmas quatro se¢des que
o capitulo trés. O capitulo cinco faz a discussao final e o capitulo seis lista as referéncias
bibliograficas.
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2. Arota FV+DAC para producéo de e-QAvV

Em linhas gerais, na rota FV+DAC, o0 e-QAv ¢ formado a partir de uma sintese
quimica entre os gases hidrogénio e didxido de carbono. A Figura 2 faz um detalhamento
dos processos em questdo, mostrando os fluxos de insumos materiais e energéticos, bem
como dos produtos e coprodutos obtidos. E importante destacar que esta rota contém uma

parte intermitente, ressaltada em verde, e outra continua, que aparece em azul.

Irradiagdo
solar

Parte intermitente da rota

Geragdo Parte continua da rota
solar FV

Mercado consumidor

Eletricidade

Eletricidade

H,

Armazenamento

—Agua Eletrélise

Eletricidade

e-QAv Mercado consumidor

Mercado consumidor
e-GLP, e-Nafta,

e-Gasdleo

Eletricidade

Calor

Ar atmosférico

wvr

hgua | 3
ua [ § }

m

Agua

Figura 2: Detalhamento da rota FV+DAC para formacdo de e-QAv. Fonte: Elaboracédo

prépria.

A parte intermitente contém os processos que levam ao fornecimento do
hidrogénio a etapa de sintese. A intermiténcia resulta da utilizacdo do recurso solar,
através de tecnologia fotovoltaica, para a geracdo da eletricidade demandada pela
eletrolise da agua. Este processo, entdo, gera o hidrogénio necessario nas reagdes
quimicas. Entretanto, uma vez que esta etapa reacional ndo deve operar de maneira
intermitente, é necessario que haja um armazenamento deste gas apds a geragédo pela
eletrélise, de maneira a garantir seu fornecimento mesmo nos momentos de auséncia de

recurso solar.
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A parte continua é composta pelo processo de DAC e pela etapa de sintese. Ambas
as etapas contém uma serie de reacdes quimicas, conforme descrito nas se¢des 2.4 e 2.5,
e precisam operar de forma estacionéria, apresentando baixa tolerancia a variacdes no

fornecimento de seus insumos.
As secOes a seguir descrevem cada um dos processos que formam a rota estudada.

2.1. Geracdo solar fotovoltaica

Este tipo de geracdo solar se da através do efeito fotovoltaico, isto €, da conversdo
de fétons — particulas eletromagnéticas que formam a componente luminosa da energia
solar — em corrente elétrica. Visto que os fotons sdo altamente energéticos, as reacdes
fotoelétricas ocorrem em semicondutores, materiais solidos cuja condutividade elétrica
apresenta valores intermediérios entre os de materiais isolantes (que ndo conduzem
eletricidade) e de materiais condutores (que apresentam alta condutividade). Uma
explicacdo detalhada do funcionamento desta tecnologia pode ser encontrada em
SIMIONI (2017).

A eficiéncia dos modulos fotovoltaicos* é determinada pela razdo entre a
eletricidade produzida e a irradiagéo incidente, ambas medidas em poténcia por unidade
de area. Entre os fatores que influenciam este parametro estdo os materiais constituintes

dos madulos e as condicdes de operacdo (SIMIONI, 2017) .

Existem diferentes tecnologias fotovoltaicas de acordo com o tipo de material
semicondutor constituinte. Entre as tecnologias comerciais, estdo o silicio cristalino, que
correspondeu a 95% da producdo anual de mddulos em 2019, e os filmes finos,
responsaveis pelos 5% restantes (FRAUNHOFER ISE, 2020).

* Nesta dissertacdo, por simplicidade, usam-se as expressdes modulos ou painéis
fotovoltaicos. Entretanto, o componente basico é a célula fotovoltaica, que produz tenséo e
corrente reduzidas. Para elevar estes valores, é feita a conexao de células, resultando em médulos
(ou painéis) fotovoltaicos. Por fim, os modulos podem ser arranjados em série ou em paralelo,

gerando instalacGes fotovoltaicas.
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Ha dois tipos de modulos de silicio cristalino: os de silicio monocristalino (mono-
Si), constituidos por um Unico cristal, e os de silicio policristalino (poli-Si), feitos de
cristais multifacetados. Nesta tecnologia, laminas do material semicondutor séo
acopladas entre placas de vidro. J& os mddulos de filmes finos séo fabricados a partir da
deposicdo de camadas finas dos materiais, pulverizadas sobre laminas de vidro, aco ou
outros substratos. Os materiais utilizados neste caso podem ser o proprio silicio (amorfo
ou microcristalino, a-Si ou mc-Si), o disseleneto de cobre indio (CIS), o disseleneto de
cobre indio combinado géalio (CIGS), o telureto de cadmio (CdTe), o telureto e sulfeto de

cadmio combinados (CdTe/CdS), e o arsenieto de galio (GaAs).

A comparacao destas tecnologias mostra que os modulos mono-Si podem atingir
eficiéncias de até 24%, enquanto a op¢ao poli-Si chega a um maximo de 20%, ambas em
condicBes padrdo de operagdo. J& as tecnologias de filme fino atingem valores, em
condi¢des nominais, de 19% para modulos de CIGS e CdTe (FRAUNHOFER ISE, 2020).
Em geral, os mddulos de filme fino requerem menos material para sua producédo, o que,
por um lado, reduz custos e impactos ambientais; por outro, leva a eficiéncias menores.
Esta questdo da eficiéncia, entretanto, pode ser contornada pela possibilidade de
combinacdo de diferentes materiais em filmes finos. Além disso, a diminuicdo da
eficiéncia em condicGes diferentes das nominais € menos pronunciada do que no caso das

tecnologias de silicio cristalino.

Outras opgdes estdo ainda em fase de desenvolvimento, ndo sendo produzidas em
escala. Sdo elas as células organicas e as de multijuncdo, entre outras novas tecnologias
(SIMIONI, 2017).
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2.2. Eletrolise da agua

A eletrolise da dgua é uma reacio eletroquimica de oxirreducio® em que a agua,
submetida a aplicacdo de uma corrente elétrica, é convertida nos gases hidrogénio e
oxigénio. A Equagao 1 mostra a reacao global que ocorre no processo:

H,0 - H,+ 0,50, Equacdo 1

Um eletrolisador é composto por trés elementos principais: os eletrodos, o
eletrolito e um dispositivo de separagdo. Pelos eletrodos flui a corrente elétrica, sendo o
anodo o eletrodo no qual ocorre a semi-reacdo de oxidacdo, com a formacéao do oxigénio,
e o0 catodo o eletrodo no qual ocorre a semi-reacdo de reducdo, com a formacdo do
hidrogénio. Entre as caracteristicas desejadas para estes componentes estdo uma boa
condutividade elétrica, boas propriedades cataliticas, resisténcia a corrosdo e integridade
estrutural adequada (URSUA, GANDIA, et al., 2012).

O eletrdlito conduz os ions formados em um eletrodo para o outro eletrodo. Nele,
o catodo e 0 anodo encontram-se imersos. E importante que o eletrélito seja tal que néo
reaja com os eletrodos (URSUA, GANDIA, et al., 2012). Por fim, o dispositivo de
separacdo evita a recombinacdo dos gases formados nos eletrodos. Este dispositivo deve
ter boa condutividade i6nica, além de estabilidade quimica e fisica (URSUA, GANDIA,
etal., 2012).

A eletrdlise da agua converte energia elétrica e térmica em energia quimica,
contida no hidrogénio. A pressdo e temperatura constantes, esta energia necessaria para a
reacdo € dada pela variacdo de entalpia, H, do processo. Parte dela precisa vir da
eletricidade, correspondendo a variacao da energia livre de Gibbs, G. O restante pode ser
fornecido na forma de calor, Q. No caso dos eletrolisadores comerciais, em geral, a parte
térmica é fornecida por meio de eletricidade (URSUA, GANDIA, et al., 2012). A

® Reagdo quimica em que ocorre a oxidacdo (perda de elétrons) e a reducdo (ganho de

elétrons) de espécies quimicas. Ou seja, elétrons se transferem da parte oxidada para a reduzida.
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Equacao 2 mostra a relacao entre essas grandezas. A eletrdlise é um processo endotérmico

(AH > 0) e ndo espontaneo (AG > 0):
AH = AG +Q Equacéo 2

E importante salientar que a eletrolise requer agua em grandes quantidades: a
proporcéao aproximada é de 9 kg para cada 1 kg de hidrogénio gerado, segundo a Equacao
1. Esta agua deve ser fornecida em alto grau de pureza, 0 que requer uma etapa prévia de
tratamento (SILVA, 2017).

Atualmente, menos de 0,1% da producdo dedicada de hidrogénio global é
proveniente da eletrolise da agua (IEA, 2019)%. Entretanto, a possibilidade de alimentar
este processo com eletricidade renovavel e utilizar o hidrogénio assim formado nos
setores industrial, de edificagdes, energético e de transportes é de grande relevancia para
a transigdo energética (IRENA, 2018). Assim, o interesse na eletrolise tem sido crescente

nos ultimos anos.

O uso da eletrélise com eletricidade proveniente de fontes de energia renovavel
cujo recurso é variavel, porém, apresenta desafios. Tecnologias como a solar fotovoltaica
e aetlica apresentam intermiténcia, inclusive em base sub-horéria (FERTIG, 2019, LEW,
BRINKMAN, et al., 2012), e fazem com que a operacdo da propria eletrolise seja
flutuante caso ndo haja a utilizacdo de baterias para regularizar o fornecimento de

eletricidade.

As proximas segBes descrevem e comparam as tecnologias existentes de
eletrolisadores, inclusive no que tange a flexibilidade de operacao, isto €, a capacidade de

operar de forma intermitente.

¢ Considerando-se também o hidrogénio formado por outros processos eletroliticos, em
especial a eletrolise da salmoura, 0 nimero chega a 4% da producgdo global deste gas (IRENA,
2018).
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2.2.1. Eletrolise Alcalina (AEC)

A eletrdlise alcalina (Alkaline Electrolysis Cell, AEC) é a mais madura das
tecnologias, sendo usada na escala dos megawatts desde o inicio do século XX para
aplicacdes industriais (SCHMIDT, GAMBHIR, et al., 2017).

Os eletrodos sdo imersos em um eletrélito liquido, usualmente uma solucéo
aquosa de hidroxido de potassio (KOH) com concentracfes variando de 25 a 30%,

separados por um diafragma. As reacfes parciais sdo as que se seguem:

2H,0 + 2e - H, + 20H™ (catodo) Equacéo 3

20H™ - 0,50, + H,0 + 2e (anodo) Equacédo 4

A Figura 3 ilustra a eletrolise do tipo AEC:

Fonte de

1 [ | eletricidade ]

Eletrdlito
(Solugdo
Alcalina)

Figura 3: Desenho esquematico da eletrdlise AEC. Fonte: Elaboracdo propria.

Como vantagens, aponta-se que a eletrolise do tipo AEC, em geral, possui maior
durabilidade, maiores eficiéncias e 0os menores custos de investimento, devido a ndo
utilizar metais nobres nos eletrodos e a seu nivel de maturidade (BUTTLER,
SPLIETHOFF, 2018, SCHMIDT, GAMBHIR, et al., 2017).

Como desvantagens, destaca-se que a AEC trabalha com baixas densidades de

corrente, limitadas pela presenca do diafragma, e baixas pressdes de operacdo, o0 que
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impacta negativamente no tamanho das células. Além disso, conforme sera destacado na

secdo 2.2.4, a AEC nao é adequada para trabalhar de forma intermitente.

A separacdo dos gases formados é também um desafio. O hidrogénio e o oxigénio,
quando formados, permanecem na solugdo alcalina e sédo separados em unidades a
jusante. Apos a separacdo dos gases, as correntes de eletrolito sdo misturadas para entrar
no eletrolisador novamente, de forma a evitar sua diluicdo ou concentracdo. Entretanto,
como os separadores removem somente bolhas de gas, mas ndo o gas dissolvido, esta
mistura pode resultar em contaminacdo. Ou seja, 0s gases produzidos podem permear
através do eletrolito, fenémeno conhecido como crossover de gases. Isto afeta o grau de
pureza e traz potenciais problemas de seguranca em condic¢des de baixa carga, conforme
explicado na secéo 2.2.4 (BUTTLER, SPLIETHOFF, 2018, PINHO, 2017).

2.2.2. Eletrolise a membrana polimérica (PEMEC)

A eletrdlise a membrana polimérica (Proton Exchange Membrane Electrolysis
Cell, PEMEC) foi introduzida nos anos 1960. E, portanto, uma tecnologia menos madura
que a AEC, e ainda usada em escalas menores (SCHMIDT, GAMBHIR, et al., 2017).

Uma membrana polimérica condutora de prdtons é usada como eletrolito e divide
as duas partes da célula, agindo também como separador dos gases formados. As reacoes

parciais sdo as seguintes:
2H* + 2e > H, (catodo) Equacdo 5
H,0 - 0,50, + 2H* + 2e (anodo) Equacéo 6

A Figura 4 ilustra a eletrolise do tipo PEMEC:
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Figura 4: Desenho esquematico da eletrolise PEMEC. Fonte: Elaboracéo propria.

Como vantagens, apontam-se 0s modulos mais compactos, devido a o eletrolito
ser sélido, e a operacdo feita com densidades de corrente mais altas do que na AEC,
levando também a pressdes de operacdo mais altas. A eletrélise PEMEC possui também
maior flexibilidade de opera¢édo, podendo trabalhar de forma intermitente, conforme sera
discutido na secdo 2.2.4. Ainda, o eletrolito sob a forma de membrana polimérica faz com
que haja pouca contaminacédo, de forma que o hidrogénio é obtido em maiores graus de
pureza (BUTTLER, SPLIETHOFF, 2018, SCHMIDT, GAMBHIR, et al., 2017).

Outro ponto relevante é a possibilidade de operagédo do eletrolisador PEMEC em
modo reverso, como uma pilha a combustivel. Desta forma, a tecnologia gera hidrogénio
a partir da eletricidade, mas também pode ser usada para gerar eletricidade a partir do
hidrogénio. Assim, pode desempenhar um papel importante no armazenamento de
energia quando se utilizam fontes renovaveis variaveis, conforme explicado na nota de

rodapé 1.

Uma importante desvantagem € o custo de investimento: como a membrana gera
um meio corrosivo, os eletrodos necessitam ser compostos por metais nobres. Isto, bem
como o material das membranas poliméricas, encarece este tipo de célula. Por fim, o
tempo de vida util de um eletrolisador PEMEC €, usualmente, mais baixo do que de uma
célula AEC (BUTTLER, SPLIETHOFF, 2018, SCHMIDT, GAMBHIR, et al., 2017).
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2.2.3. Eletrolise a 6xido solido (SOEC)

A eletrdlise a oxido solido (Solid Oxide Electrolysis Cell, SOEC) comegou a ser
desenvolvida nos anos 1970, mas ainda encontra-se em escala de laboratorio. E, portanto,
a tecnologia menos madura (BUTTLER, SPLIETHOFF, 2018, SCHMIDT, GAMBHIR,
etal., 2017).

O eletrdlito, neste caso, é usualmente um material ceramico sélido condutor de

ions. As reacdes parciais sdo as seguintes:
H,0 + 2e - H, + 0?~(catodo) Equagéo 7
0%~ - 0,5 0, + 2e (anodo) Equacéo 8

A Figura 5 ilustra a eletrdlise do tipo SOEC:

Fonte de
eletricidade ‘ T

(o Ly
—

>
Eletrdlito = @
Q.
(Material o
ceramico
condutor de 02
ions)

Figura 5: Desenho esquematico da eletrdlise SOEC. Fonte: Elaboracédo prépria.

O material ceramico permite temperaturas de operacdo maiores, entre 700°C e
900°C, o que resulta em maiores eficiéncias em comparacdo com as outras tecnologias
de eletrolisadores, isto é: uma mesma quantidade de hidrogénio pode ser gerada a partir
de menor quantidade de eletricidade. Outros pontos interessantes sao 0s baixos custos dos
materiais e as op¢des de operar em modo reverso — assim como ocorre com a eletrélise

PEMEC e descrito na se¢do 2.2.2 — ou no modo de coeletrélise — em que a dgua e 0
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diéxido de carbono sdo eletrolisados ao mesmo tempo, produzindo gas de sintese
(BUTTLER, SPLIETHOFF, 2018, SCHMIDT, GAMBHIR, et al., 2017).

O grande desafio esta na necessidade de materiais resistentes a degradacdo devido
as altas temperaturas. A comercializacdo da tecnologia depende exatamente de materiais
mais estaveis e/ou da diminuicdo destas temperaturas. Além disso, como a eletrolise
SOEC ainda néo se encontra em escala comercial, as estimativas de custos sdo as mais
altas (BUTTLER, SPLIETHOFF, 2018, SCHMIDT, GAMBHIR, et al., 2017).

2.2.4. Escolha de tecnologia para este estudo
A Tabela 1 faz um resumo das caracteristicas das eletrolises AEC e PEMEC a
partir das diversas fontes bibliograficas avaliadas neste trabalho. A tecnologia SOEC néo

foi incluida nesta analise por ainda ndo se encontrar a nivel comercial.
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Tabela 1: Comparacéo geral entre eletrolise AEC e PEMEC.

Caracteristicas AEC PEMEC Referéncia

Eficiéncia do sistema

(PO (%) 63-71 6068 BUTTLER e SPLIETHOFF (2018)

Vida atil (horas de 60.000 — 30.000 -

operacio) 90.000  90.000 IEA (2019)

Area ocupada pela

lanta (MWL) 0,095 0,048 IEA (2019)

Escala dos sistemas <6 <2 BUTTLER e SPLIETHOFF (2018)

(MW,)

Densidades de corrente 5,4 g7 SCHMIDT, GAMBHIR, et al. (2017)

(Alcm?)

Temperaturas de 60-80 5080 SCHMIDT, GAMBHIR, et al. (2017)

operagéo (°C)

ggf)soes de operagdo <30 <200 SCHMIDT, GAMBHIR, et al. (2017)

Pureza do gés (%) 99,5 99,99 SCHMIDT, GAMBHIR, et al. (2017)
500 — 1.100 -

Custos (USD/kWe) 1.400 1.800 IEA (2019)

! Eficiéncia calculada com base no Poder Calorifico Inferior (PCI) do hidrogénio.
2 As grandezas relacionadas a eletrélise geralmente sdo medidas em kW elétrico, isto é, com base na
poténcia recebida.

Fonte: Referéncias citadas na tabela.

Além das caracteristicas ja analisadas, investigou-se a flexibilidade de operagdo
da eletrolise, isto é, sua capacidade para funcionar da forma intermitente a qual estaria
submetida se acoplada a fontes renovaveis variaveis. O estudo mais detalhado entre os
consultados nesta avaliagcdo (EICHMAN, HARRISON, et al., 2014) relata experimentos
que foram conduzidos em eletrolisadores de pequeno porte (40 kW) dos tipos AEC e
PEMEC. Apesar de estes testes terem sido conduzidos para sistemas pequenos, considera-
se que os resultados sdo validos para sistemas maiores, visto que os eletrolisadores sdo

sistemas modulares. Foram avaliados os fatores listados a seguir:
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e Tempo inicial de resposta: tempo necessario para o eletrolisador comecar a
mudar sua carga apos uma diminuicdo (ramp-down) ou aumento (ramp-up) na
corrente elétrica;

e Tempo total de resposta: tempo necessario para que se atinja a nova carga;

e Taxas de ramp-up e ramp-down: velocidade a qual o consumo de eletricidade
varia, medido em porcentagem da corrente por unidade de tempo;

e Tempo de partida: tempo necessario para o eletrolisador ligar. O tempo para
partida “a frio” refere-se ao tempo necessario caso a unidade se encontre
desligada por um periodo suficiente para que ndo seja possivel aproveitar a
energia que estava armazenada nela. O tempo para partida “a quente” é o tempo
necessario caso a unidade se encontre desligada por um periodo curto ou em
modo de stand-by;

e Tempo de desligamento: tempo necessario para o eletrolisador desligar;

e Poténcia minima de operacdo: fracdo minima da poténcia nominal sob a qual o

eletrolisador pode operar.

A tabela a seguir resume os resultados encontrados para as células do tipo AEC e

PEMEC nas diversas referéncias analisadas:
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Tabela 2: Comparacéo entre eletrolise AEC e PEMEC no quesito flexibilidade de

operagéo.

Caracteristicas AEC

PEMEC Referéncia

Tempo inicial de
resposta (ramp-up e < 0,025
ramp-down) (s)

<0,015 EICHMAN, HARRISON, et al. (2014)

Tempo total de resposta

©) <1 <<1 EICHMAN, HARRISON, et al. (2014)

::n’;a %%ﬁnm(ﬁ/'ougae 5.7 10 ANDIKA, NANDIYANTO, et al. (2018)
P ’ BERTUCCIOLI, CHAN, et al. (2014)

corrente/s)

Tempo de partida a frio 1200 - 300 — 900 BERTUCCIOLI, CHAN, et al. (2014)

até a poténcia total (s) horas EICHMAN, HARRISON, et al. (2014)

Tempo de partida a

quente até a poténcia < 300 <10 BUTTLER e SPLIETHOFF (2018)

total (s)

Tempo de desligamento <600 <60 ANDIKA, NANDIYANTO, et al. (2018)

desde a poténcia total (s) EICHMAN, HARRISON, et al. (2014)
i e o

Poténcia minima (% da < 40 <10 BERTUCCIOLI, CHAN, et al. (2014)

poténcia nominal)

EICHMAN, HARRISON, et al. (2014)

Fonte: Referéncias citadas na tabela.

A eletrolise do tipo PEMEC possui menores tempos de resposta, maiores taxas de

ramp-up e ramp-down, menores tempos para partida e desligamento e consegue operar

em menores faixas da poténcia nominal. Além dos pardmetros analisados, destaca-se

ainda que a AEC é mais suscetivel ao problema de crossover de gases, conforme

explicado na secdo 2.2.1. Esse fendmeno € particularmente grave em condicGes de baixa

carga, visto que a taxa de producdo de oxigénio diminui, o que pode levar a ocorréncia

de concentragdes perigosas de hidrogénio (PINHO, 2017), ameacando a seguranca

operacional. Isto € um importante limitante para o uso da AEC a baixas fra¢fes de sua

poténcia nominal, prejudicando seu uso junto a fontes de eletricidade renovavel variavel.
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Em relacdo a tecnologia SOEC, destaca-se que seu desempenho ainda precisaria
ser melhorado para operar de forma flexivel. A tecnologia possui as menores taxas de
ramp-up e ramp-down e maiores tempos de partida, o que se deve as altas temperaturas
de operagdo e a necessidade de aquecimento desde a temperatura ambiente até a de
trabalho (ANDIKA, NANDIYANTO, et al., 2018).

Concluiu-se, portanto, que a eletrélise do tipo PEMEC apresenta maior
flexibilidade de operacdo e é atualmente mais adequada para acoplamento a fontes
intermitentes de eletricidade. Por isto, foi feita a escolha desta tecnologia para este estudo.
Outras vantagens incluem a tecnologia ser mais compacta, suportar maiores densidades
de corrente, operar a maiores pressdes e produzir hidrogénio em maiores niveis de pureza.
As desvantagens estdo nas menores eficiéncias alcancadas, menor vida util, em sua
disponibilidade em menores escalas e nos maiores custos. Em geral, é uma tecnologia de

maior complexidade e menos aplicada do que a AEC.

E importante salientar, por fim, que a descricdo e a comparacéo das tecnologias
nesta dissertacdo foi feita a partir de uma pesquisa bibliogréafica e reflete o estado da arte
nos anos recentes. O crescente interesse no tema, entretanto, faz com que haja importantes
desenvolvimentos em curso atualmente tanto para eletrolisadores AEC e PEMEC quanto
para a tecnologia SOEC, o que podera levar a melhorias nas caracteristicas analisadas em
breve (IRENA, 2018, 2019b).

2.2.5. Tecnologias para o tratamento de agua

Conforme salientado anteriormente, uma etapa de tratamento da dgua € necessaria
previamente a eletrdlise, visto que este insumo deve ser fornecido em alto grau de pureza
(SILVA, 2017).

O termo desmineralizacdo designa qualquer processo de tratamento que faca a
remocao de minerais, ou sais inorganicos, da agua. Entretanto, € comumente utilizado
para designar especificamente a tecnologia de troca idnica, que, em aplica¢Ges industriais,

é 0 processo mais utilizado para este fim (SAMCO, 2018a, b).

Este tipo de desmineralizagdo consiste na troca de ions entre uma resina solida e

um liquido. Primeiramente, a agua passa através de uma coluna contendo ions H* e,
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assim, os cations em solugédo sédo trocados por estes ions. Em seguida, o efluente passa
por uma coluna contendo ions OH™ que, entdo, substituem os a&nions em solucdo
(DUPONT, 2019):

RH*+C* > RC*+H? Equacéo 9
ROH™ 4+ A~ - RA” + OH™ Equacdo 10

Nestas equacdes, R representa a resina, C* corresponde a cations como Ca?*, Mg?*
ou Na*, enquanto A" representa anions como CI-, SO4% ou NO*. Os jons H* e OH-
liberados das resinas neutralizam-se, e o efeito global do processo é a remocdo de
eletrolitos e um rendimento de agua purificada. O processo também pode ocorrer em um
leito misto de resinas cationicas e anidnicas, com as reacoes representadas pelas Equacoes
9 e 10 ocorrendo simultaneamente (DUPONT, 2019).

Ao longo da vida datil da planta, acontece a deplecdo das resinas, que ficam
carregadas com os cations e anions retirados da agua. Assim, é feito um processo de
regeneracdo para que se possa utiliza-las em um novo ciclo de operacdo (DUPONT,
2019).

Nesta dissertacdo, de acordo com o que sera descrito na se¢ao 3.2.2, assumiu-se a
instalacdo de plantas da rota avaliada em localidades que, usualmente, ja possuem acesso
a agua desmineralizada. Ou seja, considerou-se que ha oferta de agua resultante de um

processo de tratamento conforme o descrito acima.

Outra possibilidade seria 0 uso de agua do mar, a qual necessitaria passar por um
processo de dessalinizacdo. De acordo com CALDERA e BREYER (2017), a osmose
reversa é o principal processo utilizado para este fim, respondendo por cerca de 66% da
capacidade em operacéo para dessalinizacdo. Esta tecnologia utiliza membranas capazes
de permitir a passagem da 4gua e impedir a de solutos como sais. A aplicacdo de presséo
na solucdo salina € necessaria para superar o fendmeno de osmose, em que a agua flui do
lado mais diluido para o concentrado (DEMEUSE, 2009). Nesta dissertacéo, entretanto,

este processo nédo foi considerado.
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2.3. Armazenamento do hidrogénio

O hidrogénio possui bons valores de poder calorifico. A 25°C e 1 atm, o poder
calorifico inferior (PCI), por exemplo, é de 120 MJ/kg, mais do que o dobro dos valores
para combustiveis como gasolina e diesel. Sua densidade, porém, é baixa: cerca de 0,084
kg/m® a 20°C e 1 atm, enquanto gasolina e diesel apresentam valores da ordem de 700 a
800 kg/m*® (EERE, 2001).

Assim, 0 armazenamento do hidrogénio encontra seu principal desafio na sua
baixa densidade, que faz com que a densidade energética também seja reduzida, apesar
dos altos valores de poder calorifico. Ou seja: em condi¢des ambientes, pouca energia é
armazenada por volume. A solucdo € o aumento da densidade deste gas através de

alteracdes nas suas condigdes de temperatura e presséo.

Hé& duas formas principais de aumentar a densidade do hidrogénio: como um gas
a alta pressdo ou diminuindo a sua temperatura para a obtencdo do hidrogénio liquido
(AIR LIQUIDE, 2020). Assim, de acordo com SILVA (2017), as abordagens usuais para
0 armazenamento do hidrogénio em tanques sdo quatro, envolvendo compressao ou

liquefacéo:

e Hidrogénio comprimido a altas pressdes — até 700 bar — e temperaturas proximas
a ambiente;

e Hidrogénio comprimido a altas pressdes — até 500 bar — e temperaturas mais
baixas — desde -120°C até 0°C;

e Hidrogénio comprimido a pressoes tipicas de 350 bar e temperaturas inferiores
a-120°C;

e Hidrogénio liquido a baixas temperaturas — nas proximidades do seu ponto de

ebulicdo em condicBes atmosfeéricas, -253°C — e pressdes menores do que 6 bar.

Com o aumento da pressurizacdo, ocorre a melhoria da densidade, mas também
crescem a necessidade por tanques mais resistentes, além dos custos e da penalidade
energética relacionados a compressdo. A liquefacdo, por sua vez, garante melhor
densidade energética, mas requer um sistema com isolamento térmico devido as baixas
temperaturas e também possui custos e penalidade energética relevantes (AMIRANTE,
CASSONE, et al., 2017, NGUYEN, ABDIN, et al., 2019).
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Para o armazenamento de hidrogénio em grande escala, existem outras opcoes
tecnoldgicas, todas considerando o gas comprimido. Estas op¢des podem vir a ter
importante papel no futuro, dada a relevancia do hidrogénio para a transicdo energética
(BUNGER, MICHALSKI, et al., 2015). S&o elas:

e O armazenamento subterrdneo, que depende da existéncia de condigdes
geolodgicas adequadas. Esta proposta se baseia na experiéncia adquirida a partir
da operacdo com outros gases, ja existindo exemplos de sua aplicacdo na Europa
e Estados Unidos, principalmente (BUNGER, MICHALSKI, et al., 2015,
NGUYEN, ABDIN, et al., 2019, PANFILOV, 2016);

e O armazenamento em tubos de aco enterrados, também baseado na experiéncia
adquirida com outros gases (BUNGER, MICHALSKI, et al., 2015);

e O uso de tanques de aco esféricos ou cilindricos de grande porte, tecnologia ja
encontrada atualmente (BUNGER, MICHALSKI, et al., 2015).

Por fim, o hidrogénio também pode ser armazenado na forma de um sélido, o que
se da via mecanismos de adsorcao ou absorcdo. No primeiro caso, ocorre uma associagdo
do hidrogénio, seja na forma de moléculas ou atomos, a superficie do material. No
segundo caso, o hidrogénio dissocia-se em seus atomos, que sao incorporados ao material
solido. A adsorcéo se utiliza de materiais baseados em carbono como carvdo ativado ou
grafite, enquanto a absorcdo pode ser feita através de hidretos metalicos ou hidretos mais
complexos (MOHAN, SHARMA, et al., 2019, USDOE, 2020b). A opcdo de
armazenamento em sélidos € atrativa por permitir maiores quantidades do gas em
menores volumes, em condicOes de baixa pressdo e temperaturas proximas a ambiente.
Ainda, é possivel atingir densidades maiores do que as do hidrogénio liquido. Entretanto,
por enquanto, apenas pequenas quantidades massicas podem ser armazenadas desta
forma, o que é a maior desvantagem atual deste tipo de tecnologia (AIR LIQUIDE, 2020,
USDOE, 2020b).

Nesta dissertacdo, foi feita a escolha pelo uso de armazenamento em tanques
usuais devido a maior maturidade tecnoldgica desta opgéo e facilidade de implementagédo
em comparagdo com as outras alternativas. A opcao por armazenamento subterraneo, por

exemplo, condicionaria a rota a localidades geologicamente adequadas, e este tipo de
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analise encontra-se fora do escopo deste trabalho. Entre as opgdes possiveis para tanques,
escolheu-se 0 armazenamento a 700 bar e 15°C, visto que altas pressdes levam a melhores
densidades e, além disso, pela disponibilidade de dados encontrados para analise (HUA,
AHLUWALIA, et al., 2010).

2.4. Captura direta do ar (DAC)

Conforme descrito na secdo 1, o Acordo de Paris (2015), estabeleceu o objetivo
de limitar o aquecimento global a menos de 2°C, com esfor¢os para se atingir a limitacéo
em 1,5°C, em comparagdo com 0s niveis da era pré-industrial. De acordo com o Painel
Intergovernamental sobre Mudancas Climaticas (Intergovernmental Panel on Climate
Change, IPCC), cenérios que limitem o aquecimento global a 1,5°C precisam usar formas
de remocéo do diéxido de carbono da atmosfera (EUROPEAN COMMISSION, 2019,
2020). Assim, hd um interesse crescente neste assunto.

Uma opcdo tecnoldgica para a remocdo do dioxido de carbono da atmosfera,
conforme descrito na secdo 1.2, € a captura direta do ar (DAC). Dois tipos de tecnologias
de DAC séo tidas como mais promissoras: 0 uso de adsorventes sdlidos e a absorcéo via
solucBes aquosas de hidroxidos fortes (REALMONTE, DROUET, et al., 2019). No
primeiro caso, as moléculas de dioxido de carbono aderem a superficie do material

adsorvente. No segundo caso, o gas dissolve no material absorvente.

O cenario atual da tecnologia de DAC consiste em sete empresas em estagio de
desenvolvimento/demonstracdo ou dando 0s primeiros passos rumo a comercializacao,
muitas vezes visando mercados de nicho (FASIHI, EFIMOVA, et al., 2019). Destaque
pode ser dado a canadense Carbon Engineering e a suica Climeworks. A primeira opera,
desde 2015, uma planta de demonstracdo de absorcdo que captura 1 tcoo/dia. Em 2017,
conforme descrito na secdo 1.2, a empresa incorporou a opcdo de producdo de
combustiveis sintéticos a esta planta (CARBON ENGINEERING, 2020). A Climeworks
trabalha com adsorventes solidos e possui uma planta piloto que prové dioxido de carbono
para uma estufa e outra que fixa permanentemente o gas capturado atraves do processo
de mineralizacdo, além de ter participacdes em diversas iniciativas para producdo de
eletrocombustiveis, conforme detalhado na sec¢do 1.2 (AUDI, 2015, NORSK E-FUEL,
2020, ZENID, 2021).
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2.4.1. DAC via adsorventes solidos
De maneira geral, as tecnologias deste grupo consistem em uma Unica unidade em
que a adsorcdo do dioxido de carbono atmosférico em um material sélido e sua dessor¢éo

ocorrem em sequéncia.

Em uma primeira etapa, o ar € admitido no sistema de forma natural ou com o uso
de ventilacdo. A temperatura ambiente, o didxido de carbono se liga ao adsorvente e o ar
deixa a unidade. Em um segundo estagio, a entrada do sistema € fechada e o ar
remanescente em seu interior é retirado. A liberagdo do didxido de carbono, com a
regeneracdo do adsorvente ocorrem, entdo, pelo aquecimento da unidade, por mudangas
de pressao ou de umidade ou por uma combinacgdo destes fatores. Para que se inicie um
novo ciclo, o sistema precisa ser resfriado até a temperatura ambiente. Este tipo de
processo possui requerimentos de eletricidade, normalmente relacionados ao uso de
ventilacdo, e de calor para a etapa de regeneracdo (FASIHI, EFIMOVA, et al., 2019,
GAMBHIR, TAVONI, 2019).

As condicdes especificas de operacao dependem do adsorvente utilizado. Entre 0s
propostos pela literatura, estdo as aminas, além de outros materiais ainda em fase de
pesquisa como zeolitas, 6xidos solidos, membranas idnicas e silica (FASIHI; EFIMOVA;
BREYER, 2019; REALMONTE et al., 2019).

2.4.2. DAC via absorcao com solucdes aquosas de bases fortes

A opcdo tecnoldgica de absorcdo se da pelo contato do ar atmosférico com uma
solucdo aquosa contendo hidroxido de potéassio (KOH) ou hidréxido de sodio, também
conhecido como soda caustica (NaOH). Ainda que o hidroxido de potassio proporcione
taxas de transferéncia de massa trés vezes maiores (KEITH, HOLMES, et al., 2018), a
sua escala de producdo € muito menor, com um mercado global de 0,8 Mt/ano perante a
80 Mt/ano para o hidroxido de sédio (REALMONTE, DROUET, et al., 2019). Assim,
considera-se a segunda opcdo mais adequada. O processo se da em quatro etapas
(BACIOCCHI, STORTI, et al., 2006, SOCOLOW, DESMOND, et al., 2011), conforme

ilustrado na Figura 6:
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Figura 6: Funcionamento do processo de DAC via absor¢éo por solucdo aquosa de

hidréxido forte. Fonte: Elaboracao propria.

Em linhas gerais, a primeira etapa é a absor¢do quimica em si. O ar é ventilado
para o sistema e o didxido de carbono entra em contato com a solucdo aquosa, € dissolvido

e reage com o hidroxido de sddio, formando o carbonato de sédio (Na.COg):

ZNClOH(aq) + COZ(g) - Na2C03(aq) + HZO(l) Equa(;éo 11

O carbonato de sédio, entdo, é levado a uma reacdo de precipitacdo com o
hidréxido de célcio (Ca(OH).). Esta reacdo regenera a solucdo aquosa de hidroxido de
sodio, que retorna a etapa de absorgdo, e forma um precipitado de carbonato de calcio:

NaCO3 4 + Ca(OH)y () = CaCOs y + 2NaOHqq) Equagdo 12

Na terceira etapa, o precipitado € aquecido em uma reacdo de calcinacdo e
decomposto em Oxido de célcio (CaO) e didxido de carbono:

26(1603(5) d CaO(S) + COz(g) Equa(;éo 13
Por fim, o dxido de calcio reage com agua, que pode vir de uma pequena fracao

da solucéo aquosa que deixa a etapa de absorcéo, e regenera o hidroxido de calcio, que

retorna a etapa de precipitacdo:

34



CaOsy + Hy0() = Ca(OH)y Equacéo 14

Os insumos para este processo sao, além do ar, a solugdo aquosa de hidroxido de
sodio e o carbonato de calcio. O processo se da em dois ciclos, indicados pelas setas
tracejadas da Figura 6, sendo que o primeiro regenera a solugdo de hidréxido de sodio e
0 segundo ciclo regenera o hidroxido de calcio. Em uma situacdo ideal, os insumos
quimicos poderiam, portanto, ser fornecidos ao processo apenas uma vez e regenerados
quantas vezes necessario. Entretanto, é sabido que ocorrem perdas ao longo de cada ciclo
(BACIOCCHI; STORTI; MAZZOTTI, 2006; SOCOLOW et al., 2011). Assim, é
necessaria uma constante reposicéo de ambos os insumos. Doravante, a quantidade inicial
destes recursos fornecida ao sistema sera denominada inventario dos produtos, enquanto

a reposicdo sera chamada de corrente de make-up.

O processo possui, ainda, importante demanda por eletricidade e calor. A
eletricidade € requerida principalmente por operac@es auxiliares como a ventilacdo do ar
ao absorvedor e a compressdo do dioxido de carbono obtido ao final do processo. Ja o
calor é majoritariamente requerido na calcinacao, Unica etapa endotérmica do processo
(BACIOCCHI, STORTI, et al., 2006).

2.4.3. Escolha de tecnologia para este estudo

A tecnologia de adsorcao possui a vantagem de requerer menos energia em sua
etapa de regeneracdo, necessitando de temperaturas entre 85 e 120°C. Isto ocorre porque
o dioxido de carbono se liga de forma mais fraca ao adsorvente do que no caso da
absorcdo por bases fortes, que requer temperaturas maiores que 800°C para liberacéo do
gas. Outra potencial vantagem da adsorcéo esta no fato de a tecnologia ser modular —em
contraste com a absorcdo, que envolve plantas de grandes escalas —, o que pode levar ao
escalonamento e a reducdo de custos do processo mais rapidamente. O grande ponto
positivo da absorcao, atualmente, encontra-se no fato de que ela emprega equipamentos
ja desenvolvidos e utilizados em outros setores, isto é, é uma tecnologia mais madura
(GAMBHIR, TAVONI, 2019, REALMONTE, DROUET, et al., 2019).

Assim, tendo em vista esta maior maturidade da tecnologia de absorcao, neste

estudo foi feita a opcdo pela sua utilizagdo. Tambeém foi feita a escolha pelo hidroxido de
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sodio como base forte a ser usada visto que sua escala de produ¢do é maior do que a do

hidroxido de potassio.

2.4.4. Aindustria de soda-cloro

A opcdo por DAC atraveés de tecnologia de absorg¢do utilizando solucéo aquosa de
hidréxido de sddio cria uma dependéncia da rota estudada com a cadeia de fornecimento
desta base, que € majoritariamente produzida no setor de soda-cloro (BRINKMANN,
GINER SANTONJA, et al., 2014).

Neste setor, produz-se o hidroxido de sédio como coproduto do cloro (Cl.) através
de um processo eletrolitico. A salmoura’ é submetida & acdo de uma corrente elétrica,
resultando nos dois produtos citados e, ainda, em hidrogénio, segundo a seguinte reacao

global:
2NaCl + 2H,0 - Cl, +2NaOH + H, Equacdo 15

Trés tecnologias de cubas eletroliticas sdo utilizadas: as células a mercdrio, a
diafragma e a membrana (BRINKMANN, GINER SANTONJA, et al., 2014). Em todas

elas, no anodo, os ions cloreto (CI°) sdo oxidados a cloro:
2Cl™ - Cl, + 2e (anodo) Equacéo 16

A diferenca entre as cubas estd, principalmente, nas reacdes que ocorrem no
catodo e na forma segundo a qual o cloro é mantido separado dos outros produtos
(BRINKMANN, GINER SANTONJA, et al., 2014). H4, ainda, outras diferencas que nao
serdo descritas nesta secdo, como o consumo de eletricidade e a pureza e concentracdo da

soda obtida. Um maior detalhamento pode ser encontrado em BASTOS (2011).

" Solugéo concentrada de cloreto de sédio (NaCl) em &gua.
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Nas células a mercurio, forma-se um amalgama® de sodio no catodo (Na-Hgx).
Este amalgama flui para outro compartimento, denominado decomponedor, em que 0
sodio reage com a agua, resultando em hidroxido de sddio, hidrogénio e mercario. As

duas reacdes aparecem a seguir:
2Na* + e+ Hg, » Na — Hg, (catodo) Equacdo 17
2Na — Hgy + 2H,0 - 2NaOH + H, + 2Hg, (decomponedor) Equagéo 18

E importante salientar que esta op¢do tecnoldgica leva a pequenas perdas de
mercurio, incorrendo em danos ambientais. Por isto, este processo vem sendo substituido
ao longo dos anos mundialmente (BASTQOS, 2011).

Nas células a diafragma e membrana, a diferenca principal estd no método
utilizado para separar as duas partes da cuba: respectivamente, um diafragma poroso e
uma membrana de troca idnica. No catodo ocorre a mesma reacao: o ion de sodio reage

com a agua, que se decompde levando a formacéo de hidréxido de sodio e hidrogénio:
2Na* + 2e + 2H,0 -» 2NaOH + H, (catodo) Equagéo 19

Os produtos da eletrolise da salmoura — cloro, hidroxido de sddio e hidrogénio —
podem ser direcionados ao mercado consumidor ou utilizados na prépria industria para a
formacdo de outros compostos que também fazem parte do setor de soda-cloro:
dicloroetano (DCE), acido cloridrico (HCI) e hipoclorito de sodio (NaClO). Além disso,
podem ser levados a outros usos internos. Por exemplo, o hidrogénio é por vezes
encaminhado para atender a demanda térmica da planta (ABICLOR, 2019, BASTOS,
2011, BRINKMANN, GINER SANTONJA, et al., 2014).

No Brasil, segundo relatério da ABICLOR (2019), a produgéo de cloro ocorre em

nove plantas em sete estados, listadas na Tabela 3:

8 Liga de mercurio com outro metal.
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Tabela 3: Setor de cloro no Brasil: empresas, localizacdo e capacidade instalada em

2019.
Embresa Localizacio Capacidade instalada
P ¢ para Cl, (kt/ano)

Braskem Maceio/AL 409,4
Braskem Camagari/BA 70,3
Chemtrade Aracruz/ES 47,7
CMPC Celulose Guaiba/RS 315
Riograndense
Dow Brasil Candeias/BA 415
Katrium Rio de Janeiro/RJ 40
Compass Igarassu/PE 46,1
Minerals '
Unipar Indupa Santo André/SP 160,2
Unipar «

Cubatéo/SP 355
Carbocloro

Fonte: ABICLOR (2019).

E importante destacar que a ABICLOR reporta a capacidade instalada em termos
da producao de cloro, e ndo de soda caustica. Como o cloro também pode ser produzido
em conjunto com o hidroxido de potassio, ndo se pode fazer, a principio, uma relacdo
direta entre 0os nimeros da Tabela 3 e a capacidade instalada de soda caustica. J& os dados
de quantidade produzida sdo disponibilizados para o cloro e para a soda sendo, no ano de
2019, de 857 e 929 kt, respectivamente (ABICLOR, 2019), nimeros que representam
somente um pequeno desbalanceamento em relacdo a proporcao conhecida, de 1 unidade
massica de cloro para 1,12 unidades de soda (FERNANDES, GLORIA, et al., 2009).
Assim, assume-se que toda a capacidade instalada de cloro esta relacionada a coproducéo

de hidroxido de sédio.
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Além disso, ainda em relagéo a Tabela 3, € importante ressaltar que, ao longo dos
anos de 2019 e 2020, as duas unidades da Braskem tiveram sua producdo paralisada. Em
Macei0, a extracdo de sal-gema levou a tremores de terra e rachaduras em edificacdes,
resultando no interrompimento desta atividade e da fabricagdo de soda-cloro
(BRASKEM, 2020). Em Camacari, 0 encerramento das atividades se deu por causa do
final da vida util da unidade (RYNGELBLUM, 2020).

Assim, com a hipétese de que toda a capacidade instalada reportada corresponde
a coproducao de hidroxido de sddio e desconsiderando-se as fabricas da Braskem, o Brasil
apresenta sete plantas que produzem soda caustica em seis localizagdes especificas. A
Dow, na Bahia, e as fabricas da Unipar, em S&o Paulo, em conjunto, respondem por cerca
de 85% desta capacidade. A primeira se utiliza da tecnologia de diafragma somente. Em
Séo Paulo, encontram-se os trés tipos de cubas (ABICLOR, 2012).

Ainda, segundo dados do setor, nos anos de 2015 a 2019, houve um fator de
utilizacdo médio de 72,8% na indastria (ABICLOR, 2019), significando uma
disponibilidade de producéo de 27,2% da capacidade instalada.

Esta capacidade disponivel, poderia, portanto, ser direcionada para o fornecimento
de hidroxido de sodio para plantas de DAC. E importante ressaltar, porém, que isto
aumentaria também a producédo de cloro. Atualmente, a soda € um coproduto do cloro,
mas 0 uso de DAC em grandes escalas possui potencial para reverter estes papéis,
tornando o hidréxido o produto de maior valor e invertendo a l6gica do mercado
(REALMONTE, DROUET, et al., 2019).

2.5. Etapa de sintese

Nesta etapa, o0 hidrogénio formado na eletrolise e o didxido de carbono capturado
do ar devem reagir para produzir o combustivel sintético. Entretanto, visto que o dioxido
de carbono € uma molécula termodinamicamente estavel e quimicamente inerte, a
formacdo de produtos de valor agregado partindo diretamente deste gas ainda representa
grande desafio (GAO, LI, etal., 2017, HE, CUI, et al., 2019).

Ainda que progressos importantes venham sendo alcancados nesta area (GAO, LI,
etal., 2017, HE, CUI, et al., 2019, PETTINAU, MUREDDU, et al., 2017, WU, JIANG,
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etal., 2019), o gas de sintese — mistura que contem principalmente hidrogénio e monéxido
de carbono, além de dioxido de carbono — permanece sendo um precursor central para a
obtencdo de varios produtos, incluindo hidrocarbonetos de cadeia longa (WENZEL,
RIHKO-STRUCKMANN, et al., 2016). O uso de diéxido de carbono e hidrogénio
através da reacdo de Reverse Water-Gas Shift (RWGS) para formar este gas € uma

alternativa a sua obtencdo a partir de fontes fdsseis.

Assim, nesta dissertacdo, optou-se pela utilizacdo da reagdo de RWGS para
obtencédo de gés de sintese. Posteriormente, € possivel a realiza¢do da sintese de Fischer-
Tropsch (FT), em que este gas é convertido em cadeias de hidrocarbonetos variados. Entre
estas duas etapas reacionais, a separacdo de agua, de dioxido de carbono (via processo
Selexol) e de hidrogénio (via processo Pressure Swing Adsorption, PSA) sé@o etapas
necessarias para ajustar a composicao de entrada da sintese de Fischer-Tropsch e permitir
o reciclo de gases ndo convertidos. Apos esta sintese, mais etapas de separacdo Sao
necessarias, de maneira a permitir o reciclo de gases e obter os produtos liquidos. Estes,
por fim, podem ser submetidos a unidades comuns no refino de petréleo, como o
hidrotratamento (HDT) e a reforma catalitica (RC), com o objetivo de enriquecer as
correntes de produtos finais e/ou adequar suas propriedades a requisitos e normas.

Desta maneira, conforme destacado na sec¢do 1.4, o que convencionou-se chamar
de “etapa de sintese” nesta dissertagdo ¢, na realidade, um conjunto de operagdes
reacionais e de separacdo de gases e liquidos. A Figura 7 mostra o fluxograma de
processos proposto por essa dissertacdo e, nas se¢des a seguir, 0s blocos desta figura sdo

discutidos:
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Figura 7: Detalhnamento da etapa de sintese. Fonte: Elaboracao propria.

2.5.1. Reverse Water-Gas Shift (RWGYS)

A reacdo de RWGS é um processo endotérmico em que o diéxido de carbono e o
hidrogénio geram monoxido de carbono e &gua:

CO, +H, & CO+ H,0 Equacéo 20

As reacdes de metanacdo (Equacdo 21) e de Sabatier (Equacdo 22), ambas
exotérmicas, podem ocorrer paralelamente:

CO +3H, & CH,+ H,0 Equacéo 21
CO, +4H, & CH, + 2H,0 Equacéo 22

O processo de RWGS € uma reacdo de equilibrio. Devido a estabilidade do
didxido de carbono, sua conversao a monoxido de carbono, mais reativo, € um processo
intensivo em energia, isto €, endotérmico. Desta maneira, esta reagéo é favorecida a altas
temperaturas — ao contrario do que ocorre com as reagdes paralelas, favorecidas a

temperaturas mais baixas. A conversdo de RWGS é também aprimorada na presenca de
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excesso de hidrogénio. Ja variacGes de pressdo ndo possuem efeito significativo (DAZA,
KUHN, 2016, PASTOR-PEREZ, BAIBARS, ¢t al., 2017).

Os catalisadores utilizados consistem primordialmente em ferro (Fe), cobre (Cu),
platina (Pt) e rodio (Rh) imobilizados em diversos tipos de suporte. Entretanto, uma
variedade de metais é também discutida na literatura (DAZA, KUHN, 2016, PASTOR-
PEREZ, BAIBARS, et al., 2017). Reatores de leito fixo® podem ser usados (GHODOOSI,
KHOSRAVI-NIKOU, et al., 2017, LU, KAWAMOTO, 2014, PASTOR-PEREZ,
BAIBARS, et al., 2017).

Assim, a combinacdo de diversos parametros para temperatura, razdo de entrada
H2/CO», pressdo e catalisadores vem sendo proposta com o objetivo de se atingir alta
seletividade para o monoxido de carbono e alta conversdo. Levantamento bibliografico
apresentado por DAZA e KUHN (2016) mostra cerca de setenta propostas de
combinagOes destes pardmetros para a reagdo de RWGS, que vem ganhando destaque

devido ao seu potencial para uso na sintese de combustiveis.

Nesta dissertacdo, optou-se por utilizar a proposta de PASTOR-PEREZ,
BAIBARS, et al. (2017) visto que, entre as referéncias analisadas, esta fornece
informacdes consolidadas para todos 0s parametros necessarios. Conforme seré detalhado
na secdo 3.1.1.1, a reacdo se da a 400 °C, com razdo molar de entrada H2/CO, de 4/1 e
catalisador de ferro (Fe), cobre (Cu) e césio (Cs) em suporte de alumina (Al203), entre

outros parametros.

Visto que a reacdo de RWGS ocorre com excesso de hidrogénio e apresenta

conversdo limitada, na corrente de saida, além dos produtos formados, encontra-se

% Leitos fixos sdo usados industrialmente em reatores cataliticos e em estruturas de
adsorcdo, entre outras unidades. Em todos o0s casos, ocorre a transferéncia de massa e/ou energia
entre um fluido e um so6lido, neste caso 0s gases que participam da reacdo e o catalisador,
respectivamente. A fase sélida preenche uma estrutura, normalmente cilindrica, e ndo apresenta
movimentag&o significativa. Ja o fluido escoa pelo cilindro, de forma paralela ao seu eixo. Este

tipo de reator sera abordado na se¢éo 2.5.4.4.
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também uma quantidade dos reagentes. Assim, para reaproveitar estes componentes, bem
como para ajustar a composicdo da corrente final aos requisitos da sintese de Fischer-
Tropsch, seguem-se etapas de separacao da agua, do didxido de carbono e do hidrogénio.
Estes dois ultimos gases sdo, entdo, recirculados para a entrada do processo de RWGS.

2.5.2. Remocéo de dioxido de carbono via processo Selexol

O Selexol é um solvente fisico liquido que foi desenvolvido nos anos 1950 pela
Allied-Signal (posteriormente Honeywell), sendo aplicado comercialmente desde o inicio
dos anos 1970 (RACKLEY, 2010). Atualmente, € licenciado por diversas empresas,
como por exemplo a UOP (ROCHEDO, 2011). O Selexol consiste em uma mistura de
varios dimetil éteres de polietileno glicol. Entretanto, informacgdes detalhadas sobre a
composicdo deste solvente ndo se encontram disponibilizadas na literatura aberta
(KAPETAKI, BRANDANI, et al., 2015).

O Selexol é usado para remover gases acidos de uma corrente gasosa, por exemplo
do gas de sintese, apresentando excelente solubilidade para acido sulfidrico (H.S),
diéxido de carbono e sulfeto de carbonila (COS). A solubilidade para a agua é também
alta, e por isso a pressdo parcial do vapor d’agua na corrente que chega a unidade deve
ser baixa, de forma a ndo prejudicar a capacidade do solvente de lidar com outros gases.
Além disso, as solubilidades para o propano (CsHs) e hidrocarbonetos mais pesados
também sdo altas. Entretanto, a remocdo destes componentes depende de outros
parametros como a pressao parcial e a temperatura de operacdo (RACKLEY, 2010).
Outras caracteristicas importantes deste solvente sdo a estabilidade termoquimica e a
baixa pressdo de vapor, evitando perdas indesejaveis durante o processo (ROCHEDO,
2011).

O software Integrated Environmental Control Model (IECM) faz, em sua
documentacao, uma descric¢do do processo Selexol (BERKENPAS, FRY, et al., 2018). O

seguinte diagrama simplificado é proposto para ilustrar a remocéo do dioxido de carbono:
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Figura 8: Esquema simplificado do processo Selexol para captura de didxido de
carbono. Fonte: Adaptado de BERKENPAS, FRY, et al. (2018).

Em uma torre de absorcdo, 0 gas de sintese entra em contato com o solvente
Selexol. Apds este processo, 0 gas, que teve o didxido de carbono removido, deixa a
unidade. O solvente, por sua vez, é regenerado ao passar por dois ou mais estagios em

gue ocorre sucessiva despressurizacao.

Eficiéncias de remocao do didxido de carbono da ordem de 95% séo reportadas.
A temperatura e a pressao de operacgdo do processo sdo estabelecidas em cerca de 35°C e
35 atm (BERKENPAS, FRY, et al., 2018, KAPETAKI, BRANDANI, et al., 2015).

2.5.3. Remocéo de hidrogénio via Pressure Swing Adsorption (PSA)

Os sistemas de adsorcdo por modulacdo de pressdo (pressure swing adsorption)
sdo usados para purificacdo de diversos tipos de gases, sendo fornecidos por empresas
como UOP, Linde, Air Liquide e Xebec (ALLEVI, COLLODI, 2017).

O processo de PSA opera pela remocao de gases como monoéxido de carbono,
diéxido de carbono e metano em um leito fixo de adsorventes a pressao de entrada da
corrente de gas. O hidrogénio, por sua vez, é adsorvido apenas em pequenas quantidades,
ou seja, passa pelo leito, praticamente puro, sofrendo uma perda de carga minima. Os
gases adsorvidos sao, entdo, dessorvidos pela reducdo da pressédo (ALLEVI, COLLODI,
2017, XEBEC ADSORPTION INC, 2019).
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O processo opera de forma ciclica, com unidades individuais variando entre as
etapas de adsorcdo e dessorcdo. Mdltiplas unidades sdo usadas para prover um fluxo
continuo: a depender da capacidade, podem se aplicar desde quatro até dezesseis vasos.
A escolha do adsorvente depende do tipo de gas presente na corrente de entrada. Por
exemplo, para dioxido de carbono pode-se usar carvdo ativado e para mondxido de
carbono, utilizam-se zedlitas (ALLEVI, COLLODI, 2017, XEBEC ADSORPTION INC,

2019). A Figura 9 mostra um sistema tipico com quatro unidades:

, i » H, (separado)

Gas de entrada
(ricoemH,)

1 1 » Outros gases

Figura 9: Esquema simplificado do processo de PSA com quatro unidades para remocgéo
do hidrogénio. Fonte: Adaptado de ALLEVI e COLLODI (2017).

A eficiéncia de remocdo do hidrogénio fica na faixa de 80 a 90%. A adsor¢édo
ocorre geralmente a temperaturas de, no méaximo, 50 a 60°C e press@es entre 20 e 50 atm
(ALLEVI, COLLODI, 2017).

2.5.4. Sintese de Fischer-Tropsch (FT)

A sintese de Fischer-Tropsch é um processo catalitico que converte o gas de
sintese a uma mistura de hidrocarbonetos. A reacao foi descoberta em 1923 e a técnica €
bem estabelecida e dominada. O primeiro reator industrial foi operado pela empresa
alema Ruhrchemie em 1935, utilizando gas de sintese produzido a partir do carvao e com
foco na producéo de gasolina (AIL, DASAPPA, 2016).

Desde entdo, algumas plantas comerciais foram estabelecidas. Existem,

atualmente, oito que estdo ativas, sendo a maioria na Africa do Sul. A tecnologia também
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se encontra na Malésia, no Qatar e na Nigéria. A empresa sul-africana Sasol lidera em
numero de plantas, com destaque também para a Shell. Em todos os casos, o gas de sintese
é formado a partir do carvdo ou do metano (AlIL, DASAPPA, 2016). O uso do diéxido de
carbono proveniente de captura e hidrogénio de origem renovavel para geragao do géas de
sintese, portanto, € uma opcdo para lidar com problemas ambientais atrelados ao carvéo
e ao metano. Outra alternativa, que néo é o foco desta dissertacdo, é gerar o gas de sintese

a partir de biomassa.

2.5.4.1. A quimica da sintese de Fischer-Tropsch (FT)

O processo de Fischer-Tropsch € um conjunto de reacdes superficiais de
polimerizacdo, conforme detalhado por AIL e DASAPPA (2016) e SHAFER,
GNANAMANI, et al. (2019).

Primeiramente, o monoxido de carbono e o hidrogénio sdo adsorvidos e se
dissociam na superficie do catalisador. Em seguida, inicia-se o crescimento da cadeia,
seguido de sua propagacao e terminaco'®, com a dessorcdo do produto da superficie do
catalisador. A sintese completa, em sua forma mais simples, pode ser descrita pelas

equacdes a seguir, respectivamente, para a formacao de alcanos e alcenos. O processo é

exotérmico.
(2n+ 1)H, +nCO - C,Hypyp + nH,0 Equagéo 23
2nH, + nCO - C,H,, + nH,0 Equacéo 24

Além destes processos, a reacdo de Water-Gas-Shift (WGS), que é o inverso da
representada na Equacdo 20, também pode ocorrer, formando diéxido de carbono.
Catalisadores a base de ferro podem favorecer a ocorréncia dessa reagao.

10 A iniciacdo é a geracdo do mondmero que comeca a cadeia a partir dos reagentes
adsorvidos. A propagacdo é a adicdo de unidades deste monémero, com o crescimento da cadeia.

A terminacdo se refere & dessor¢do destas cadeias da superficie do catalisador.
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Os produtos formados sdo uma ampla faixa de hidrocarbonetos, desde Ci
chegando até C7o ou mais. Primordialmente, trata-se de parafinas lineares, mas também é
possivel encontrar em proporgdes considerdveis olefinas lineares (especificamente 1-
olefinas, trans-2-olefinas e cis-2-olefinas). Produtos minoritarios podem incluir
hidrocarbonetos isomerizados, ciclicos e olefinas com a ligacdo dupla em posi¢cao mais
interna. A formacdo de espécies oxigenadas, como aldeidos, cetonas, acidos e alcoois
também ocorre. A composicdo especifica depende do tipo de reator e do catalisador
utilizados, além das condicdes da reacdo, isto é: temperatura, pressao, razdo de entrada
H>/CO e velocidade espacial (SHAFER, GNANAMANI, et al., 2019).

2.5.4.2.  Mecanismo das reacdes de Fischer-Tropsch (FT)

As reacgdes exibidas na secdo anterior sdo uma simplificacdo da sintese de Fischer-
Tropsch. Na realidade, este processo envolve muitas reagdes, e 0s produtos formados
dependem de fatores cinéticos e mecanisticos, levando a uma faixa de produtos diferente
do que se espera a partir de consideracdes puramente termodinamicas (AlL, DASAPPA,
2016).

A cinética de Fischer-Tropsch é objeto de muitos estudos que buscam entender 0s
mecanismos das reacfes que ocorrem. O processo pode ser explicado como a formacao
de moléculas de hidrocarbonetos atraves de maltiplos passos reacionais. Estes passos
envolvem a adicdo de hidrogénio, transformando a ligacdo carbono-oxigénio do
mondxido de carbono em ligagbes carbono-carbono dos hidrocarbonetos. Varios
mecanismos para explicar este processo ja foram propostos, identificando passos
reacionais distintos. Um detalhamento destes mecanismos pode ser encontrado em AlL e
DASAPPA (2016) e SHAFER, GNANAMANI, et al. (2019).

A formacéo de produtos, por sua vez, pode ser descrita pelo modelo de Anderson-
Schulz-Flory (ASF). Este modelo da a faixa de hidrocarbonetos obtidos pela sintese e é 0
mais utilizado atualmente. A distribuigo é expressa na equacao a seguir (LI, YUAN, et
al., 2016):

wp,=n"(1-a)? a™? Equagéo 25
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Nesta equacao, wn é a fragdo massica do hidrocarboneto com n carbonos e a é o
fator de probabilidade de crescimento da cadeia. Este parametro é fungéo do catalisador,

da temperatura, da pressao, da razao de entrada H2/CO, além de outros fatores (LI, YUAN,
etal., 2016, TAGOMORI, 2017).

A Figura 10 mostra a distribuicdo esperada para diferentes valores de a. Ou seja,
para favorecer a produgdo de determinada faixa de hidrocarbonetos, deve-se buscar o
fator de probabilidade adequado.
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Figura 10: Distribuicdo de produtos com base no fator . Fonte: Adaptado de SHAFER,
GNANAMANI, et al. (2019).

A distribuicdo de produtos pode ser apresentada também a partir do logaritmo

natural da fragdo molar como fung¢do do nimero de carbonos, em gréafico conhecido por
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diagrama quasi-ASF!. A Figura 11 exemplifica para trés catalisadores em condigdes

especificas de temperatura, pressao, razao Ho/CO e velocidade espacial:

In(fracao molar)

0 10 20 30 40 S0 60 70 80
NuUmero de carbonos

Figura 11: Logaritmo natural da fracdo molar como fungéo do nimero de carbonos do
produto. Fonte: Adaptado de SHAFER, GNANAMANI, et al. (2019).

2.5.4.3. Catalisadores para a sintese de Fischer-Tropsch (FT)

Idealmente, os catalisadores devem apresentar alta atividade de hidrogenacéo,
visto ser necessaria a hidrogenacdo do monoxido de carbono a hidrocarbonetos. Nesse
sentido, quatro metais de transicdo apresentam potencial para atender a sintese: ferro (Fe),
cobalto (Co), niquel (Ni) e ruténio (Ru) (AIL, DASAPPA, 2016).

O ruténio apresenta as maiores atividades, entretanto € um catalisador caro. O
niquel, por sua vez, também possui alta atividade. Entretanto, apresenta alta producéo de
metano, além de formar carbonilas volateis que levam a perdas continuas do metal nas
condigbes de operacdo de Fischer-Tropsch. Assim, na pratica, utilizam-se apenas
catalisadores de ferro ou cobalto, que sdo comparados nos paragrafos a seguir (AIL,
DASAPPA, 2016).

11O diagrama quasi-ASF usa o logaritmo natural da fragdo molar em vez da fragdo
maéssica e € aplicado principalmente para trazer uma melhor representacdo no caso do uso de
nanocatalisadores (TAVAKOLI, SOHRABI, et al., 2008).
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Os catalisadores de ferro sdo os mais comuns, tanto devido a sua disponibilidade
quanto aos menores custos. Estes catalisadores operam a maiores temperaturas (entre 200
e 350°C) e com umarazdo H»/CO naentrada entre 0,5 e 2,5. Levam & formacdo de olefinas
de baixo peso molecular, com uma distribuicdo de produtos na faixa da gasolina, quando
sdo utilizadas temperaturas mais altas (em torno de 340°C). A temperaturas mais baixas
(cerca de 230°C), formam-se parafinas de mais alto peso molecular, com uma distribuicao
de produtos na faixa do diesel (TAGOMORI, 2017).

Catalisadores de cobalto apresentam maior atividade, alta seletividade para sintese
de hidrocarbonetos lineares, alta estabilidade e maior vida util. Operam a menores
temperaturas (entre 190 e 240°C) e com uma razdo H2/CO na entrada entre 2,0 e 2,3. Sdo
estes os catalisadores recomendados para a formacdo de hidrocarbonetos de maior peso
molecular, a temperaturas na faixa de 240°C. Temperaturas mais elevadas podem
favorecer a formagdo do metano (TAGOMORI, 2017).

Tanto no caso do uso de cobalto quanto de ferro, as pressdes de operacdo ficam
na faixa de 10 a 60 atm (AIL, DASAPPA, 2016).
2.5.4.4. Reatores utilizados na sintese de Fischer-Tropsch (FT)

Os reatores em uso comercial na sintese de Fischer-Tropsch séo de quatro tipos:
os multi-tubulares de leito fixo, os do tipo slurry, os de leito fluidizado fixo e os de leito
fluidizado circulante (AIL, DASAPPA, 2016). A Figura 12 ilustra estas tecnologias:
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Figura 12: Tipos de reatores comercialmente utilizados para Fischer-Tropsch. Fonte:
Adaptado de AIL, DASAPPA (2016).

Em linhas gerais, ha dois modos de operacdo para a sintese de Fischer-Tropsch: a
baixas e a altas temperaturas. Reatores tubulares de leito fixo e do tipo slurry operam a
baixas temperaturas (200 a 240°C). Neles, 0 gés de sintese, os produtos liquidos e o0s
catalisadores sélidos coexistem. Catalisadores de ferro ou de cobalto sdo utilizados para
formacdo de parafinas de mais alta massa molecular. J& os reatores de leito fluidizado
operam a altas temperaturas (300 a 350°C). Devido a vaporizacao, neste caso, coexistem
duas fases, solida (devido ao catalisador) e gasosa. Catalisadores de ferro sdo utilizados
neste modo de altas temperaturas para sintese de gasolina e de olefinas de baixo peso

molecular.

A seguir, é feita uma breve descricdo de cada tipo de reator, de acordo com
informagdes presentes em AIL e DASAPPA (2016) e TAGOMORI (2017).

Em reatores de leito fixo, o catalisador preenche uma estrutura e ndo se movimenta
de forma significativa. No caso especifico de reatores multi-tubulares, as particulas do
catalisador encontram-se empacotadas em tubos. Estes, por sua vez, encontram-se
imersos em agua, que absorve o calor da reacdo exotérmica, resultando em vapor de alta
pressdo. O gas de sintese escoa em alta velocidade. A transferéncia de calor é rapida tanto
devido ao uso de recipientes tubulares quanto a esta alta velocidade do gas, o que

minimiza o0 aumento de temperatura.
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De maneira geral, reatores de leito fixo s@o faceis de operar, sendo que a separacao
entre os liquidos formados e o catalisador pode ser executada de forma simples e a baixos
custos. Além disso, adequam-se a uma ampla faixa de temperaturas. Como desvantagens,
apontam-se os altos custos de construcéo e de operacdo e manutencao, estes devido a

necessidade de procedimentos periddicos para a reposicdo do catalisador.

Reatores do tipo slurry utilizam um sistema em trés fases. O catalisador encontra-
se suspenso em meio liquido através do qual o gés de sintese é borbulhado. Os
hidrocarbonetos produzidos séo de alto peso molecular e servem para compor este meio
liquido. Vantagens incluem a alta eficiéncia de troca de calor, o que facilita o controle da
temperatura de operacdo, e menores custos de construcdo e de operacdo e manutencao. A
reposicao do catalisador pode ser feita com simplicidade. A principal dificuldade est4 na
remocdo dos produtos liquidos sem que parte do catalisador seja levado em conjunto.

Em relacgo a reatores de leito fluidizado, destacam-se duas tecnologias: o leito
fluidizado fixo e o leito fluidizado circulante. Os reatores de leito fluidizado fixo operam
em regime de leito borbulhante. Tubos de resfriamento circulando 4gua, que se converte
em vapor, sdo responsaveis pelo controle de temperatura. Separadores ciclénicos sao
utilizados para reter o catalisador no reator. No caso dos reatores de leito fluidizado
circulante, ocorre o arraste de finas particulas do catalisador a altas velocidades dos gases
de entrada. Ciclones sdo usados para separa-las do meio fluido, possibilitando o retorno
ao inicio do processo. Torres de absor¢do podem ser necessarias apds os ciclones para
remover tracos do catalisador.

As vantagens dos reatores de leito fluidizado estdo na eficiéncia de troca de calor,
normalmente superior a de reatores de leito fixo, e no maior controle da temperatura de
operacdo, em funcdo do fluxo turbulento e da rapida circulacdo dos gases. Além disso, 0s
custos de construcdo sdao menores. A manutencao do catalisador pode ser feita sem que
sejam necessarias paradas na operagao, e assim 0s custos de opera¢do e manutencao
também sdo mais baixos. Entretanto, a operacdo € de alta complexidade, incluindo os
desafios para a separacdo das finas particulas de catalisador e problemas de erosédo em
funcg&o das altas velocidades.
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2.5.4.5. Escolha de tecnologia para este estudo

Nesta dissertacdo foi feita a escolha por reatores que operam a baixas
temperaturas, visto que a operacdo em altas temperaturas exige a utilizagdo de
catalisadores de ferro e impossibilita a produgéo com foco em hidrocarbonetos acima da
faixa da nafta. Especificamente, os dados utilizados, conforme detalhado na secéo 3.1.2.1,

referem-se a reatores de leito fixo e catalisadores de cobalto.

2.5.1. Upgrading de produtos

A sintese de Fischer-Tropsch tem como resultado uma mistura de
hidrocarbonetos, conforme destacado na secéo 2.5.4.1. Além destes compostos, na saida
desta etapa reacional, é possivel encontrar também gas de sintese ¢ vapor d’agua. Assim,
etapas de separacdo dos gases sdo necessarias, de maneira a permitir o reciclo do didxido
de carbono removido para a reagdo de RWGS e dos gases restantes, incluindo
hidrocarbonetos mais leves, para o processo de Fischer-Tropsch.

A fase liquida formada é, entdo, encaminhada a etapa de upgrading, que comeca
com a destilacdo desta corrente. Por simplicidade, atribuem-se os produtos obtidos a
quatro faixas: GLP (C1 — C4), nafta (C4 — C12), querosene (C8 — C16) e gasoleo (C16 —
C30). Entre parénteses, encontram-se indicados os hidrocarbonetos que compdem, em
geral, cada um destes produtos (CARVALHO, 2017, TAGOMORI, 2017).

Em seguida, para enriquecer a corrente do produto principal — no caso, o
querosene — e adequar suas propriedades a requisitos e normas, podem ser utilizadas
unidades semelhantes as atualmente encontradas no refino de petréleo. No escopo
especifico desta dissertacdo, foram propostas unidades de hidrotratamento (HDT) e de
reforma catalitica (RC). A primeira tem o objetivo de promover a saturacdo das olefinas
da corrente de querosene. J& a segunda é utilizada para produzir aromaticos a partir da
nafta que, entdo, sdo misturados ao querosene, auxiliando na adequacéao de propriedades

como a densidade. A Figura 13 mostra um detalhamento desta etapa:
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Figura 13: Detalhamento da etapa de upgrading. Fonte: Elaboracédo prépria.

Uma possibilidade ndo explorada neste trabalho é o tratamento das fragdes
pesadas através do uso de uma unidade de hidroisodesparafinacdo (hydroisodewaxing,
HIDW). Neste tipo de unidade, estas fragfes passam por processos que favorecem a
producdo de lubrificantes (CGEE, 2010). De acordo com SOUSA-AGUIAR (2021),
estudos apontam que a formacéo de lubrificantes via hidroisodesparafinacéo é a melhor
maneira de remunerar os altos investimentos em unidades de Fischer-Tropsch. Entretanto,
0 uso desta unidade fica como sugestdo para estudos futuros, uma vez que, nesta
dissertacdo, optou-se pela utilizacdo das fracdes pesadas para geracdo de calor para o

processo, conforme justificado no item 4.2.3.1.

2.5.1.1. Hidrotratamento (HDT)

O hidrotratamento promove a estabilizacdo catalitica de determinada corrente
através da conversdo de hidrocarbonetos insaturados, como olefinas, a parafinas. Pode
ocorrer também a conversdo de aromaticos a parafinas. Além disso, esta unidade tem a
funcdo de remover elementos indesejaveis como enxofre, nitrogénio, oxigénio, haletos
ou até metais, a depender da carga (GARY, HANDWERK, 2001).

Todos estes resultados sdo alcancados pela reacdo da carga em questdo com
hidrogénio, em reacGes de saturacdo de hidrocarbonetos, dessulfurizacado, denitrificacéo,
deoxidacdo e dehalogenacdo. As reacOes que ocorrem na pratica dependem das
caracteristicas da carga. Alguns exemplos encontram-se na Figura 14. Todas elas séo
exotérmicas (GARY, HANDWERK, 2001):
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R—CH=CH, + H, ACH,CH, Saturacdo de olefinas a parafinas

CH,—CH,—CH,—CH,—~CH,—SH + H, — CgH,, + H;S Dessulfurizacao

5

HC —CH

CH;—HC CH + 4H, —» GCH;; NH,
N\
NH

Denitrificagdo

R—OH + H, — RH + H,0 Deoxidagao

Figura 14: Exemplificacdo das principais reacdes envolvidas no hidrotratamento. Fonte:
Adaptado de PARKASH (2003).

O hidrotratamento pode ser aplicado a diversos tipos de cargas, como as faixas da
nafta, do diesel, do querosene ou a gasoleos. Apesar de existirem diversos processos
disponiveis para esta tecnologia, a maioria segue o mesmo fluxograma geral. O éleo em
questdo é misturado com gas rico em hidrogénio antes ou depois de seu preaquecimento
até a temperatura de entrada. Na presenca de um catalisador, a reacdo entre hidrogénio e
0 Gleo acontece, podendo produzir, além do produto saturado, &cido sulfidrico, amonia,
metais, entre outros, no caso da presenca dos respectivos contaminantes. Os metais
permanecem na superficie do catalisador, enquanto os outros produtos deixam o reator.
Este efluente é, ento, resfriado. E feita a separacéo do dleo e do gas, e ambas as correntes
podem ainda ser tratadas para remocdo de compostos indesejaveis remanescentes
(GARY, HANDWERK, 2001, JECHURA, 2014).

Entre os catalisadores mais utilizados estdo os sulfetos de cobalto e molibdénio,
obtidos a partir de 6xidos destes materiais. Sua utilizacdo se da por apresentarem boa
seletividade, além de serem de fécil regeneracdo e resistentes a contaminag&o. A depender
dos requisitos apresentados pela carga, entretanto, outros tipos de catalisadores podem
ser empregados. Em relacéo ao tipo de reator, normalmente a reagdo se da em leito fixo
(GARY, HANDWERK, 2001).
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Em geral, as reacdes de hidrotratamento ocorrem a temperaturas menores do que
427°C, de maneira a minimizar reacdes de craqueamento®?. As pressdes vio desde 8 até
205 atm. O aumento destas varidveis faz crescer a remocéao de enxofre e nitrogénio, bem
como 0 consumo de hidrogénio. O aumento da pressdo faz com que ocorram mais

saturacdes e reduz a formacéo de coque.

A mistura de hidrocarbonetos estudada nesta dissertacdo € produzida através da
sintese de Fischer-Tropsch que, por sua vez, utiliza g&s de sintese obtido a partir de
hidrogénio e didxido de carbono. Assim, esta mistura ndo contém aromaéticos, enxofre,
nitrogénio ou outros contaminantes. Portanto, a unidade de hidrotratamento objetiva
apenas a saturacao das olefinas produzidas. Assim, podem ser considerados esquemas de
hidrotratamento brando, com catalisadores de cobalto e molibdénio, temperaturas em
torno de 300 a 390°C e pressOes de 27 a 40 atm (TAGOMORI, 2017).

2.5.1.2. Reforma catalitica (RC)

A reforma catalitica € um processo consolidado e muito utilizado atualmente nos
setores de petroleo e petroquimico. O processo da empresa UOP, por exemplo, comecou
a ser aplicado em 1949 (MEYERS, 2004). A reforma utiliza a nafta como carga e consiste
em quatro reagOes principais descritas abaixo e exemplificadas na Figura 15. As trés
primeiras reacdes sdo endotérmicas. Apenas a Ultima é exotérmica e libera grande
quantidade de calor por produto obtido (SZKLO, ULLER, et al., 2012):

o Desidrociclizagdo de parafinas a nafténicos: reagdo mais intrincada, consiste no
rearranjo molecular de parafinas em nafténicos. Forma hidrogénio;

e |Isomerizacdo de parafinas lineares a isoparafinas: reacdo que deve ocorrer antes
da desidrogenacdo, de forma a favorecer a formacéo de aromaticos. Esta reacéo

é rapida;

12 Reacdo na qual compostos parafinicos sdo quebrados em compostos menores,

conforme sera abordado na se¢do 2.5.1.2.
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e Desidrogenacao de nafténicos a aromaticos: principal reacdo da unidade, produz
compostos aromaticos e hidrogénio. Ocorre rapidamente;
e Hidrocragueamento: reacdo na qual compostos parafinicos sdo quebrados em

compostos menores.

C.H E— CH, Desidrociclizacdo de parafinas a nafténicos
72 - + H2
CH,
CeHy4 “——_—_—*" CHy;— CH—CH,—CH,—CH;, Isomerizacdo de parafinas lineares a isoparafinas
R
OH - @ + 3H, Desidrogenacéo de nafténicos a aromaticos
-

CHS—(I:H-—CHz—CHZ—CHz—CH—CHa + H,

Hidrocraqueamento
CH, H,

— » CHg—CH—CH,—CHy + CH—CH—CH; -
G, &,
Figura 15: Exemplificacdo de cada tipo de reacdo envolvida na reforma catalitica.
Fonte: Adaptado de PARKASH (2003).

Os produtos obtidos consistem em compostos aromaticos, gas de refinaria,
hidrocarbonetos na faixa do GLP, da prépria nafta e mais pesados, além do hidrogénio.
Apesar de ter sido originalmente desenvolvido para aprimorar nafta de baixa octanagem,
0 processo é aplicado para outros fins como, por exemplo, a producdo de aromaticos de
alta pureza (MEYERS, 2004). Nesta dissertacdo, a reforma catalitica foi usada com este
fim, uma vez que os aromaticos podem ser misturados ao querosene, ajudando a garantir

a adequacdo de propriedades como a densidade.

Os catalisadores utilizados tém como suporte, usualmente, a alumina (Al203), e
sobre ela, metais ativos sdo aplicados. Inicialmente, a platina (Pt) era usada como Unico
metal, mas a necessidade de maior atividade e estabilidade levou a introdugdo de um

segundo metal em conjunto, normalmente o rénio (Re) (MEYERS, 2004).

Reatores de leito fixo ou moveis sdo empregados em uma série de trés a seis
unidades. Trés tipos de processo séo possiveis, sendo definidos principalmente pela forma
de regeneracdo dos catalisadores. No semi-regenerativo, reatores de leito fixo séo

utilizados e as unidades séo periodicamente desligadas para regenerar o catalisador. No
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modo de atuacgdo ciclico também se utilizam leitos fixos, mas ha tambores em paralelo.
Desta maneira, enquanto um opera, o outro pode ser retirado de operacdo individualmente
para a regeneragdo do catalisador e, em seguida, ligado novamente. Assim, ndo é
necessario desligar a unidade como um todo. Por fim, no processo continuo, utilizam-se
reatores de leito movel. Neles, o catalisador é adicionado no primeiro reator e flui por
gravidade através dos outros reatores, sendo removido no Gltimo. Assim, é levado para
regeneracdo em ambiente controlado e, entéo, devolvido ao primeiro reator. Isto é feito
ao longo da operacdo (MEYERS, 2004, PARKASH, 2003).

As condicdes de temperatura e pressdo sdo elevadas, podendo variar,
normalmente, entre 470 e 540°C e 10 e 40 atm. Tais condicdes dependem do tipo de
processo empregado. Por exemplo, a operagdo continua ocorre a maiores temperaturas e
permite menores pressdes (MEYERS, 2004, SZKLO, ULLER, et al., 2012).

Nesta dissertacdo, considera-se a utilizacdo do processo continuo, com dados
disponiveis em MEYERS (2004) e PARKASH (2003), conforme descrito na se¢do
3.1.3.3.

Com a descri¢do do processo de reforma catalitica, encerra-se o detalhamento,
feito neste capitulo 2, das tecnologias envolvidas na rota F\V+DAC para formacéao do e-

QAv, O proximo capitulo descreve os passos metodologicos utilizados neste trabalho.
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3. Metodologia

A descricdo metodoldgica desta dissertacdo divide-se em quatro partes, a saber:
calculo dos rendimentos e demandas da etapa de sintese, abordado na se¢do 3.1; avaliagao
global da rota FV+DAC para producdo de e-QAv, descrita na se¢do 3.2; avaliagéo de

ciclo de vida, abordada na secao 3.3; e analise econémica, que consta da secéo 3.4.

3.1. Caélculo dos rendimentos e demandas da etapa de sintese

Conforme descrito na secdo 1.4, nesta dissertagdo, convencionou-se chamar de
“etapa de sintese” o conjunto de reacdes quimicas e de operacdes de separacdo de gases
e liquidos que leva a formacdo do combustivel sintético a partir do didxido de carbono e

do hidrogénio. A Figura 7 e a Figura 13 detalham os processos envolvidos.

Para 0s outros processos que compdem a rota estudada — geracdo solar
fotovoltaica, eletrdlise da agua, armazenamento de hidrogénio e DAC — foi possivel
encontrar na literatura dados que permitiram o célculo de seus respectivos rendimentos
em produtos e demandas por insumos. Para a etapa de sintese, porém, tais informacdes

nao foram encontradas na literatura consultada.

Trés principais motivos séo apontados para a dificuldade de se encontrarem estes
dados. Primeiramente, grande parte das rotas de formacdo de combustivel a partir de
Fischer-Tropsch historicamente estudadas considera a obtencdo do géas de sintese a partir
do carvéo, do metano ou, nos anos mais recentes, da biomassa (AlL, DASAPPA, 2016).
Desta maneira, o uso do diéxido de carbono e hidrogénio para este fim encontra-se menos
documentado. Além disso, os trabalhos que consideram o0 uso destes gases para esta
aplicacdo (FASIHI, BOGDANOQV, et al., 2016, LIU, SANDHU, et al., 2020, VAN DER
GIESEN, KLEIN, et al., 2014) nao fornecem um detalhamento da etapa de sintese no
nivel desejado nesta dissertacdo. Por fim, em geral, estes mesmo trabalhos focam na
producdo do diesel, enquanto nesta dissertacdo avaliou-se a formacao do querosene de

aviacao.

Assim, nesta dissertacdo foi desenvolvida uma modelagem desta etapa de sintese.

Tal modelagem utilizou-se de dados da literatura abordados no editor de planilhas
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Microsoft Excel 365 e do simulador de processos quimicos DWSim versao 6.2, que € um

software de codigo aberto.

Nas se¢des 3.1.1 a 3.1.3, descreve-se, para cada processo da Figura 7 e da Figura
13, aabordagem utilizada para calcular os rendimentos e consumos de materiais. A Figura
38, no anexo desta dissertacdo, mostra um detalhamento da etapa de sintese indicando as
vazoes de entrada e saida de cada unidade, de maneira a facilitar o entendimento desta

metodologia.

Na secdo 3.1.4 detalha-se a metodologia aplicada para estimar a demanda por
energia referente a etapa de sintese. Por fim, na secdo 3.1.5 descrevem-se as
caracteristicas do querosene avaliadas no DWSim para se confirmar a especificacdo do

produto final obtido.

3.1.1. Reacéao de Reverse Water-Gas Shift (RWGS) e etapas de separacao
subsequentes

3.1.1.1. Dados

O reator de RWGS foi abordado utilizando-se de dados da literatura obtidos de
PASTOR-PEREZ, BAIBARS, et al. (2017). Estes autores propdem o uso de catalisadores
de ferro (Fe), cobre (Cu) e césio (Cs) em suporte de alumina (Al.O3) em reator de leito
fixo. Para temperatura de 400 °C, pressdo de 1 atm e razdo molar de entrada H./CO- de

4/1, os seguintes valores sdo apresentados:

Tabela 4: Dados relativos a reacdo de RWGS.

Parametro Valor
Taxa de conversdo do CO; (%) 42
Seletividade para CO (%) 100

Fonte: PASTOR-PEREZ, BAIBARS, et al.
(2017).

Visto que boa parte dos outros processos envolvidos na etapa de sintese opera a
pressdes de 35 atm, investigou-se se a alteracdo da pressdo para este nivel teria impacto

na conversdo da reacdo. A investigacdo foi feita com o uso do DWSim, utilizando-se o
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pacote termodindmico Peng-Robinson e simulando-se um reator de Gibbs. Tal reator foi
configurado com as condicBes de temperatura e a razdo molar H2/CO, fornecidas por
PASTOR-PEREZ, BAIBARS, et al. (2017). A pressio de operagao foi testada nos valores
de 1 e 35 atm. No primeiro caso, a converséo obtida foi de 41,52% e, no segundo caso,
de 41,75%. Assim, confirmou-se o valor de 42% fornecido pelo artigo, bem como a
hipdtese de que, dada a estequiometria da reacdo, variacdes de pressao nao possuem efeito
significativo. Esta simulacdo permitiu, ainda, o calculo da entalpia da reacdo nas
condicBes de 400°C e 35 atm, valor que consta na Tabela 10, e a confirmacdo de que a

reacao ocorre a pressdo e temperatura constantes, hipdtese usada na se¢édo 3.1.4.2.

Esta etapa de célculo utilizou-se, também, de dados da literatura para descrever: a
remocdo de didxido de carbono via processo Selexol, considerando a operacdo a 35°C e
35 atm; a separacédo do hidrogénio via Pressure Swing Adsorption (PSA), considerando
a operacao a 55°C e 35 atm; e a sintese de Fischer-Tropsch, cujos dados encontram-se

descritos em maiores detalhes na secdo 3.1.2. A Tabela 5 elenca as informacGes:

Tabela 5: Dados relativos as unidades de Selexol, PSA e Fischer-Tropsch.

Parametro Valor Referéncia

(EO;)i)ciéncia de remog&o do CO; via Selexol 95 eBIEiEEE'IFI AP\Q?I;:RRXNEE;XII\HQSE&?I)
(2015)

Eficiéncia de remog&o do H; via PSA (%) 85 ALLEVI e COLLODI (2017)

Raz&o molar H,/CO na entrada de FT 2,2 TAGOMORI (2017)

Taxa de conversdo do CO em FT (%) 40 TAGOMORI (2017)

Taxa de conversdo do Ha em FT (%) 38,35 TAGOMORI (2017)

Taxa de conversio do CO, em FT (%) 0,03 TAGOMORI (2017)

Fonte: Referéncias citadas na tabela.
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3.1.1.2. Equacbes principais

Nas equacdes a seguir e no restante desta dissertacao, m indica vazdo massica e
0s trés subscritos indicam, pela ordem: o composto em questdo; entrada, saida ou reciclo
(e, s, 1); e 0 processo em questdo. No caso de haver reciclo, trata-se de um composto que
ndo foi convertido em determinado processo reacional e que € enviado novamente a
entrada de um processo para atuar como reagente. Assim, indica-se o processo de origem

e 0 de destino no subscrito.

As Equac0es 26 e 27 mostram as origens do dioxido de carbono e do hidrogénio

que chegam a reacdo de RWGS:
Meoz,erwes = Mcozs,pac T McozrrRwes—rwes T Mcozr FT-RWGS Equagdo 26

Mp2 e RWGS = Mu2,s eletrolise/armazenamento T MH2 r RWGSSRWGS Equacao 27

A Equacdo 26 mostra que o dioxido de carbono que entra na reagdo de RWGS
provem do processo de DAC e de reciclos feitos depois dos processos de RWGS e
Fischer-Tropsch. Apds estes reatores, o gas passa por unidades de remocao via Selexol e,
assim, parte do didxido de carbono destas correntes é separado e recirculado. A Equacédo
27 mostra que o hidrogénio que entra no reator de RWGS vem da eletr6lise da agua (seja
de forma direta ou via armazenamento, conforme sera visto na secdo 3.2.3.4) ou de reciclo
apos a propria reacdo de RWGS. Sua remocdo da corrente que deixa este processo se da
via PSA, possibilitando que parte deste hidrogénio seja, entdo, recirculado. E importante
apontar que os processos Selexol e PSA ndo possuem eficiéncia de 100%. Ou seja, uma

parte destes gases, mesmo ap0s passar pelas unidades de separacdo, ndo é removida.

As Equac0es 28, 29 e 30, por sua vez, mostram as origens do didxido de carbono,

do mondxido de carbono e do hidrogénio que chegam a sintese de Fischer-Tropsch:

Mco2,e,FT = (mCOZ,s,RWGS - mCOZ,r,RWGSaRWGS) + Mco2r FT—FT Equacao 28

Mco,err = Mco,s,RWGS T Mcor FT—FT Equacao 29
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My e rFr = (mHZ,s,RWGS - mHZ,r,RWGS—>RWGS) + My2+ FTSFT Equacdo 30

Ap0s a sintese de Fischer-Tropsch, a corrente de gases passa por uma unidade de
Selexol com objetivo de remover didxido de carbono e recirculd-lo ao reator de RWGS.
Os gases restantes apos esta etapa — incluindo o didxido de carbono ndo removido — séo
recirculados para a entrada do reator de Fischer-Tropsch. Assim, todas as trés equacoes
acima— Equac6es 28 a 30 — contam com uma parcela correspondente a este reciclo. Além
destas parcelas, chegam também ao reator: dioxido de carbono que nédo é convertido no
processo de RWGS, mas também nédo é removido mesmo apds passar pela unidade de
separacdo via Selexol, segundo a Equacdo 28; monodxido de carbono formado na reacéo
de RWGS, segundo a Equacao 29; e hidrogénio que ndo é convertido no reator de RWGS,

ndo tendo sido separado pela processo de PSA, segundo a Equacao 30.

Os dados da secdo anterior e as equacdes desta secdo foram usados como base
para, a partir de uma dada quantidade de diéxido de carbono proveniente do processo de
DAC, determinar a quantidade de hidrogénio necessaria da eletrélise e os rendimentos ao

final de cada processo.

3.1.1.3. Reacdo de RWGS: vazdes massicas de entrada e saida

O célculo das vazdes massicas na saida do reator de RWGS — sejam produtos ou
reagentes ndo convertidos — foi realizado no Microsoft Excel e depende do conhecimento
das vazdes totais de entrada do dioxido de carbono e do hidrogénio neste reator. No anexo

desta dissertacdo, a Figura 39 ilustra o algoritmo de calculo descrito a seguir.

Para determinar a primeira destas duas incdgnitas, foram usadas as EquacGes 26
e 28, referentes ao didxido de carbono. Na Equacédo 26, a vazdo massica proveniente do
DAC foi arbitrada, enquanto para o calculo das vazdes recirculadas apés RWGS e

Fischer-Tropsch foram usadas as seguintes equacdes:

Meo2r,RWGS—RWGS = Mcozerwes (1 —a) - u Equacdo 31

Meoz2rrr—rwGs = Mcozerr " (1 —F) 1 Equagdo 32
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Nelas, a, B e u representam, respectivamente, a taxa de conversdo do didxido de
carbono na reacdo de RWGS, a taxa de conversdo deste gas em Fischer-Tropsch, e a

eficiéncia de sua remocao no processo Selexol, ja definidas em 42%, 0,03% e 95%.

Também foi possivel expressar as duas parcelas da Equacdo 28 de forma

semelhante ao que foi feito para a Equacao 26:

(mCOZ,s,RWGS - mCOZ,r,RWGSHRWGS) Equacdo 33
= M(co2,e,RWES A-a)-A-p

Meozrrr—Fr = Mcozerr " (1 —B) (1 — ) Equacdo 34

Substituindo-se estas expressdes nas Equacbes 26 e 28, obtiveram-se duas
equacdes e duas incognitas: as vazGes massicas de entrada do didxido de carbono na
reacdo de RWGS e de Fischer-Tropsch. Assim, elas foram determinadas.

A partir da quantidade de diéxido de carbono que chega ao reator de RWGS, foi

possivel calcular a quantidade de hidrogénio necessaria neste mesmo reator:

Mco2,e,RWGS

My2.e RWGS =
€y MMCO
2

“Ryz/co2 - MMy, Equacéo 35

Nesta expressdo, MM se refere a massa molar dos gases, definida nos valores de
44 g/gmol, e 2 g/gmol respectivamente para dioxido de carbono e hidrogénio, e Rxz/co2 é
a razdo molar H2/COz na entrada do processo de RWGS, ja definida como 4/1. Assim, foi

determinada a vazdo massica de entrada do hidrogénio na reacdo de RWGS.

Por fim, entdo, determinaram-se as vazdes de todos os gases na saida:

. . Nco - MMco x
Mco,srwes = Mcozerwes ™ & — Equacao 36
Nco2 co2
. . Ny20 " MMp3o x
My20,5RWGS = Mco2,eRWGS " X" 217+ Equacéo 37

Ncoz * MMco,
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McozsrwGs = Mcozerwes * (1 — @) Equagdo 38
My2,sRwGes = Mu2,erwes — Mcoz,eRwGs " A o MM Equagdo 39
Ncoz co2

Nesta equacdes, MM se refere a massa molar dos gases. Além dos valores ja
definidos, tém-se os valores de 28 g/gmol e 18 g/gmol respectivamente para monoxido
de carbono e &gua. Ja n refere-se ao coeficiente estequiométrico de cada componente na

reacdo, que, em todos 0s casos, corresponde a 1.

3.1.1.4. Reacgdo de RWGS: vazdo massica de hidrogénio necessaria da
eletrolise

O célculo da vazéo massica de hidrogénio necessaria da eletrolise (seja de forma
direta ou via armazenamento) foi feito no Microsoft Excel a partir da Equacéo 27 e de

acordo com o algoritmo ilustrado na Figura 40 no anexo desta dissertacao.

Uma vez que ja se determinou a quantidade de hidrogénio que chega ao reator de
RWGS, foi feito, entdo, o calculo da incgnita restante nesta equacéo, a vazao recirculada
apos o processo de RWGS.

Esta vazdo depende da quantidade deste gas que deve seguir para a sintese de
Fischer-Tropsch. Por sua vez, este valor é uma funcdo do monéxido de carbono
disponivel para essa reacdo. Assim, iniciou-se esta andlise pela Equacdo 29, para o
monoxido de carbono. Nesta expressao, a vazdo de monoxido de carbono que sai do reator
de RWGS ja foi determinada pela Equacdo 36. A quantidade recirculada apds a sintese

de Fischer-Tropsch foi descrita da seguinte maneira:
Meorpr—rr = Mcoerr " (1 —7) Equagdo 40

Nesta equacgdo, y é a conversdo do mondxido de carbono na sintese de Fischer-
Tropsch, definida em 40%. Assim, substituindo-se as Equacdes 36 e 40 na Equacgéo 29,
obteve-se a quantidade de mondxido de carbono na entrada de Fischer-Tropsch. Este

valor, entdo, foi relacionado com a quantidade de hidrogénio necessaria neste reator
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através da seguinte equacdo, em que a razdo molar de entrada H2/CO na sintese de

Fischer-Tropsch, Rrzico, € de 2,2:

MyzeFT = W'C'O “Ruz/co " MMy, Equacdo 41

Com estas informacdes, avaliou-se a Equacao 30 para determinar a quantidade de
hidrogénio recirculada apds o processo de RWGS. Nesta expressdo, ja foram
determinadas as vazdes do hidrogénio que entra no reator de Fischer-Tropsch e que sai
do reator de RWGS. A vazdo recirculada apds Fischer-Tropsch foi descrita da seguinte

maneira:
My2,rFr-rr = Mpzerr - (1 — &) Equacéo 42

Nesta equacdo, € é a conversdo do hidrogénio em Fischer-Tropsch, definida em
38,35%. Assim, a Unica incognita na Equacdo 30, a vazao recirculada apés RWGS, foi

determinada.

Finalmente, retornou-se a Equacdo 27 para se determinar a Unica incdgnita
restante, a quantidade de hidrogénio que deve ser gerada via eletrélise e encaminhada a

sintese de Fischer-Tropsch, seja diretamente ou via armazenamento.

3.1.1.5. Remocao de 4gua

Apbs a reacdo de RWGS, o0 passo seguinte consistiu na analise da remoc¢édo da
agua formada, de maneira a fornecer uma corrente de entrada a sintese de Fischer-Tropsch
sem grandes quantidades deste componente. Além disso, conforme destacado na se¢do
2.5.2, o solvente Selexol, usado para remoc¢do do dioxido de carbono, apresenta alta
solubilidade para a &gua. Assim, torna-se importante retira-la antes da etapa de separagédo

deste gas.

A retirada de agua foi abordada no DWSim, utilizando-se o pacote termodinamico
Peng-Robinson e simulando-se um separador liquido-gas. As vazdes massicas de entrada
de mondxido de carbono, agua, didxido de carbono e hidrogénio sdo as determinadas

pelas Equacdes 36 a 39.
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Promoveu-se, entdo, uma reducdo de temperatura, a pressao constante, até 25°C.
Como resultado, obtiveram-se duas correntes de saida, uma gasosa, ainda com um
resquicio de &gua, e outra liquida, composta pela agua separada. No software, foi possivel
obter as vazbes e composi¢cGes das duas correntes. Na corrente de agua, foram
identificadas pequenas quantidades dos outros componentes, mas estas foram
consideradas despreziveis. Ou seja, considerou-se que agua pura é separada, e que a outra
corrente contém a totalidade dos gases mondxido de carbono, diéxido de carbono e
hidrogénio que entram no separador.

3.1.1.6. Remocéo de dioxido de carbono via processo Selexol

A corrente de gas obtida apds a retirada da agua no DWSim foi, entdo,
encaminhada ao processo Selexol para remoc¢édo do diéxido de carbono. Estes célculos
foram feitos no Microsoft Excel, com a consideragdo de que a corrente separada possui
somente este gas.

A vazdo massica de dioxido de carbono removido e recirculado ao RWGS foi

calculada nas sec¢des anteriores e possui 0 valor estimado pela Equacao 31.

As vazoes dos gases que deixam a unidade de Selexol e seguem para o restante da
rota foram consideradas equivalentes as que entram na unidade. A exce¢do é o didxido
de carbono, para o qual foi necessario subtrair do valor de entrada o valor removido. Esta
corrente de gas, portanto, deixa esta unidade com quantidades reduzidas de didxido de

carbono e agua, sendo mais concentrada em monoxido de carbono e hidrogénio.

3.1.1.7. Remocéo de hidrogénio via Pressure Swing Adsorption (PSA)

A corrente de gas obtida na unidade de Selexol apds a remoc¢édo do didxido de
carbono foi encaminhada apenas em parte a unidade de PSA para remocao do hidrogénio.
Estes calculos foram feitos no Microsoft Excel, com a consideracdo de que a corrente

separada possui somente este gas.

A vazdo massica de hidrogénio removido e recirculado ao RWGS foi calculada
nas secBes anteriores e possui o valor estimado através da Equacdo 27. Conforme
ressaltado na secdo 3.1.1.4, esta vazdo removida depende da quantidade deste gas que

deve seguir para a sintese de Fischer-Tropsch, uma vez que o objetivo é o atingimento da
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razdo molar H2/CO requerida na entrada deste reator. Por isso, apenas uma fragdo da
corrente que sai da etapa de Selexol foi submetida a remocdo de hidrogénio: o
encaminhamento da corrente total néo resultaria na razédo H2/CO desejada. Esta fracéo foi

calculada da seguinte maneira:

m . v
g = MH2ZrRWGS rwas/ Equacdo 43

mHZ,s,Selexol

Nesta equacéo, v é a eficiéncia de remocéo do hidrogénio, com valor de 85%, e 0

denominador é a vazao de hidrogénio proveniente da etapa anterior.

As vazdes massicas dos gases que saem da unidade de PSA e seguem para 0
restante da rota foram consideradas equivalentes as que entram na unidade. A excecdo é

o0 hidrogénio, para o qual foi necessario subtrair do valor de entrada o valor removido.

Esta corrente de gas sai desta unidade com quantidades reduzidas de hidrogénio,
dioxido de carbono e agua, sendo mais concentrada em mondxido de carbono. Tal
corrente foi, entdo, misturada a fracdo que ndo foi encaminhada ao PSA, (1 — 8). Esta
mistura, em conjunto com as correntes de reciclo que chegam a reacdo de Fischer-

Tropsch, leva a razdo molar Ho/CO adequada para esta sintese.

3.1.2. Sintese de Fischer-Tropsch (FT) e etapas de separacgdo subsequentes
3.1.2.1. Sintese de Fischer-Tropsch (FT)

A sintese de Fischer-Tropsch foi abordada a partir de dados da literatura
utilizando-se o Microsoft Excel, através da metodologia proposta por TAGOMORI
(2017).

As vaz0es totais de entrada, incluindo tanto a corrente que vem das unidades
anteriores quanto o reciclo dos gases ndo convertidos apds a sintese de Fischer-Tropsch,
foram calculadas a partir das Equagdes 28 e 34 para o dioxido de carbono; 29 e 40 para o
monoxido de carbono; e 30 e 42 para o hidrogénio. A agua foi dada somente pela corrente
que vem das unidades anteriores —tendo a vazdo remanescente ap0s a unidade de remogéo

de 4gua — pois ndo se considera seu reciclo apos Fischer-Tropsch.
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Foi considerado o uso de reatores de leito fixo com catalisador de cobalto (Co)
operando a temperaturas de 200°C e pressfes de 25 atm, além de razdo molar de entrada
H2/CO de 2,2. Esta escolha de pardmetros é coerente com a producdo de compostos na
faixa desejada: conforme visto nas secdes 2.5.4.3 e 2.5.4.4, reatores de leito fixo operam
a baixas temperaturas (200 a 240°C), podendo usar catalisadores de ferro ou cobalto para
a formacdo hidrocarbonetos de massa molecular maior do que a faixa da nafta.
Catalisadores de cobalto, que operam com uma razdo H»/CO na entrada entre 2,0 e 2,3,
foram escolhidos.

A partir de dados de SWANSON, PLATON, et al. (2010) e MOEN (2014),
TAGOMORI (2017) elaborou a seguinte tabela:

Tabela 6: Vazdes massicas de entrada e saida da sintese de Fischer-Tropsch e proporcéo
de alcanos e alcenos nos produtos formados.

Fracdo Fracéao
Componente Entrada (t/h) Saida (t/h) a:?fasrslg:sanc:)i ;Tcéssio%an%es
produtos produtos

(6{0) 2318,87 1391,32 - -

H. 365,52 225,34 - )
CO; 296,98 296,89 - -
H.O 45,53 642,07 - -

C1 102,01 107,33 1,0 -

C2 171,98 180,95 0,90 0,10
C3 227,55 239,37 0,42 0,58
C4 269,28 283,31 0,49 0,51
C5 3,68 19,36 0,56 0,44
C6 3,96 20,81 0,62 0,38
C7 1,85 19,49 0,68 0,32
C8 19 19,99 0,74 0,26
C9 1,83 20,11 0,79 0,21
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C10 1,88 20,13 0,83 0,17

C11 1,54 19,58 0,86 0,14
C12 0,46 18,16 0,90 0,10
C13 0,34 17,58 0,92 0,08
Cl14 0,31 17,01 0,94 0,06
C15 0,29 16,39 0,95 0,05
C16 0,28 15,72 0,95 0,05
C17 0 14,75 0,95 0,05
C18 0 14,05 0,95 0,05
C19 0 13,35 0,95 0,05
C20 0 12,64 0,95 0,05
C30 0 170,34 0,95 0,05

Fonte: TAGOMORI (2017).

Com estas informacdes, primeiramente, foi possivel o célculo da razdo molar

H2/CO desejada na entrada da unidade de Fischer-Tropsch, de onde vem o valor de 2,2:

R _ mHZ,e,FT/MMHZ
H2/CO =
mCO,e,FT/ MM,

Equacéo 44

As taxas de conversdo de monoxido de carbono, hidrogénio e dioxido de carbono

foram calculadas a partir destes dados segundo a seguinte equacao:

Mco;H2;c02,e,FT — MCO;H2;C02,5,FT

Taxa de conversaoco.yz.co2 = Equacéo 45

Mco;H2;C02,e,FT

J& as taxas de formacdo de agua e dos hidrocarbonetos foram determinadas em

funcdo do monoxido de carbono convertido:

My20,s,FT — MH20,e,FT

Taxa de formagaoy,o = Equacao 46

Mco,e,rr — Mco,s,FT
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an,s,FT

Taxa de forma(;aoAlcanos(Cn) = Walcanos(cn) " ; Equacdo 47

Mco,e,rr — Mco,s,FT

Mcens,FT

Taxa de formagaoAlcenos(Cn) = Wuicenos(cn) " ; Equacao 48

Mco,e,rr — Mco,s,FT

Nas Equaces 47 e 48, w corresponde as fracfes massicas de alcanos e alcenos
nos produtos, elencadas na Tabela 6. A Tabela 7 resume as taxas de converséo e formacao

utilizadas:

Tabela 7: Taxas de conversdo e formacdo da sintese de Fischer-Tropsch.

Taxa de Taxa de

Componente con-\l;:l;(;ge(% ) for;?((;??\g((e% ) formacéo - formacéo -

alcanos (%) alcenos (%)
Cco 40 - - -
H2 38,35 - - -
CO; 0,03 - - -
H.O - 64,31 - -
C1 - - 11,57 -
Cc2 - - 17,65 1,86
C3 - - 10,77 15,03
C4 - - 14,94 15,60
C5 - - 1,16 0,92
C6 - - 1,40 0,84
c7 - - 1,43 0,67
C8 - - 1,59 0,57
C9 - - 1,70 0,46
C10 - - 1,79 0,38
C11 - - 1,83 0,29
C12 - - 1,76 0,20
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C13 - - 1,74 0,16
Cl14 - - 1,72 0,12
C15 - - 1,67 0,10
C16 - - 1,60 0,09
C17 - - 1,50 0,09
C18 - - 1,43 0,08
C19 - - 1,36 0,08
C20 - - 1,29 0,07
C30 - - 17,37 0,99

Fonte: TAGOMORI (2017).

Assim, a partir das vaz6es massicas dos gases na entrada da unidade de Fischer-

Tropsch, as taxas de conversdo e de formagdo foram utilizadas para determinar as

quantidades de saida de cada componente:

Mco;H2;c02,5,FT = (1 — Taxa de conversaoCO;Hz;Coz)

My20,5,FT = Mu20,err + Taxa de formagaopy;o

mAlcanos(Cn),s,FT

mAlcenos(Cn),s,FT

*Mco;H2;c02,e,FT

! (mCO,e,FT - mCO,s,FT)

= Taxa de formacéoAlcanos(Cn)

! (mCO,e,FT - mCO,s,FT)

= Taxa de forma(;aOAlcenos(Cn)

! (mCO,e,FT - mCO,s,FT)

Equacdo 49

Equacdo 50

Equacéo 51

Equacdo 52

Os dados elencados por TAGOMORI (2017), mostrados na Tabela 6, possuem,

na corrente de entrada, reciclo da corrente de saida de Fischer-Tropsch. Isto é percebido



dada a presenca de hidrocarbonetos ja na entrada. Assim, ap0s a determinacdo de todas
as vazOes de saida de Fischer-Tropsch nesta dissertacao, calculou-se a diferenca entre esta
vazdo massica total de saida e a vazdo maéssica de entrada de dioxido de carbono,
mondxido de carbono, hidrogénio e 4gua na unidade. Esta conta levou a quantidade de

hidrocarbonetos recirculada:

mhidrocarbonetos,r,FT—)FT = ms,FT - me,FT Equagao 53

E importante ressaltar que esta quantidade ndo inclui os reciclos de didxido de
carbono, mondxido de carbono e hidrogénio, uma vez que eles ja foram considerados nos

calculos pelas Equacdes 34, 40 e 42.

3.1.2.2. Separacgdo Gas-Liquido

A corrente de saida da sintese de Fischer-Tropsch foi encaminhada a uma etapa
de separacdo, de maneira a eliminar a &gua presente, encaminhar os liquidos restantes a

uma unidade de destilacdo e recircular os gases as etapas reacionais.

Esta etapa foi abordada no DWSim, e a corrente de entrada foi configurada
considerando-se as vazdes massicas determinadas nas Equacbes 49 a 52. Para fazer esta
configuracdo, considerou-se que os alcanos correspondem a parafinas lineares, enquanto
os alcenos correspondem a olefinas com a ligagdo dupla na primeira posi¢do, com base
na descricdo de produtos da sintese de Fischer-Tropsch fornecida por SHAFER,
GNANAMANI, et al., (2019).

A simulagdo de um separador trifdsico foi feita utilizando-se o pacote
termodindmico Peng-Robinson. Através da reducdo de temperatura até 25°C, foi possivel
a obtencdo de trés correntes: a fracdo de agua, que foi removida; a fracdo de liquidos,

encaminhada a destilacdo; e a corrente gasosa, encaminhada a unidade de Selexol.

No software, foi possivel obter as vazdes e composicOes das trés correntes. Na
corrente de agua, foram identificadas pequenas quantidades de outros componentes, mas
estas foram consideradas despreziveis. Ou seja, considerou-se que agua pura é separada,
e que as outras correntes contém a totalidade dos outros componentes. Similarmente,

quantidades de agua presentes na corrente gasosa foram desconsideradas, bem como
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quantidades de agua, hidrogénio, didxido de carbono e mondxido de carbono na corrente

liquida.

3.1.2.3. Remocdo de didxido de carbono via processo Selexol

A corrente de gas obtida ap6s a separacdo gas-liquido foi levada ao processo
Selexol para separar o dioxido de carbono ndo convertido em Fischer-Tropsch e
encaminha-lo novamente a reacdo de RWGS. Estes calculos foram feitos no Microsoft

Excel, com a consideragdo de que a corrente separada possui somente este gas.

A vazao massica de diéxido de carbono removido e recirculado ao RWGS foi

estimada nas secOes anteriores pela Equacdo 32.

A corrente de gas que sai da unidade de Selexol apds a remoc¢édo do dioxido de
carbono foi encaminhada novamente ao reator de Fischer-Tropsch, e contém resquicios
de diéxido de carbono néo separado, mondxido de carbono, hidrogénio e hidrocarbonetos.
Estas vazbes foram estimadas nas se¢des anteriores através das Equacgdes 34, 40, 42 e 53.

3.1.3. Upgrading dos produtos

A corrente de liquidos de Fischer-Tropsch obtida apos a separacdo gas-liquido foi
encaminhada para um estagio de destilacdo, com o intuito de ser separada em fracdes
correspondentes a produtos de interesse. A partir dai, dois casos foram abordados: o
primeiro, denominado de modo de operacdo 1, que considerou apenas as correntes de
produtos straight-run®3, isto é, obtidas apos a destilacdo; e o segundo, ou modo de
operacdo 2, em que unidades de hidrotratamento e de reforma catalitica foram usadas com
0 objetivo de enriquecer a corrente de querosene e/ou adequar suas propriedades a

requisitos e normas.

13 Esta expressdo refere-se ao produto obtido diretamente da coluna de destilagdo, sem

qualquer processamento posterior.

74



3.1.3.1. Destilacéo

A destilacdo foi simulada no DWSim, utilizando-se o pacote termodinadmico Peng-
Robinson. A vazédo e a composicao da corrente de entrada sdo as mesmas obtidas apos a

etapa de separagdo gas-liquido para a corrente de liquidos.

Considerou-se a sec¢do de destilagdo composta por trés colunas, objetivando-se a
obtencdo dos seguintes produtos: GLP (C1 — C4), nafta (C4 — C12), querosene (C8 — C16)
e gasoleo (C16 — C30) (CARVALHO, 2017, TAGOMORI, 2017). Por simplicidade,
consideraram-se apenas estes quatro produtos. A faixa do diesel (C8 — C18), por exemplo,

foi distribuida entre os produtos considerados.

Utilizou-se 0 método Short-Cut. De acordo com MOUSSA (2001), este tipo de
método para otimizacao de colunas € muito aplicado para a destilagdo multicomponente
e prové uma estimativa do numero de estagios, da razéo de refluxo e da propor¢édo dos
componentes nas correntes de saida da coluna a partir da determinacdo dos componentes

chave-leve e chave-pesado* do sistema.

Assim, foi possivel propor os dois tipos de operacdo para a sec¢do de destilacdo:
no modo de operacdo 1, favoreceu-se a faixa do querosene em detrimento da nafta, e
propds-se o uso direto deste querosene straight-run; no modo de operacdo 2, a faixa de
hidrocarbonetos que compdem a nafta foi ampliada, e este produto foi encaminhado a
uma unidade de reforma catalitica, gerando componentes aromaticos que, misturados ao
querosene, contribuem para adequar sua densidade e aumentam o seu valor agregado.
Além disso, no modo de operacdo 2, o querosene obtido na coluna de destilacdo foi

também encaminhado a uma unidade de hidrotratamento.

A Tabela 8 mostra as faixas que se objetivou obter em cada caso:

4O componente chave-leve é recuperado principalmente no destilado, enquanto o chave-

pesado sai essencialmente no fundo da coluna.
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Tabela 8: Faixas de hidrocarbonetos para cada produto.

Produto Faixa

Modo de operacdo 1 ~ Modo de operagéao 2
GLP Cl-C4 Cl-C4
Nafta C5-C7 C5-C9
Querosene C8-Cl6 C10-C16
Gasoleo C17-C30 C17-C30

Fonte: Elaboracéo propria.

3.1.3.2. Hidrotratamento (HDT)

A unidade de hidrotratamento foi simulada no Microsoft Excel e aplicada somente

a corrente de querosene obtida através do modo de operacédo 2.

Considerou-se a reacdo em leito fixo, com uso de catalisadores de cobalto (Co) e
molibdénio (Mo) e em condic¢des de operacdo de 345°C e 35 atm. Conforme destacado
na se¢do 2.5.1.1, estas condi¢des adequam-se a esquemas de hidrotratamento brando, que
€ 0 necessario neste estudo visto que o objetivo é somente a saturacdo de olefinas. A
mistura de hidrocarbonetos em questdo ndo contém aromaticos, enxofre, nitrogénio ou
contaminantes em geral (TAGOMORI, 2017).

A demanda por hidrogénio foi calculada de forma estequiométrica, isto é,
considerando-se que a vazdo molar necessaria deste gas é equivalente a vazdo molar de
alcenos na corrente de querosene, informacdo obtida no DWSim apds a etapa de
destilacdo. Entretanto, optou-se por alocar o hidrogénio em excesso de 100%, seguindo a
mesma estratégia de TAGOMORI (2017). Com isto, buscou-se lidar com uma possivel
subestimativa da demanda por este gas, que pode vir a ocorrer em razao da formacéo de
compostos mais complexos ndo previstos por este estudo. Assim, a Equagdo 54 mostra o

calculo da vaz&o méssica de hidrogénio necessaria:

My e HDT = 2 Naicenos—querosene,s,destilagio MMy, Equagao 54
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Nesta equacao, Mqicenos—querosene,s destilagao 'EPresenta a vazao molar de alcenos
na corrente de querosene que deixa a destilagdo. A Equacdo 55 mostra a estimativa da

vazao massica de querosene que deixa a unidade:

. . mHZ,e,HDT x
Mguerosene,s, iDT — Mgquerosene,e, HDT + 2 Equac;ao 95

3.1.3.3. Reforma Catalitica (RC)

A unidade de reforma catalitica foi simulada no Microsoft Excel e aplicada
somente a corrente de nafta obtida através do modo de operagao 2.

Considerou-se o0 uso de reator de leito movel, com catalisador de platina (Pt) e
rénio (Re), temperatura de operacdo de 532°C e pressdo de 25 atm. Estas condicGes
correspondem a utilizacdo do processo que faz a regeneracéo dos catalisadores de forma
continua (MEYERS, 2004). Os dados utilizados para célculo dos rendimentos encontram-

se na Tabela 9:

Tabela 9: Dados relativos aos rendimentos da reforma catalitica via processo de

regeneracgdo continua do catalisador.

Parametro Valor
Rendimento de H, (% massica) 2,91
Rendimento de gases de refinaria (%

e 12,23
massica)
Rendimento de GLP (% massica) 8,68
Rendimento de nafta (% massica) 15,24
Rendimento de benzeno (% maéssica) 15,93
Rendimento de p-xileno (% massica) 38,82
Rendimento de fragdes pesadas (% massica) 6,07

Fonte: MEYERS (2004).

As vazdes massicas de saida de hidrogénio, gases de refinaria, GLP, nafta,

benzeno, p-xileno e 6leos pesados séo calculadas da forma indicada na Equacéo 56:
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7'hcompostfo,s,RC = mnafta,e,RC Equa‘;éo 56

* Rendimento em base massica omposto

O hidrogénio formado foi utilizado para atender a demanda da unidade de
hidrotratamento. O GLP foi incorporado a corrente deste produto formada apos a
destilacdo. Os compostos arométicos (benzeno e p-xileno) foram adicionados a corrente
de querosene que sai do hidrotratamento, de maneira a melhorar a densidade deste

produto. Por fim, a fracdo de pesados foi misturada ao gasoleo formado na destilacao.

3.1.4. Demanda por energia

Nesta dissertacdo, procurou-se estimar as demandas por calor e eletricidade da
etapa de sintese como um todo. Esta estimativa foi feita tanto a partir dos consumos
energéticos diretos das unidades que compdem a etapa, como também dos consumos
decorrentes de transformacbes de temperatura e pressdo entre 0S processos. Tais

transformaces sdo necessarias visto que cada processo opera sob diferentes condicdes.

E importante ressaltar que a abordagem proposta considerou somente as
demandas, desconsiderando estagios em que ocorresse geracao de calor ou eletricidade.
Isto €, ndo se propds, a principio, qualquer estratégia de integracdo energética, de forma

que as estimativas obtidas sdo valores que, na realidade, podem vir a ser reduzidos.

Assim, para avaliar os nimeros encontrados, foram utilizados dados da literatura
que informam a economia que se pode atingir aplicando-se uma analise de pinch®®: em
setores industriais como refino de petroleo e petroquimica, entre 10 e 35% do consumo
total de energia pode vir a ser reduzido por este tipo de anadlise (CANMETENERGY,
2003).

Objetivou-se, com a metodologia aqui proposta, a obtencdo apenas de uma

estimativa do consumo energético da etapa de sintese. Uma abordagem mais

15 A anélise de pinch é uma ferramenta utilizada no campo de integracéo de processos e

tem o objetivo de promover o uso eficiente de energia, hidrogénio e &gua na industria.
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aprofundada, considerando, por exemplo, dados mais exatos ou técnicas de integracdo de
processos, ndo faz parte do escopo dessa dissertacdo e fica como sugestéo para trabalhos

futuros.

3.14.1. Demanda por energia de cada unidade

A partir de dados da literatura, utilizou-se o Microsoft Excel para contabilizar os
consumos de calor e eletricidade das unidades da etapa de sintese. A Tabela 10 resume

os dados utilizados:

Tabela 10: Dados para célculo do consumo de energia de cada unidade.

Unidade de Demanda por Demandapor  Demanda por A
. Referéncia
processo calor vapor eletricidade
x 37,9 Resultado desta
1 ' - -
Reagdo de RWGS kJ/mol dissertacdo
Separacéo do CO; 2,2-10° 108 MOHAMMED,
(Selexol) Kilt - KWht SAMAH, etal.
CO2 CO2 (2014)
Separagédo do H. ) ) 837 TAGOMORI
(PSA) kWh/ty, (2017)

. 93 TAGOMORI
Sintese de FT - - KWh/t (2017)
HDT 1,8-10° 3,2-10* 15 PARKASH

k\]/tcarga k\]/tcarga kWh/tcarga (2003)
RC 2,5-10° 5-10° 17 PARKASH
k\]/tcarga k\]/tcarga kWh/tcarga (2003)

! As demandas por calor e vapor foram aproximadas pela entalpia da reagdo, que é endotérmica.
O valor de 37,9 kJ/mol foi obtido no DWSim para temperatura de 400°C pressao de 35 atm. Este
parametro varia pouco com tais condicdes (PASTOR-PEREZ, BAIBARS, et al., 2017,
WENZEL, RIHKO-STRUCKMANN, et al., 2016), e o valor encontrado é coerente com valores
da literatura de 41 kd/mol para 25°C (PASTOR-PEREZ, BAIBARS, et al., 2017) e 36,84 kJ/mol
para 800°C (WENZEL, RIHKO-STRUCKMANN, et al., 2016).

Fonte: Referéncias citadas na tabela.

E importante ressaltar que a sintese de Fischer-Tropsch ¢ altamente exotérmica,

sendo que a energia gerada nesta etapa pode ser aproveitada ndo somente sob a forma de
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calor, mas tambeém para produzir eletricidade. De acordo com LIU, LARSON, et al.
(2011) a producdo de combustiveis por Fischer-Tropsch pode inclusive se tornar menos
custosa caso eletricidade seja gerada como um coproduto. Nesta dissertacéo, seguindo-se
a estratégia de ndo considerar opgOes de integracdo energética, conforme explicado na
secdo 3.1.4, esta possibilidade de geracdo de eletricidade ndo foi avaliada. Portanto, tal

analise fica como sugestdo para estudos futuros.

Para o célculo dos consumos de energia por unidade de tempo, os dados da Tabela
10 foram multiplicados pelas vazdes massicas (ou molares, no caso do RWGS?®)

correspondentes, todas obtidas através dos calculos apresentados nas se¢fes anteriores.

Além dos calculos feitos a partir dos dados da Tabela 10, as unidades de processo
que foram simuladas no DWSim tiveram seus consumos energéticos obtidos diretamente

neste simulador.

3.1.4.2. Demanda por energia decorrente de transformacfes entre

[Processos

A estimativa da demanda por energia decorrente de transformacdes de pressao e
temperatura entre processos — necessarias devido as diferentes condi¢bes de operacao de
cada unidade — foi feita utilizando-se 0 DWSim. Neste software, simularam-se processos
de expansdo/compressdo e resfriamento/aquecimento entre cada par de unidades, e
consideraram-se somente 0s resultados correspondentes a consumo (e nao a producdo) de
calor e eletricidade. Assim, ndo foram levadas em consideracdo possiveis trocas de

energia entre os diferentes processos, conforme ja destacado anteriormente.

16 A entalpia da reacdo de RWGS deve ser multiplicada pelo avanco da reacdo, . Este
parametro é definido como a razdo, para um componente qualquer, entre a variacdo no nimero
de mols ao longo da reacdo e o coeficiente estequiométrico. Para todos os componentes de um
processo reativo, o valor do avanco é o mesmo, podendo, portanto, ser calculado a partir de

m /MM
qualquer um deles: & = €02,e,RWGS'%/MMco2

ncoz
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As condicbes de temperatura e pressdo consideradas foram estimadas a partir da

literatura. E importante ressaltar que se tratam de dados aproximados e que, na pratica,

condigdes diferentes podem vir a ser utilizadas. Um resumo dos dados aplicados encontra-

se na Tabela 11:

Tabela 11: CondicGes de temperatura e pressao de operacao de cada unidade.

Unidade de processo Temperatura (°C)  Pressado (atm) Referéncia
Dioxido de carbono 20 57 BACIOCCHI, STORTI, et
proveniente do DAC al., (2006)
Hidrogénio proveniente 65 35 BUTTLER e
da eletrdlise SPLIETHOFF (2018)
dH|drogen|o proveniente 15 690 SILVA (2017)
0 armazenamento
PASTOR-PEREZ,
Reacdo de RWGS 400 35 BAIBARS, et al. (2017) e
DWSim
Separacdo do CO, 35 35 KAPETAKI,
(Selexol) BRANDANI, et al. (2015)
x ALLEVI e COLLODI
Separagao do H, (PSA) 55 35 (2017)
Sintese de FT 200 25 TAGOMORI (2017)
HDT 345 35 TAGOMORI (2017)
RC 532 25 MEYERS (2004)

Fonte: Referéncias citadas na tabela.

Para facilitar o entendimento, na Figura 16, estas condi¢des aparecem integradas

no fluxograma da etapa de sintese:
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Reciclos

co,
co, Gas de sintese + H,0
co, (DAC)
0, -
20°C, 57 atm, Gas de Retirada | Gasde Gas de PSA Fias de Sintese . .
H, (eletrdlise) RWGS | sintese + | deagua |sintese + sintese + sintese + de FT Gas de sintese +
2 400°C . 55°C H.0 o H,O + C1 - C30
650(:' 35 atm 4 35 t Hzo 25°C HZD HZO 35 atm 2 200°C 2
atm 35 atm 25 atm
H, (tanques) H,0 N
15°C, 690 atm ON —_
H, o 3
-~ o
o w
S g
£
o g
g2
v
BT
Gases (H,, CO, CO,, excl o =
Separagdo |hidrocarbonetos) I Selexo I
. B P 35°C
Gas de sintese + Gas-Liquido 35
atm ———\GLP
H,0 +C1-C30 25°C -
1 atm Liquidos de Fischer-Tropsch ( RC 'M
Nafta . Nafta
H,0 532°C  |Aromaticos
Destilagdo 25atm JGasdleo
1 atm g
Querosene HDT  |querosene b
345°C
) 35 atm
Gasoleo

Figura 16: Detalhamento da etapa de sintese com condicBes de pressdo e temperatura. Fonte: Elaboracdo propria.
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As seguintes consideracdes foram feitas:

e A reacdo de RWGS ocorre a pressdo e temperatura constantes, de forma que os
gases na saida do reator encontram-se a 400°C e 35 atm. Esta hipdtese foi testada
e confirmada na simulacdo realizada no DWSim e descrita na se¢do 3.1.1.1;

e No processo Selexol, a corrente de gas de sintese ndo sofre mudancgas
significativas de pressdo e temperatura. Ja o didxido de carbono removido é
recuperado através de etapas de despressurizagdo. Entretanto, a demanda de
eletricidade da propria unidade considera a re-pressurizacdo desta corrente.
Assim, ambas as correntes saem da unidade nas condi¢des de entrada;

e De forma semelhante, na remocdao de hidrogénio via PSA, este gas passa pelo
leito de adsorventes sem sofrer alteracGes significativas de pressdo e
temperatura. Ja os gases adsorvidos sdo recuperados pela reducdo de pressdo.
Entretanto, a demanda de eletricidade da propria unidade considera a re-
pressurizacdo desta corrente, e ambas as correntes deixam 0 processo nas
condicdes de entrada;

e Assumiu-se que a sintese de Fischer-Tropsch ocorre a pressdo e temperatura
constantes, e os produtos na saida do reator encontram-se a 200°C e 25 atm.
Ainda que a reacdo seja altamente exotérmica, em reatores multi-tubulares de
leito fixo 0 aumento de temperatura € minimizado, conforme explicado na se¢éo
2.5.4.4. Assim, optou-se por desconsidera-lo;

e Apos a destilacdo, as correntes de GLP, nafta, querosene e gaséleo encontram-
se a 1 atm. Suas temperaturas foram coletadas no DWSim;

e Nao foram consideradas transformacGes de pressdo e temperatura para

armazenamento ou destinacdo dos produtos finais.

3.1.5. Avaliacéo das propriedades do querosene obtido

O ultimo estagio de avaliacdo no que diz respeito a etapa de sintese consistiu em
uma andlise das propriedades dos querosenes obtidos através dos modos de operacdo 1 e
2.

De acordo com a Agéncia Nacional do Petréleo, Gas Natural e Biocombustiveis
(ANP), define-se o querosene de aviagdo C (QAV-C) como aquele obtido pela adicéo de
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querosene de aviacgdo alternativo ao querosene de aviagdo usual (QAv-1) em proporcdes
determinadas. No caso do querosene parafinico sintetizado por Fischer-Tropsch (SPK-
FT), o limite maximo para sua adi¢do é de 50% em volume (ANP, 2019). A ANP, entdo,
fornece especificacdes para propriedades tanto do QAv-1 e QAv-C como do proprio SPK-

FT. A Tabela 12 resume as principais especificacdes:

Tabela 12: Especificacbes fornecidas pela ANP para 0 QAv-1/QAv-C e SPK-FT.

Propriedades QAv-1e QAv-C SPK-FT
Densidade a 20°C (kg/m®) 771,3 - 836,6 725,9 - 766,2
Viscosidade a -20°C (mm?/s) maximo de 8,0 -

Ponto final de ebuligdo (°C) maximo de 300 maximo de 300
Ponto de Congelamento (OC) mé.XimO de -47 mé.XimO de -40
Ponto de fulgor (°C) minimo de 38 minimo de 38
Poder Calorifico Inferior minimo de 42,8 -
(MJ/kg)

Fracéo de aromaticos

(% volumétrica para QAv-1 e méximo de 25 méximo de 0,5
QAv-C)

(% massica para SPK-FT)

Fonte: ANP (2019).

O procedimento de célculo proposto nas secdes anteriores levou a obtencdo de
duas correntes de querosene: no modo de operacdo 1, foi obtido um querosene straight-
run, diretamente da coluna de destilacdo. JA& no modo de operagcdo 2, unidades de
hidrotratamento e reforma catalitica foram utilizadas para melhorar a qualidade do
querosene final. Em ambos os casos, as propriedades do querosene foram comparadas

com as especificacdes fornecidas pela ANP e presentes na Tabela 12.

Para avaliar as propriedades dos querosenes obtidos, utilizou-se a ferramenta
DWSim. Para o0 modo de operacdo 1, foi feita a avaliacdo das propriedades diretamente
no produto obtido apos a destilagdo. J& no caso do modo de operacdo 2, apds a destilacéo,

etapas de hidrotratamento e reforma catalitica ainda foram consideradas, porém fora do
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DWSim, apenas com calculos no Microsoft Excel. Assim, o querosene straight-run obtido

no DWSim foi editado para permitir a avaliacdo de suas propriedades:

e Todas as olefinas foram transformadas nas respectivas parafinas, de maneira a
simular o resultado da unidade de hidrotratamento;
e As quantidades de benzeno e p-xileno calculadas atraves da metodologia

apresentada em 3.1.3.3 para a reforma catalitica foram adicionadas a corrente.

Apenas apds estas edicdes, foi possivel avaliar as propriedades do querosene do
modo de operacdo 2.

3.2. Avaliacéo da rota FV+DAC para producéo de e-QAv

De posse dos dados para a etapa de sintese, estimados a partir da metodologia da
secdo 3.1, e de informacdes obtidas na literatura para 0s outros processos que compdem
a rota estudada, foi possivel avaliar de forma global a rota FV+DAC para a producéo de
e-QAv. Nesta secdo, é feito o detalhamento da metodologia utilizada, que resulta no

calculo dos rendimentos e demandas de toda a rota.

3.2.1. Determinagéo do componente limitante da rota

O conceito de componente limitante € comum na descri¢do de reagdes quimicas e
se refere ao reagente cujo consumo por completo ocorre primeiro. Isto €, mesmo que
ainda haja disponibilidade de outros insumos — chamados de reagentes em excesso —, 0
processo termina uma vez que 0 primeiro recurso se esgota. Assim, o rendimento em
produtos ¢ uma funcdo da quantidade disponivel do limitante, e ndo dos outros

componentes.

Em uma rota produtiva, pode-se dizer que o componente limitante é aquele cuja
capacidade se esgota primeiramente, podendo ser tanto um insumo quanto o mercado
consumidor para um produto ou coproduto. Isto é, a rota s pode funcionar se houver
disponibilidade do insumo limitante ou, ser for o caso, se 0 mercado do consumidor do
produto ou coproduto limitante for capaz de absorvé-lo. Portanto, os rendimentos da rota
séo determinados a partir da disponibilidade deste insumo ou mercado consumidor que a

restringe.
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A determinacao de qual componente € o limitante depende ndo so das capacidades
disponiveis dos recursos, mas também das proporcdes relativas segundo as quais eles séo

requisitados.

A rota estudada nesta dissertagdo é inovadora. Assim, antes de uma avaliacdo
minuciosa se desconhecem caracteristicas especificas como tais proporc¢oes relativas que
sd0 necessarias para determinar o componente limitante. Paradoxalmente, porém,
conhecer qual é este componente facilita a realizacdo desta avaliacdo detalhada, uma vez
que dele dependem os rendimentos da rota.

Assim, foi feita uma hipotese sobre qual é o componente limitante, com base em
uma analise da existéncia dos insumos e mercados consumidores no contexto brasileiro.
A Tabela 13, elaborada com base na Figura 2 e na descricdo de cada processo feita na
secdo 2, elenca os insumos, produtos e coprodutos da rota:

Tabela 13: Insumos e produtos da rota FV+DAC para formagéo de e-QAv.

Insumos Coprodutos Produtos
Irradiag&o solar Oxigénio Querosene
Area GLP, nafta, gasoéleo, etc. -
Agua Cloro -
NaOH - -
CaCOs - -
Calor - -

Eletricidade - -

Fonte: Elaboracdo propria.

A irradiacdo solar é necessaria para que seja feita a geracao de eletricidade através
de painéis fotovoltaicos, tecnologia selecionada para atender a demanda da eletrolise. Os
mapas solares brasileiros indicam boa disponibilidade do recurso solar no territério
nacional. Isto se traduz, por exemplo, no mapa de potencial de geragéo solar fotovoltaica
da Figura 17, que consta no Atlas Brasileiro de Energia Solar (PEREIRA, MARTINS, et
al., 2017):
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POTENCIAL DE GERA(J-\O SOLAR FOTOVOLTAICA RENDIMENTO ENERGETICO ANUAL
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Figura 17: Mapa de potencial de geracéo solar fotovoltaica. Fonte: PEREIRA,
MARTINS, et al. (2017).

A disponibilidade de area é, certamente, um requisito de todos 0s processos
envolvidos na rota estudada. Entretanto, a tecnologia solar fotovoltaica usualmente se
destaca como grande demandante de espaco. De acordo com ONG, CAMPBELL, et al.
(2013) uma importante preocupacdo em relacdo a utilizacdo de energia solar em grandes
escalas € exatamente 0 uso de terra potencialmente alto. O Brasil é um pais vasto e
considerou-se que existe area passivel de ser utilizada em seus diferentes estados. Uma
analise mais aprofundada para que se conheca quais localidades de fato podem receber

uma planta industrial, porém, ndo faz parte do escopo deste estudo.

A agua é também um insumo requerido por todos os processos da rota FV+DAC.
Destaca-se seu uso na eletrolise, em que é um reagente requerido em alto grau de pureza

(SILVA, 2017), e no processo de DAC via absorgdo, em que funciona como solvente para
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a base forte utilizada. Conforme descrito na se¢éo 2.2.5, entre as op¢des para obtencédo de
agua tratada estdo a desmineralizacdo e a dessalinizacdo, esta Ultima no caso de uso da
agua do mar. Nesse sentido, o Brasil se beneficia tanto por possuir importantes polos
industriais, que sdo localidades em que, usualmente, ja ha 4gua desmineralizada, como

também pelo acesso ao mar.

A soda caustica é necessaria no processo de DAC via absorcéo e € produzida, no
Brasil, em sete plantas em seis estados, conforme descrito na se¢éo 2.4.4. Além disso,
segundo dados do setor, o fator de utilizagdo médio nos anos de 2015 a 2019 foi de 72,8%
(ABICLOR, 2019), levando a uma disponibilidade de 27,2% da capacidade instalada. Ou
seja, 0 setor esta presente no Brasil, mas € geograficamente limitado e, além disso, parte

importante de sua capacidade j& se encontra comprometida.

O carbonato de célcio é também consumido no processo de DAC via absorcéo.
As minas de calcério — rocha sedimentar composta principalmente de carbonato de céalcio
— existentes no Brasil sdo abundantes e suficientes para atender a demanda da industria
por muitos anos (J. MENDO CONSULTORIA, 2009).

O calor é um recurso demandado principalmente nas etapas de DAC e de sintese.
As opgdes para o seu fornecimento, no Brasil, sdo variadas. Neste estudo especifico,
considerou-se, para o processo de DAC, a oxi-combustio!’ do gas natural, solugdo
proposta por alguns trabalhos neste tema (BACIOCCHI, STORTI, et al., 2006, KEITH,
HOLMES, et al., 2018). Neste caso, o dioxido de carbono formado na combustéo pode
ser facilmente capturado e fornecido junto a corrente deste gas que é removida do ar. Para
a etapa de sintese, a opcao escolhida para fornecer calor foi a combustdo de coprodutos

formados na propria etapa. Estas escolhas serdo justificadas na se¢do 4.2.3.1.

1A oxi-combustdo se baseia na queima do combustivel com oxigénio como agente
oxidante, em vez do uso do ar. Uma vantagem desta tecnologia é que o exausto formado € rico
em dioxido de carbono, e o resto de sua composi¢do consiste majoritariamente em agua. Assim,

a separagdo do dioxido de carbono é simplificada.
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A eletricidade, por sua vez, €& requerida pela eletrlise, pela etapa de
armazenamento, pelo processo de DAC e pela sintese. Novamente, as opcles para seu
fornecimento no Brasil sdo diversas. Para a eletrdlise, ja foi feita a defini¢do do uso de
painéis fotovoltaicos. Para o restante da demanda da rota, optou-se pelo uso da rede de

eletricidade, alternativa também justificada na se¢éo 4.2.3.1.

Os coprodutos gerados sdo: 0 oxigénio, resultante da eletrolise da agua; o GLP, a
nafta e o gasoleo, gerados na etapa de sintese; e o cloro, que ainda que néo seja produzido
diretamente na rota FV+DAC, resulta da producdo da soda céaustica, um importante
insumo da rota e, portanto, ndo pode ser negligenciado. Em todos os casos, o Brasil ja
possui um mercado consumidor para estes materiais e torna-se necessario avaliar se as
novas quantidades geradas sdo compativeis com tais mercados ou mesmo com estratégias

de exportacdo. Isso vale também para o produto final, o querosene de aviagao.

Com base nas descri¢fes acima, foi feita a suposicao de que irradiagdo solar, area,
agua, carbonato de célcio e fontes de calor e eletricidade sdo recursos plenamente
disponiveis no Brasil, de maneira que ndo limitam o processo independente das
quantidades relativas requeridas pela rota. Consideracdo similar foi feita em relacdo aos
mercados consumidores do querosene e dos coprodutos. Assim, considerou-se que 0
limitante da rota é a soda caustica, recurso que nao sé esta restrito geograficamente como

também tem boa parte de sua producao destinada ao mercado, conforme descrito acima.

E importante destacar que estas sio hipoteses. Uma vez obtidos os resultados,
avaliaram-se 0s outros recursos e coprodutos, além do produto final, para definir se, na

realidade, algum deles limitaria a rota.

3.2.2. Determinacédo de hotspots para instalacdo da rota no Brasil

A escolha dos melhores locais para a instalacdo de plantas de producéo para esta
rota, ou hotspots, pautou-se na facilidade de acesso aos insumos e aos mercados
consumidores dos produtos e coprodutos descritos na Tabela 13. Sdo onze os itens
listados nesta tabela, e a se¢éo anterior comentou brevemente acerca da existéncia destes
recursos € mercados no Brasil. A partir disto, delimitaram-se regides em que haja

disponibilidade de todos ou, pelo menos, da maior quantidade possivel deles.
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Dada a limitacdo geografica da producéo de soda-cloro — que néo sé se encontra
em seis localidades especificas, mas, além disso, tem sua capacidade concentrada em
apenas dois destes locais —, a presenca deste setor foi selecionada para guiar a escolha dos
hotspots.

Segundo informacdes da secdo 2.4.4, sdo as localidades de Candeias, na Bahia,
com a fabrica da Dow Brasil, e as cidades proximas de Santo André e Cubatdo, em S&o
Paulo, com as fabricas da Unipar, que concentram 85% da capacidade de producéo deste
insumo. Assim, estas localiza¢bes foram escolhidas como possiveis hotspots, sendo as
duas cidades de Sdo Paulo tratadas em conjunto em razao da proximidade entre elas. Em
sequida, fez-se uma analise da presenca dos outros itens da Tabela 13 nestas duas

localidades.

A Figura 18 mapeia a média anual do total diario da irradiagdo global horizontal*®
em territorio brasileiro e as localizagBes dos possiveis hotspots. Os dados de irradiacao
solar foram obtidos da base de dados do Atlas Brasileiro de Energia Solar (LABREN -
INPE, 2017) e o mapa foi elaborado no QGIS, software de codigo aberto para
visualizacgdo, edicdo e analise de dados georreferenciados:

18 Taxa de energia total por unidade de area incidente em uma superficie horizontal, dada
pela soma da componente difusa horizontal (decorrente do espalhamento do feixe solar direto por
constituintes atmosféricos) com a componente direta horizontal (correspondente ao feixe solar
direto). E o parametro adequado para avaliagdo de painéis fotovoltaicos, ja que esta tecnologia

aproveita tanto a irradiacdo solar difusa quanto a direta.
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Figura 18: Mapa mostrando a média anual do total diario da irradiacdo global horizontal
no Brasil e as localiza¢des dos possiveis hotspots. Fonte: Dados proprios, ABICLOR
(2019) e LABREN - INPE (2017).

Observa-se que a localidade de Candeias possui boas condicdes de irradiagao. Por
outro lado, as localidades em Sao Paulo estdo proximas as regifes que possuem 0s mais
baixos valores deste parametro no Brasil. Entretanto, mesmo estes valores baixos sdo
satisfatorios. Conforme exemplificam PEREIRA, MARTINS, et al., (2017), no local
menos ensolarado do Brasil ainda é possivel gerar mais eletricidade solar do que no local
mais ensolarado da Alemanha. Assim, a irradiacdo nas regides escolhidas foi considerada

satisfatoria.

A inspecdo visual das regides através de imagens de satélite (GOOGLE LLC,
2020) mostrou a existéncia de espaco disponivel em ambos os casos. Conforme ja
comentado, uma analise mais profunda para avaliar se tais areas sdo passiveis de receber

uma planta industrial é necessaria, mas ndo faz parte do escopo deste estudo.

Em relacdo & agua, assumiu-se a disponibilidade do insumo em sua forma
desmineralizada. Esta consideracdo foi feita uma vez que ambas as localidades ja

possuem plantas industriais que, usualmente, possuem acesso a este recurso.
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O carbonato de célcio é um recurso bem distribuido pelo Brasil. De acordo com
J. MENDO CONSULTORIA (2009), existe uma descentralizacdo do setor, que encontra-
se presente em quase todo o territorio nacional. Com base nesta informacéo, considerou-

se que as duas regides selecionadas ndo possuem dificuldades no acesso a este insumo.

O fornecimento de calor para a etapa de sintese envolve o uso de coprodutos
gerados na propria rota. Para o processo de DAC, é necessario 0 acesso a gas natural e a
oxigénio. De acordo com dados da Empresa de Pesquisa Energética, em ambas as regides
escolhidas chegam gasodutos de distribuigdo (EPE, 2016b). O oxigénio pode ser obtido
na propria rota, visto que é coproduto da eletrolise da agua. Para o fornecimento de
eletricidade através da rede, linhas de transmissdo também estdo presentes em ambas as
localidades (ONS, 2020).

O produto final, querosene destinado a avia¢ao, encontra mercado consumidor nas
duas regides, uma vez que em ambas existem importantes aeroportos. Sdo Paulo possui o
Aeroporto Internacional de Guarulhos, o Aeroporto de Congonhas e o Aeroporto
Internacional de Viracopos, respectivamente o primeiro, 0o segundo e 0 sexto em
movimentacdo de passageiros pagos no ano de 2019. Na Bahia, ha o Aeroporto
Internacional de Salvador, o décimo neste critério (AGENCIA NACIONAL DE
AVIACAO CIVIL - ANAC, 2020).

Em relacdo aos coprodutos, ndo foram encontrados dados a respeito de seus
mercados por regido do pais. Entretanto, apesar da falta destes dados, e considerando-se
que as regides em questdo possuem disponibilidade de todos os outros itens, prosseguiu-
se com a escolha das proximidades de Santo André-Cubatdo/SP e Candeias/BA como

hotspots para instalacdo de plantas da rota FV+DAC para producédo de e-QAwv.

3.2.3. Calculo dos rendimentos e demandas da rota

A partir da definicdo de que a soda caustica € o componente limitante da rota

estudada, o passo-a-passo de calculo exposto na Figura 19 foi proposto:
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d dugdo di ivel d
© produgao disponivel de captura de CO, via DAC para a etapa de sintese

Estimativa d idad
stimativa da capacidade Célculo do potencial de I [ Calculo do H, necessario
NaOH em cada hotspot

Dimensionamento das
capacidades de painéis FV,
eletrolisadores e
armazenamento de H,

Calculo da producdo final
de e-QAv e outros
resultados de interesse

Em caso positivo, ajuste
dos resultados obtidos de
acordo com o novo
limitante

Avaliagdo destes
resultados para concluir se
¢é outro o fator limitante

Figura 19: Passo-a-passo de célculo para a determinacdo dos rendimentos e demandas

da rota. Fonte: Elaboragao propria.

Esta metodologia foi aplicada para ambos os hotspots: Santo André-Cubatéo/SP
e Candeias/BA. Toda a abordagem foi feita no Microsoft Excel. Nas se¢des 3.2.3.1 a
3.2.3.4, encontra-se o detalhamento dos quatro primeiros blocos da Figura 19, que
permitiram gerar os resultados de interesse, avalia-los e revisar o fator limitante caso

necessario. Na secdo 3.2.3.5, abordam-se as demandas por energia, agua e area da rota.

3.2.3.1. Estimativa da capacidade de producdo disponivel de soda

caustica

A unidade de producdo de soda-cloro ndo faz parte diretamente da rota estudada,
uma vez que se obtém a soda caustica de plantas ja existentes. Conforme descrito na se¢do
2.4.4, 0 processo se baseia na eletrdlise da salmoura, resultando também em cloro e

hidrogénio, além da soda caustica.

As fabricas nos hotspots sugeridos utilizam diferentes tecnologias, segundo dados
do setor para 0 ano de 2012 (ABICLOR, 2012). Como ndo houve atualizacdo destas
informacdes apds este ano, considerou-se que os dados continuam validos. Nas plantas
da Unipar em S&o Paulo, cerca de 29% da capacidade instalada se utiliza do processo via
diafragma; 50% usa células a membrana; e 21% corresponde a tecnologia de mercurio.

Na fabrica da Dow na Bahia, apenas células a diafragma sdo empregadas.
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A Tabela 14 elenca os dados usados na analise:

Tabela 14: Dados relativos ao setor de soda-cloro.

Parametro Valor Referéncia

Capacidade instalada — Sdo Paulo — Unipar

Indupa e Carbocloro (ktci2/ano) 5152  ABICLOR (2019)

Capacidade instalada — Bahia — Dow Brasil

(Ktciz/ano) 415 ABICLOR (2019)

Fator de utilizacdo médio do setor — 2015 a 728  ABICLOR (2019)

2019 (%)
Rendimento de soda caustica (tnaon/tci2) 1,12 BASTOS (2011)
Rendimento de hidrogénio (tmz/tcr) 0,03 BASTOS (2011)

Fonte: Referéncias citadas na tabela.

Com base nos dados de capacidade instalada e de fator de utilizacdo médio, foi
possivel calcular a capacidade disponivel de producéo de cloro anualmente. A partir disto
e utilizando-se as propor¢des massicas entre os produtos formados, a capacidade de soda

caustica anual que pode ser fornecida para a rota FV+DAC foi calculada.

E importante ressaltar que o uso desta capacidade disponivel significa aumento
ndo s6 na producdo da soda caustica, mas, também, na formacao dos coprodutos. Assim,
as informacdes da Tabela 14 também foram usadas para calcular as quantidades de cloro
e hidrogénio coproduzidas. O hidrogénio, porém, normalmente encontra uso na propria
planta de soda-cloro — por exemplo, para atender sua demanda térmica (BASTOS, 2011,
UNIPAR, 2020). Assim, ndo se considerou este coproduto como disponivel para uso na

rota FV+DAC ou para o0 mercado.

3.2.3.2.  Calculo do potencial de captura de diéxido de carbono via DAC

A tecnologia de DAC selecionada para estudo foi a absorcéo utilizando solugéo
aquosa de bases fortes. Esta escolha foi feita devido a maior maturidade tecnoldgica deste
tipo de processo. Escolheu-se o hidroxido de sédio como base forte ja que ele se encontra

mais disponivel do que o hidroxido de potassio.
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Além da soda caustica proveniente das plantas analisadas na secdo anterior, a
unidade de DAC requer, como insumos, ar atmosférico, agua, carbonato de célcio,
eletricidade, gas natural e oxigénio, estes dois para geracdo de calor. Como resultado,
captura-se o dioxido de carbono do ar e também o que é produzido na oxi-combustdo do

gas natural.

Os calculos foram feitos com base em dados de insumos e produtos provenientes
do design proposto por BACIOCCHI, STORT]I, et al. (2006). Para a soda caustica, esta
referéncia permitiu concluir que o inventério, fornecido inicialmente ao sistema, é de
105,18 t. J& 0 make-up, que consiste na reposicdo dos insumos ao longo da operacao, é
de 0,06 t/h. Ou seja, a quantidade de make-up consumida ao longo de um ano € cerca de
5 vezes maior do que a quantidade deste material que se deve prover no comeco da

operagéo.

Portanto, a capacidade disponivel anualmente do hidroxido de sddio, calculada na
secdo anterior, foi fornecida como make-up e, assim, o inventario requerido pdde ser
atendido em menos de um ano. Caso fosse feita a escolha contraria, de prové-la como
inventario, a quantidade necessaria de make-up anualmente seria maior do que aquela que

a planta de soda-cloro consegue fornecer.

A Tabela 15 elenca os dados de insumos e produtos provenientes do design
proposto por BACIOCCHI, STORTI, et al. (2006), normalizados pela vazdo de soda

caustica necessaria como make-up:

95



Tabela 15: Dados relativos a unidade de DAC.

Parametro Valor
Ar ambiente (Mm3/tnaon) 13,42
NaOH (inventario) (t/tnaon/h) 1728
CaCO; (inventario) (t/tnaon/h) 13,69
CaCOs; (make-up) (t/tnaow) 1,38
Oz (t/tnaon) 4,01
Gas natural (t/tnaon) 0,91
CO: total capturado (t/tnaon) 8,53
CO; capturado do ar (t/tnaon) 6,03
CO; capturado na oxi-combustdo (t/tnaon) 2,50

Fonte: BACIOCCHI, STORTI, et al. (2006).

Com base no design proposto na Tabela 15 e na capacidade disponivel de soda
caustica anualmente para o make-up da rota estudada, foi possivel obter a vazdo de
diéxido de carbono capturada por ano para uso pela préxima etapa. Além disso, foi

possivel calcular as quantidades dos recursos da rota.

3.2.3.3. Calculo do hidrogénio necessario para a etapa de sintese

A etapa de sintese recebe o didxido de carbono proveniente do DAC e o
hidrogénio advindo da eletrdlise diretamente ou via armazenamento, além de eletricidade
e calor, e engloba todos os processos até a obtencdo do e-QAv e seus coprodutos. Esta
etapa foi descrita a fundo na sec¢do 3.1, que detalhou a metodologia para a obtencéo das

suas demandas por insumos e rendimentos em produtos.

A Tabela 16 elenca os dados gerais de entradas e saidas desta etapa, tanto para o
modo de operacdo 1 quanto para o 2. Esta tabela é um resultado desta dissertagdo, e o

detalhamento destes numeros encontra-se na segéo 4.1.
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Tabela 16: Dados relativos a etapa de sintese.

Parametro Modo de operacdo 1  Modo de operagéo 2
ey ey oas
GLP (t/tcoz) 0,0124 0,0162

Nafta (t/tcoz) 0,0175 0,0066
Querosene (t/tcoz) 0,1126 0,1099
Gasoleo (t/tcoz) 0,1535 0,1568

Fonte: Elaboracdo propria.

Com base nos dados desta tabela e na vazdo de didxido de carbono capturado por
ano na etapa de DAC, foi possivel estimar o requerimento anual de hidrogénio da rota.

Além disso, também se estimaram as quantidades de querosene e coprodutos formados.

3.2.3.4. Dimensionamento das capacidades de painéis FV,

eletrolisadores e armazenamento de hidrogénio

Esta etapa de célculo envolve os processos da parte intermitente da rota: a geracéo
solar fotovoltaica, em que a irradiacdo solar é transformada em eletricidade; a eletrolise,
em que agua e eletricidade levam a formacdo de hidrogénio e oxigénio; e o
armazenamento deste hidrogénio. No caso da eletrdlise, foi feita a opcdo pela tecnologia
PEMEC, por ser esta adequada a trabalhar na intermiténcia. Para o armazenamento,
optou-se pelo uso de tanques usuais, tecnologia mais madura e de maior facilidade de

implementacéo.

Por ser intermitente, esta parte da rota foi tratada em base horaria. Entretanto, nos
passos anteriores (se¢des 3.2.3.1 a 3.2.3.3) os dados foram tratados em base anual. Assim,
para dar inicio a este dimensionamento, o requerimento anual de hidrogénio calculado foi

levado ao nivel horario.

E importante destacar que cada um dos processos envolvidos na rota estudada

possui um valor caracteristico de horas de operagédo por ano, o que leva em conta paradas
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para manutencdo, entre outros fatores. Como esta rota envolve a integracdo destes
diferentes processos, seu funcionamento provavelmente sera regido por aquele que opera
por menos tempo anualmente. Entretanto, nesta dissertacdo, para simplificar a
metodologia, optou-se por considerar a operacdo ao longo de todas as 8760 horas anuais.
Assim, calculou-se o requerimento horario de hidrogénio dividindo-se o valor anual por
8760, e o resultado foi utilizado na metodologia a seguir para dimensionamento dos

paineis fotovoltaicos, da eletrdlise e do armazenamento de hidrogénio.

Esta metodologia se baseia na utilizada pelo software Homer Pro, que faz a
otimizagdo do design de microgrids®®, e encontra-se descrita em seu manual online
(HOMER ENERGY LLC, 2019). Optou-se por reproduzi-la no Microsoft Excel uma vez
que isto permitiu adapta-la ao caso estudado. Os célculos descritos foram realizados para

todas as horas do ano.

Inicialmente, o dado de irradiac&o global horizontal a nivel horario em cada uma
das regibes foi obtido de bases disponiveis na internet. Para a localidade da Bahia, a
informacdo foi obtida de uma ferramenta do Laboratério Nacional de Energias
Renovaveis dos EUA (NREL), utilizando-se as coordenadas geograficas da regido
estudada (NREL, 2020). Como esta ferramenta ndo engloba a regido de Séo Paulo, neste
caso, utilizou-se a base de dados Climate.OneBuilding (CLIMATE.ONEBUILDING,
2020), que possui informagbes para a cidade de Santos/SP, o que foi considerado

satisfatorio visto ser esta cidade proxima a regido estudada.

Para cada hora do ano, a irradiacéo global horizontal foi convertida na geragéo de

eletricidade fotovoltaica a partir do equacionamento a seguir:

19 Sistema de energia auto-suficiente que serve uma localizacdo geografica como uma

vila, uma ilha ou mesmo localiza¢Ges maiores.
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Radgy

RadFV,Condigﬁes Padrio

PFV = CapFV " fFV EqanéO 57

Nesta equacdo, Prv é a poténcia gerada pelos painéis e Caprv é a capacidade
nominal dos painéis — isto é, a poténcia gerada sob condic¢des de teste padrdo. fry € um
fator que leva em consideracdo que, na realidade, a geracao de eletricidade pelos painéis
é reduzida em relacéo as condicgdes de teste (devido a perdas em geral). A este fator foi
aplicado o valor de 0,8, conforme recomendado pelo Homer Pro. Radry € a radiacao solar
incidente nos painéis e Radrv,condicses Padrio € @ radiacéo incidente nas condi¢des de teste —

cujo valor usual é de 1 kW/m?,

A poténcia fornecida aos eletrolisadores, Pg, foi definida de acordo com sua
capacidade nominal, Cape: nos casos em que a saida dos painéis, Pry, foi menor ou igual
a Cape, Pe foi definida como igual a Prv. Caso contrério, considerou-se que a eletrolise
receberia somente valor igual a sua capacidade, sendo Pe igual a Cape. O excesso de
eletricidade foi definido pela diferenca entre o que foi gerado pelos painéis e o recebido

pela eletrdlise.

A geracdo de hidrogénio pela eletrdlise foi definida pela equagéo a seguir:

_Pgy x
My2,s.eletrolise = PCI, Equacéo 58
2

Nesta equacdo, n € a eficiéncia baseada no poder calorifico inferior, PClug, para a
eletrolise PEMEC. A eficiéncia teve seu valor definido como 60% (IEA, 2019), e o poder
calorifico inferior utilizado foi de 33,27 kWh/kg (BUTTLER, SPLIETHOFF, 2018). A
partir do valor de hidrogénio gerado na eletrélise, também foram feitos os célculos da
agua requerida e do oxigénio coproduzido, respeitando-se a estequiometria da reacgdo:
para cada tonelada de hidrogénio, demandam-se nove de agua e formam-se oito de

oxigénio.

Definiu-se entrada de hidrogénio nos tanques quando a geracao deste gas excedeu
sua demanda horaria e havia espaco disponivel para armazenamento. O espago

disponivel, por sua vez, foi definido pela capacidade nominal dos tanques, Capr, subtraida
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o0 volume ja ocupado. Desta forma, armazenou-se o excedente de hidrogénio por completo
havendo volume para tal, e parte deste excedente quando o volume remanescente nos
tanques ndo permitiu o armazenamento total. J& o uso do hidrogénio dos tanques foi
considerado quando a geracao horéria foi insuficiente para suprir a demanda pelo gas e
havia conteudo armazenado para ajudar a suprir este déficit. Forneceu-se a quantidade
total necessaria para arcar com o déficit havendo conteudo nos tanques suficiente para
tal, e uma parte desta quantidade no caso de contetdo insuficiente. O hidrogénio
armazenado foi definido pelo balanco de massa, ou seja, entrada subtraida da saida do

gas, somadas a quantidade ja existente nos tanques.

Por fim, a carga de hidrogénio atendida foi calculada pelo que foi gerado na
eletrolise subtraido do que entra no tanque e somado a saida do tanque, sendo este valor
limitado a demanda horaria. Assim, sendo esta quantidade maior que a demanda horéria,
a diferenga foi considerada um excedente de hidrogénio. Por outro lado, sendo a demanda
horaria maior que esta quantidade, a diferenca foi definida como a carga horaria nao

atendida.

A Figura 20 esquematiza a metodologia descrita:
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Figura 20: Passo-a-passo de calculo para avaliacdo da parte intermitente da rota. Fonte: Elaborag&o propria.
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A otimizacdo do problema foi feita utilizando-se a ferramenta Solver do Microsoft
Excel para minimizar as capacidades dos equipamentos envolvidos: Caprv, Cape e Capr.
Trés restri¢cfes foram impostas ao procedimento, sendo elas: a limitagdo dos excessos de
eletricidade e hidrogénio, ao longo do ano, em menos de 1% de suas quantidades geradas
no processo; e a limitacdo da falta de hidrogénio, ao longo do ano, em menos de 0,1% da

quantidade demandada.

Alguma falta de hidrogénio € inerente a esta metodologia ja que, nas primeiras
horas do ano, ndo h& recurso solar suficiente para gerar 0 gas necessario para o
atendimento direto da sintese ou para o armazenamento. A limitacdo deste parametro,
mais restrita do que a que foi imposta aos outros, se deu exatamente para evitar um desvio
significativo entre o hidrogénio contabilizado nesta metodologia e a carga que se desejava

obter de acordo com o calculado na segéo 3.2.3.3.

Com esta metodologia, portanto, foi possivel dimensionar as capacidades dos
processos envolvidos na parte intermitente da rota. Além disso, foi possivel calcular os

requerimentos de insumos e as quantidades de coprodutos formados.

3.2.3.5. Demanda por energia, agua e area

A metodologia descrita nas se¢des anteriores permitiu o calculo das demandas por
insumos e dos rendimentos de coprodutos e produtos de todos 0s processos envolvidos
na rota FV+DAC de producdo do e-QAv. Entre os recursos, quatro sdo comuns a
praticamente todos os processos: calor, eletricidade, agua e &rea. Entretanto, por
simplicidade, cada um foi avaliado apenas para alguns processos mais relevantes,

segundo os dados Tabela 17:
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Tabela 17: Dados para célculo das demandas de energia, &gua e area de cada processo.

Demanda por

Demanda por

Demanda por

Demanda por

Unidade de processo . ., . Referéncia
calor eletricidade agua area
x ONG, CAMPBELL, et
1 - - - 2 ’ ’
Geracdo solar FV 0,0286 km?/MW al. (2013)
Eletrélise PEMEC? - 55450 kWh/th> 9 t/tn - SILVA (2017)
Resultado desta
3 . - -
Tanques de armazenamento de H. 2622 kKWh/ty, dissertacdo
Make-up: BACIOCCHI, STORTI,
4,7 ttcoz 15 et al., (2006), KEITH,
.108 ,
DAC 6,04-10° kJ/tcoz 323,6 kWh/tcoz Inventario: 2067,6 M2/tcos/ano HOLRI\éIEE"\;thl\Il.-I-(éOJ-S)
t/tcoa/h !
DROUET, et al. (2019)
. x Resultado desta
Sintese — Modo de operagéo 1 59,3 GJ/tquerosene 41,0 GI/tquerosene - - dissertacio
Sintese — Modo de operagéo 2 64,2 G/tquerosene 42,1 GIltquerosene - - Resultado desta

dissertagéo

1 parametro de éarea para projetos de grande porte (> 20 MW) e sistema de eixo Unico.
2 Demanda por eletricidade calculada a partir dos valores de eficiéncia e do PCI do hidrogénio.
8 Eletricidade necesséria na compressdo do hidrogénio que entra nos tanques.

Fonte: Referéncias citadas na tabela.



Calculou-se a demanda por calor apenas das unidades de DAC e da etapa de
sintese. Para as outras unidades, fez-se a hipdtese de que esta demanda, se existente, pode

ser desconsiderada perante as duas etapas em quest&o.

Jé a eletricidade foi levada em consideracdo para todas as etapas exceto a geracdo
fotovoltaica, isto é, um possivel consumo deste recurso pela unidade que o gera foi

desprezado.

O requerimento por agua foi calculado para as etapas de eletrolise e DAC,
assumindo-se que possiveis demandas das etapas de geracdo solar fotovoltaica e
armazenamento podem ser desconsideradas. Para a etapa de sintese, o balanco de agua
envolvendo todas as unidades que a compBdem esta além do escopo deste trabalho, e fica

como sugestédo para estudos futuros.

No que diz respeito a area, considerou-se que a demanda dos modulos
fotovoltaicos é significativamente maior do que a dos outros processos. De toda forma,

também foi feito o calculo para a etapa de DAC.

Os processos de producdo de soda-cloro e de desmineralizacdo da agua via troca
ibnica também demandam os recursos avaliados nesta secdo, especialmente a
eletricidade. Entretanto, estas unidades ndo fazem parte da rota FV+DAC propriamente
dita, configurando-se apenas como fornecedoras de insumos a rota. Por isso, optou-se por
ndo avaliar suas demandas por energia, dgua e area. A analise do impacto da rota estudada
sobre a demanda por recursos da cadeia produtiva anterior a ela fica como sugestao para
trabalhos futuros.

3.3. Avaliacéo de ciclo de vida (ACV)

A avaliacdo de ciclo de vida é um procedimento que analisa todas as etapas ao
longo da vida de um produto, desde a extracdo dos materiais, incluindo etapas de
processamento, fabricacdo, distribuicdo, armazenamento, uso, descarte e reciclagem
(CARVALHO, 2017). Quando a avaliacdo é feita para combustiveis, a literatura usa a
expressdo well-to-wake (WTW) para descrever este tipo de estudo (KOLOSZ, LUO, et
al., 2020), representando a combinacdo de dois estagios: o well-to-pump (WTP), que

compreende as atividades desde a extracdo das matérias-primas até o local de uso; e o
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pump-to-wake (PTW), que inclui o uso do combustivel, isto €, sua combustdo durante a

operacdo das aeronaves, no caso deste estudo.

A avaliagdo de ciclo de vida completa — WTW — foi realizada neste trabalho
apenas para o combustivel obtido a partir do modo de opera¢do 2. Conforme sera
mostrado na secdo 4.1.5, este querosene possui propriedades equivalentes ao QAv-1 e,
portanto, é um produto final. Assim, para realizar sua analise de ciclo de vida, bastou
avaliar a fase WTP correspondente a rota FV+DAC e, em seguida, a fase PTW deste

combustivel.

Ja o querosene resultante do modo de operacdo 1 € um produto inacabado, que
precisa ser misturado ao querosene usual em até 50% em volume para ser utilizado.
Assim, uma avaliacdo de ciclo de vida completa para este caso deve considerar: a fase
WTP deste combustivel alternativo, isto €, correspondente a rota FV+DAC; a fase WTP
do combustivel fossil, o que envolve simular a refinaria, considerando mudangas em sua
operacdo para favorecer a producdo de um querosene adequado a mistura com o produto
alternativo inacabado; a mistura de ambos em propor¢des determinadas, que podem variar
desde que respeitem o percentual maximo acima descrito; e, finalmente, a fase PTW deste
combustivel final. Esta analise fica como sugestdo para estudos futuros e, neste trabalho,

optou-se por enfatizar a avaliacdo do produto acabado resultante do modo de operacéo 2.

Estudos de ciclo de vida podem ser usados para avaliar diferentes aspectos
ambientais associados a um produto. Nesta dissertacdo, optou-se pela analise somente das
emissdes de gases de efeito estufa, incluindo o dioxido de carbono (CO2), o metano (CHa4)
e o oxido nitroso (N20). A avaliacdo de outros fatores — por exemplo, da qualidade local
do ar — foi considerada fora do escopo deste trabalho e € uma sugestdo para analises

futuras.
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A métrica GWP (Global Warming Potential)® foi utilizada por permitir a
comparacdo dos impactos, em termos de aquecimento global, dos diferentes gases
avaliados. De forma geral, o GWP mede a quantidade de energia absorvida, ao longo de
dado periodo de tempo, por uma tonelada de determinado gés lancado a atmosfera, em
comparagdo com uma tonelada de dioxido de carbono. Assim, quanto maior o GWP, mais
0 gas contribui para o aquecimento global relativamente ao didxido de carbono. O uso
desta métrica leva a uma unidade de medida comum — o COz equivalente ou COzq —, 0
que permite a soma das emissdes de diferentes gases. O periodo de tempo normalmente
utilizado é o de 100 anos, gerando a métrica GWP100 (EPA, 2020). Os valores usados
nesta dissertacao foram de 28, para 0 metano, e 265, para o 6xido nitroso, de acordo com
0 AR5 do IPCC?! (IPCC, 2014).

A unidade funcional escolhida foi 0 megajoule (MJ) de querosene. Isto significa
que todos os resultados obtidos foram normalizados para representar a quantidade de

gases de efeito estufa emitida para cada MJ de combustivel produzido ou utilizado.

Existem duas abordagens para a realizacdo de uma avaliacdo de ciclo de vida: a
atribucional e a consequencial. A abordagem atribucional foca em uma rota especifica.
Os impactos causados pelos processos individuais sdo somados, mas impactos indiretos
ndo sdo simulados. A fronteira do sistema, neste caso, considera somente a cadeia de
suprimento e 0 uso do produto. Ja a abordagem consequencial inclui efeitos diretos e
indiretos da producéo e do uso do produto em questdo, considerando que sua cadeia faz
parte de um sistema maior que também pode ser afetado (KOLOSZ, LUO, et al., 2020).

Neste trabalho, apenas a avaliacdo atribucional foi realizada.

20 De acordo com CARVALHO (2017), a utilizagdo do GWP como métrica é amplamente
debatida na literatura. A discussdo a respeito das fragilidades e vantagens desta métrica foge ao

escopo deste trabalho, e pode ser encontrada em MOURA (2013).

2L Quinto Relatério de Avaliacdo do Painel Intergovernamental sobre Mudancas
Climéticas (IPCC Fifth Assessment Report, AR5).
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3.3.1. Well-to-pump (WTP)

Para avaliar a etapa WTP, utilizou-se o0 modelo Greenhouse
gases, Regulated Emissions, and Energy use in Technologies (GREET), software de
acesso livre desenvolvido pelo Argonne National Laboratory do Departamento de
Energia dos Estados Unidos. Esta ferramenta é apropriada para realizar avaliagcdes de
ciclo de vida tanto para combustiveis quanto para veiculos e esta disponivel em duas
plataformas: o GREET.Net, que possui uma interface grafica, e o GREET Excel,
disponivel na forma de uma planilha. Neste trabalho, a ferramenta GREET.Net em sua
versdo 2020 foi usada para analise de combustiveis.

De maneira geral, o funcionamento do GREET se da a partir dos seguintes
elementos principais: rotas, processos e recursos. As rotas consistem no caminho
completo que leva desde as matérias-primas até o produto final, e sdo compostas por
unidades de processo. Estes processos, por sua vez, sao definidos por recursos (insumos
e produtos) nas propor¢des em que eles sdo consumidos ou se formam. As emissdes estdo
atreladas aos processos, nivel no qual se da a maior parte dos calculos (ANL, 2014). Ao
definir um insumo em um processo, o usuario deve escolher se este € um recurso primario,
um recurso proveniente de outra unidade de processo na mesma rota ou se provém de
outra rota. Assim, a rota analisada pode se conectar a outras, e emissdes a montante dela

também séo consideradas.

O GREET ja possui em sua biblioteca uma extensa base de dados com recursos,
processos e rotas definidas para a producdo de diversos combustiveis. Entretanto, rotas
de formacao de eletrocombustiveis ainda ndo se encontravam disponiveis no software até
o0 momento deste estudo. Mesmo assim, foi possivel realizar a analise desejada nesta
dissertacdo, uma vez que a interface grafica da ferramenta permite, com facilidade, que
processos de uma rota pré-existente sejam usados para compor uma nova rota. Além
disso, as propor¢oes entre insumos e produtos de um processo podem ser editadas, bem
como a origem dos insumos, e isto foi feito para garantir que 0 GREET considerasse as
mesmas informac0es levantadas nas se¢des 3.1 e 3.2 desta dissertacdo. Assim, construiu-

se no GREET a rota FV+DAC estudada nessa dissertacao.
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Para contabilizar as emissdes referentes a formacdo de insumos para o inventario
do processo de DAC, rotas de producéo de hidroxido de sodio, carbonato de célcio e dgua

desmineralizada foram simuladas de maneira independente.

Além da construcdo da rota e dos processos para formacao de inventario, alguns
outros aspectos foram ajustados no GREET para tornar as rodadas mais coerentes com o
caso estudado. Sao eles: os valores de densidade e poder calorifico inferior dos produtos
de Fischer-Tropsch (GLP, nafta, querosene e gaséleo), que foram modificados inserindo-
se os valores obtidos nesta dissertacdo e que constam na Tabela 35, na Tabela 39 e na
Tabela 43; e a composicdo da matriz de eletricidade brasileira, inserida de acordo com

informacBes da Empresa de Pesquisa Energética (EPE, 2020a).

Por fim, foi feita a escolha do método de alocacédo a ser utilizado, de maneira a
determinar como sdo distribuidas as emissdes entre os produtos das unidades de processo
que resultam em multiplos produtos. Sao elas: a eletr6lise, a etapa de sintese e a formacéao
de soda-cloro. A alocacéo energética faz essa reparticdo com base no contetdo energético
dos compostos formados, calculado a partir do poder calorifico inferior?? de cada um.
Uma vez que todos os produtos da etapa de sintese podem ser usados como fontes de
energia, escolheu-se, neste caso, esta abordagem. A alocacdo massica, por sua vez, faz a
distribuicdo dos impactos proporcionalmente a massa dos produtos. Esta técnica foi
selecionada para a eletrolise e para a formacdo de soda-cloro visto que, nestes casos, nem
todos os compostos resultantes possuem contelido energético. E importante apontar que
existem outras formas de alocacdo além destas duas, e uma descricdo detalhada deste
assunto pode ser encontrada em KOLOSZ, LUO, et al. (2020). Os autores afirmam,
também, que a escolha deste método pode influenciar os resultados finais da analise e,
portanto, uma sugestdo para trabalhos futuros é o aprofundamento das opcdes de alocacao
para rotas de eletrocombustiveis.

22 A literatura europeia costuma usar o poder calorifico inferior, enquanto a literatura

norte-americana usa o poder calorifico superior (KOLOSZ, LUOQ, et al., 2020).
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3.3.2. Pump-to-wake (PTW)

O célculo das emissdes referentes a combustao durante a operacdo das aeronaves
foi feito a partir de dados da literatura. Uma vez que o querosene formado é quimicamente
semelhante ao querosene fossil, optou-se pelo uso do fator de emissao deste combustivel
convencional. O valor utilizado foi de 73,18 gcozeq/MJ emitidos durante a combustéo
(CARVALHO, 2017, KOLOSZ, LUO, et al., 2020).

3.4. Avaliacédo econémica

Na etapa de andlise econémica foi feito o célculo do custo nivelado do
combustivel (Levelized Cost of Fuel, LCOF) e do custo de abatimento do combustivel.

As secdes a seguir descrevem a metodologia usada em cada caso.

3.4.1. Custo nivelado do combustivel (LCOF)

O custo nivelado é o custo por unidade de energia, medido a partir dos custos em
valor presente de um projeto ao longo de sua vida Gtil. E um indicativo do preco de break-
even, isto é, do preco minimo que permitiria recuperar 0s custos relativos a planta. Além
disso, € também um parametro Gtil para comparacdo de tecnologias com caracteristicas

diferentes em termos de vida Util, capacidades, custos de investimento e operacao, entre

outros.
A seguinte expressdo foi utilizada para o calculo do custo nivelado:
n O(Tc1i+o&Mi+qui—c0Pi)
=
_ (1+r)t ~
LCOF = — Equacdo 59

=114l

Nesta expressdo, TCI é o investimento em capital total (Total Capital Investment),
O&M refere-se aos custos com operacdo e manutencdao, SUB representa 0s custos com a
substituicdo de equipamentos quando sua vida Util se encerra e COP € a receita obtida
com a venda de coprodutos, pardmetros que serdo abordados nas secfes a seguir. E
representa o querosene produzido, o que € um resultado obtido a partir da metodologia

descrita no item 3.2.
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O parametro r representa a taxa de desconto, adotada como 8% ao ano de acordo
com ROCHEDO et al. (2016), que afirma que esta € uma boa aproximacao para
atividades de refino no Brasil. J& o pardmetro n representa o horizonte de anélise do
projeto, definido nesta dissertacio como 20 anos. A expressdo (1 + r)', no numerador, traz
0s nimeros para valor presente?, isto &, retrata o valor atual de um fluxo de caixa que

ocorre no ano i.

3.4.1.1. Investimento em capital total

Para o célculo do investimento em capital total, inicialmente foram levantados, na
literatura, dados para os custos totais de equipamentos adquiridos (Total Purchased
Equipment Costs, TPEC) referentes as unidades que compdem a rota estudada. Estes

custos aparecem na Tabela 18, junto com outras informacdes utilizadas nos calculos:

23 Ja no denominador da Equacéo 59, ndo é correta a interpretacéo de que (1 +r)' traz a
energia a valor presente. Uma discussdo mais detalhada da expressdo de célculo do LCOF néo é
objetivo dessa dissertacdo, e informacdes mais aprofundadas podem ser encontradas em
GUIMARAES (2019).
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Tabela 18: Custos totais de equipamentos adquiridos para as unidades de processo da rota estudada.

Ano de

Unidade TPEC Escala de referéncia . Referéncia
referéncia
Geragdo solar FV 757,38 USD/KW 25 MW 2018 EPE (2018), IRENA (2019a)
Eletrolise PEMEC 1.096,81 USD/kW. 5 MW, 2017 TICHLER, SCHIRRMEISTER,
et al. (2019)
Armazenamento em HUA, AHLUWALIA, et al.
tanques a 700 bar 710 USD/Kghz 5,6 kg2 2005 (2010)
DAC via absorgio 466 USD/(tcoz/ano) 1 Mtcoz/ano 2011~ SOCOLOW, ([Z)Efl';”OND’ etal,
Unidade de RWGS 0,58 USD/(kmOl gzs de sintese/@ano) 1,97-108 KMol gss de sintese/ano 2018 REZAEI e DZURYK (2019)
Separacdo do CO, via 15,35 USD/(tcos/ 4,85-108 tcoa/ 2015 TAGOMORI (2017
Selexol , (tcoz/ano) ,85:10° tcoo/ano (2017)
Separacédo do H. via PSA 43,88 USD/(tn2/ano) 2,91-10° ti2/ano 2015 TAGOMORI (2017)
Sintese de FT 8,23 USD/(MWh/ano) 2,72-105 MWh/ano 2015 TAGOMORI (2017)
Destilac&o 10,34 USD/(M?3;arga/ano) 6,96-10° M3carga/ano 2015 TAGOMORI (2017)
HDT 224 USD/(m3;srga/ano) 1,74-10% m3:sga/ano 2015 TAGOMORI (2017)
RC 601,64 USD/(M?arga/ano) 5,48-10° M3.arga/ano 2015 BARROS (2014)

Fonte: Referéncias citadas na tabela.
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Uma vez que as referéncias da literatura fornecem estes custos dos equipamentos
para escalas diferentes das trabalhadas nesta dissertacdo, foi necessario um ajuste neste

sentido. Assim, para cada unidade em questdo, foi utilizada a seguinte expressao:

CapacidadeU)FE
Capacidadegr

TPECy = TPECy - ( Equacéo 60

Nesta equagdo, TPECr e Capacidader representam os custos e a escala dos
equipamentos conforme obtidos na literatura. Capacidadey representa a escala de cada
unidade de processo obtida neste trabalho a partir da metodologia descrita nos itens 3.1 e
3.2. FE é o fator de escala, parametro arbitrado, de forma geral, em 0,7, conforme
indicado por SILVA (2017) para equipamentos de Engenharia Quimica. As excegdes
foram os processos para 0s quais numeros especificos foram encontrados na literatura: a
eletrolise, com o valor de 0,85 (HOCEVAR, SUMMERS, 2008), e as unidades de
hidrotratamento e reforma catalitica, para as quais utilizou-se o valor de 0,67 (BARROS,
2014, TAGOMORI, 2017). Assim, foi possivel calcular TPECu, que representa 0s custos

totais de equipamentos adquiridos na escala de interesse.

Em seguida, tendo em vista que os custos de equipamentos foram obtidos na
literatura com base em diferentes anos, a informacao foi equalizada para ddlares de 2019.
Isso foi feito com o uso do indice de custos de plantas de engenharia quimica (Chemical
Engineering Plant Cost Index, CEPCI). Publicado desde 1963, o CEPCI é um parametro
utilizado pela industria de processos para ajustar custos de um periodo para outro. Os
valores foram obtidos em CHEMICAL ENGINEERING ONLINE (2019). A expressao
a sequir foi utilizada para cada unidade de processo:

CEPCI ~
TPECy 5019 = TPECy v - (Tgl":) Equacio 61

Nesta equagdo, TPECun representa os custos de equipamentos da unidade de
processo ja na escala de interesse, mas em relagcdo ao ano de referéncia N. CEPCl2o19 €
CEPCIn sdo os indices para os anos de 2019 e de referéncia e, desta maneira, foi possivel
calcular TPECu, 2019, representando os custos totais de equipamentos adquiridos na escala

e no ano de interesse.
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A partir disto, foi feito o calculo dos custos totais instalados (Total Installed Costs,
TIC). Estes custos compreendem o0s custos de equipamentos acrescidos dos custos
relativos a infraestrutura, materiais, engenharia, entre outros. A equagdo a seguir foi

utilizada para cada unidade de processo:

TIC = FI-TPEC Equacéo 62

Nesta expresséo, FI representa o fator de instalagéo. Este fator foi estabelecido em
1,5, de maneira geral, conforme valor utilizado por TAGOMORI (2017). As excecoes
foram as unidades para as quais valores especificos foram estimados a partir de dados da
literatura: 1,4 para a geracdo solar fotovoltaica (EPE, 2020b); 1,2 para a eletrolise
(FELGENHAUER, HAMACHER, 2015); e 4,5 para o processo de DAC via absorc¢ao
(SOCOLOW, DESMOND, et al., 2011). Este ultimo namero é consideravelmente mais
alto do que os outros fatores. Entretanto, ressalta-se que, de acordo com a referéncia
consultada, o valor ja inclui os custos de contingenciamento, além de despesas com a

partida da planta, o que inclui os inventérios de produtos quimicos necessarios.

Em seguida, foi feito o calculo do investimento em capital fixo (Fixed Capital
Investment, FCI), que considera também os custos de contingéncia. Este termo indica 0s
custos necessarios para cobrir possiveis despesas ndo previstas. Para cada unidade de

processo?*, foi aplicada a seguinte equagio:

FCI =FC-TIC Equacéo 63
Nesta expressdo, FC representa um fator para inclusdo dos custos de contingéncia.
O valor usado foi de 1,2, conforme sugerido por TAGOMORI (2017).

Finalmente, o investimento em capital total foi determinado, contabilizando

também o capital de giro. A seguinte equacdo foi aplicada a cada unidade de processo:

24 Excecdo feita ao processo de DAC, uma vez que o fator de instalagdo encontrado na

literatura j& inclui custos de contingéncia.
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TCI = FG - FCI Equacéo 64

Nesta expressdo, FG leva a incluséo do capital de giro. O valor usado foi de 1,1,
também conforme sugerido por TAGOMORI (2017).

3.4.1.2. Custos com operacdo e manutencdo, com substituicdo de

equipamentos e receitas com venda de coprodutos

Os custos de operacdo e manutencdo podem ser divididos em custos fixos e
variaveis. Os custos fixos independem do nivel de producdo da planta, e incluem
manutencdo, aluguel, salarios, entre outros. Estes custos foram expressos como uma
porcentagem do investimento em capital total, e os valores adotados aparecem na Tabela
19:

Tabela 19: Custos de O&M fixos para as unidades de processo da rota estudada.

Custos de O&M fixos

Unidade (% do TCI) Referéncia

Gerag&o solar FV 1 EPE (2016a)

Eletrolise PEMEC 1,5 BERTUCCIOLI, CHAN, et al. (2014)
Armazenamento em 1 NGUYEN, ABDIN, et al. (2019)
tanques a 700 bar

DAC via absorcao 4 SOCOLOW, DESMOND, et al., (2011)
Unidade de RWGS 4 REZAEI e DZURYK (2019)
Separacdo do CO; via 4 TAGOMORI (2017)

Selexol

Separacédo do H; via 4 TAGOMORI (2017)

PSA

Sintese de FT 4 TAGOMORI (2017)
Destilagéo 4 TAGOMORI (2017)

HDT 4 TAGOMORI (2017)

RC 4 BARROS (2014)

Fonte: Referéncias citadas na tabela.
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Os custos variaveis dependem do nivel de producéo da planta, e incluem despesas
com 4agua, eletricidade, combustiveis e insumos em geral, entre outros. Assim, foram
considerados os pregos da agua desmineralizada, utilizada pelos processos de eletrolise e
DAC,; de aquisigdo de eletricidade da rede, utilizada nas etapas de armazenamento de
hidrogénio, de DAC e de sintese; do gas natural, utilizado para gerar calor no processo de
DAC; e dos produtos quimicos utilizados no make-up do processo de DAC. Estes valores

aparecem na Tabela 20 em doélares de 2019:

Tabela 20: Precos de utilidades e matérias-primas necessarias na rota.

Utilidade/Matéria- Preco para o A

. i i . Referéncia
prima consumidor industrial
Agua desmineralizada 194 INTRATEC
(USD2019/t) ’ SOLUTIONS (2020)
Eletricidade da rede —
SP (USDso1s/MWh) 124,69 ANEEL (2020)
Eletricidade da rede —
BA (USDaozs/MWh) 111,90 ANEEL (2020)
Gas natural
(USD201e/ MMBtu) 15,35 MME (2020)

- SOCOLOW,

Produtos quimicos para 105 DESMOND, et al.,
DAC (USDzni9ltco2) (2011)

Fonte: Referéncias citadas na tabela.

Os custos variaveis foram, entdo, calculados com base nas informacdes da Tabela
20 e nos resultados obtidos a partir da metodologia descrita na secdo 3.2, que levam ao

conhecimento das demandas por agua, eletricidade, gas natural e produtos quimicos.

Os custos de substituicdo consistem em investimentos em novos equipamentos
uma vez que a vida util de uma unidade se encerra. Como o horizonte de tempo escolhido
para a analise do projeto foi de 20 anos, foram realizadas substituicdes apenas nos casos
em que a vida Util é menor que isto. E o caso da eletrlise PEMEC e dos tanques de
armazenamento, para os quais considerou-se um tempo de vida de 10 anos (CARMO,
FRITZ, etal., 2013, MAHYTEC, 2016). No caso da eletrélise PEMEC, especificamente,

a faixa informada pela literatura varia entre 10 e 20 anos, e optou-se pelo valor inferior
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assumindo-se que a operacdo na intermiténcia deve levar a uma reducdo na duracdo das
unidades. Para os outros processos da rota, assumiu-se vida util de 20 anos e ndo se
considerou substituicdo (EPE, 2018, SOCOLOW, DESMOND, et al., 2011,
TAGOMORI, 2017).

O calculo das receitas do projeto foi feito considerando-se a venda dos coprodutos:
0 oxigénio gerado na eletrélise e restante apos seu consumo pela oxi-combustdo do gas
natural, além do GLP e da nafta gerados na etapa de sintese. O gaséleo formado nesta
etapa ndo foi contabilizado visto que se considerou seu uso na propria rota para geracao

de calor. A Tabela 21 mostra os precos considerados em dolares de 2019:

Tabela 21: Precos dos coprodutos gerados na rota.

Coproduto Preco Referéncia

Oxigénio (USD2o19/t) 24 FASIHI, BOGDANOV, et al. (2016)
GLP (USD2019/t) 561,49 ANP (2020b)

Nafta (USD2o10/t) 551,74 ANP (2020b)

Fonte: Referéncias citadas na tabela.

As receitas foram, entéo, calculadas a partir das informacGes da Tabela 21 e dos
resultados obtidos a partir da metodologia descrita na secdo 3.2, que levam ao
conhecimento dos rendimentos de oxigénio (e das quantidades restantes apds o consumo

na oxi-combustdo do gas natural), GLP e nafta.

3.4.1.3. Curvas de aprendizagem

A rota FV+DAC para producao de e-QAv é composta por algumas tecnologias
inovadoras, e € de se esperar que 0s custos associados a estes processos diminuam ao
longo do tempo como decorréncia de um efeito de aprendizagem. Este conceito pode ser
definido como a reduc¢éo dos custos unitarios a medida que mais unidades de determinado
processo sao construidas, o que pode decorrer de melhorias de eficiéncia na méo-de-obra
utilizada, no uso de maquinario, da reducdo no desperdicio de materiais, entre outros
fatores. Isto €, a reducdo de custos se da em razdo da experiéncia acumulada (CALDERA,
BREYER, 2017). Desta maneira, além do LCOF calculado com os dados da literatura
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referentes a estimativas de custos atuais, procurou-se estimar este parametro em 2050,

resultante de custos reduzidos.

Para os processos de geracdo solar fotovoltaica, de eletrélise PEMEC e de DAC
via absorg&o, estimativas de redugéo de custos foram encontradas na literatura e aparecem

nos graficos a seguir:

117



000
-

700
&00
500
i
300
200

100

(=]

Custos de equipamento (LSO

Custos de equipamenta [USD /W)

Geracdo solar FV

2015 2020 2025 2050 2035 2040 2045 2050 2055

Eletrolise PEMEC
1200
L ]
100
BOO
@00 ®
400 ®

2015 2020 2025 2030 2035 40 2045 2050 2055

DAC

500

|

Custos de equipamento
(SOt

Figura 21: Redu

.

nadanao)
L
[
[

jnn
(h

2015 2020 2025 2030 2035 2040 2045 2050 2055
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via absorgdo. Fonte: FASIHI, EFIMOVA, et al. (2019), IRENA, (2019a), TICHLER,

SCHIRRMEISTER, et al., (2019).
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No caso dos tanques de armazenamento de hidrogénio, foi feita a consideracédo de
que ndo ocorre mais mudanca relevante nos custos ao longo do tempo, uma vez que se

trata de uma tecnologia consolidada.

A andlise das unidades que compB8em a etapa de sintese apresentou mais desafios,
uma vez que ndo foram encontrados na literatura dados de custos ao longo do tempo
representativos deste conjunto de processos. Assim, foi desenvolvida uma curva de

aprendizagem a partir do seguinte equacionamento (NETL, 2013):

Y=A-N"P Equacéo 65
p = —8lR) Equacéo 66
log2

Nestas expressdes, Y € o custo para a producdo da N-ésima unidade, A é o custo
para produzir a primeira unidade, N é o nimero cumulativo de unidades, b é o expoente
da taxa de aprendizagem e R € a propria taxa de aprendizagem. O parametro A foi
estimado como sendo o investimento em capital total contabilizado para a etapa de sintese
através da metodologia da secdo 3.4.1.1. Isto €, fez-se a soma deste investimento para
todas as unidades que compGem a etapa de sintese, considerando-se 0s custos levantados

na literatura.

O parametro b, por sua vez, foi calculado considerando-se R como 0,06. De
acordo com NETL (2013), este é um valor tipico para plantas pioneiras. Ainda que a etapa
de sintese contenha processos maduros tecnologicamente, como é o caso, por exemplo,
da destilacdo ou das unidades de hidrotratamento e reforma catalitica, a transformacéo
principal se da através da sintese de Fischer-Tropsch, que é apontada por NETL (2013)
como um processo com nivel de maturidade baixo em termos de curva de aprendizagem.
Por isso, considerou-se que a integracdo de todos 0s processos em questdo apresenta uma
taxa de aprendizagem tipica de plantas pioneiras.

A Equacdo 65 relaciona custos com o nimero de unidades produzidas. Para
colocar os custos em fungdo do tempo e, assim, estimar o valor em 2050, fez-se a

consideracdo de construgdo de uma planta do tipo a cada ano. A Figura 22 mostra a curva
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obtida, exemplificada para o hotspot de Sdo Paulo e considerando-se 0 modo de operagéo

1 para obtenc&o do produto®:
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Figura 22: Reducdo de custos para a etapa de sintese. Fonte: Elaboracdo propria

3.4.2. Custo de abatimento (CA)

O custo de abatimento (CA) pode ser definido como o custo incorrido para que
seja abatida uma unidade de poluicdo. No caso de gases de efeito estufa, utiliza-se,
comumente, uma unidade massica em CO> equivalente. Neste trabalho, o calculo deste

custo foi feito da seguinte forma:

cA LCOFMitig_jcopRef
" EmisséesRef —EmisséesMitig

Equacéo 67

Nesta expressdo, LCOFMU e EmissdesMd referem-se, respectivamente, ao custo

nivelado e as emissdes de ciclo de vida resultantes da solucdo de mitigacdo proposta, no

% Visto que a curva para a etapa de sintese foi construida com base no investimento em
capital total, e ndo em custos de equipamentos normalizados pela capacidade (como é o caso dos
dados obtidos da literatura para as outras unidades de processo), foi gerada uma curva para cada

caso avaliado.
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caso, a producdo de e-QAv pela rota FV+DAC. Os valores utilizados para estes
parametros foram os resultantes das metodologias propostas nas sec¢des 3.4.1 e 3.3. Visto
que a avaliacdo completa de ciclo de vida foi feita somente para o combustivel obtido a
partir do modo de operacgéo 2, conforme justificado na se¢éo 3.3, 0s custos de abatimento

também foram calculados apenas neste caso.

J& LCOFRef e Emissdes®e’ correspondem, respectivamente, ao custo nivelado e as
emissdes de ciclo de vida da solucdo de referéncia, no caso, o querosene de aviagédo usual.
O valor utilizado para as emissdes foi de 83,01 gcozeq/MJ (CARVALHO, 2017) e 0 custo
nivelado foi estimado pelo preco do querosene usual: aproximadamente 17 USD2010/GJ
desconsiderando-se o ICMS?8, segundo dados da ANP (ANP, 2020b).

Nesta secdo, encerra-se a descricdo metodoldgica desta dissertagdo. O proximo
capitulo traz os resultados obtidos a partir da aplicacdo das metodologias aqui detalhadas.

26 Na pratica, existe uma diferenca entre os conceitos de custo nivelado e pre¢o. Enquanto
0 primeiro é um indicativo do valor minimo que permite recuperar os custos relativos a planta, o
preco praticado ao consumidor é diferente e, por exemplo, inclui tributos. Assim, o uso do dado
de preco do combustivel usual excluindo-se o ICMS gera uma comparagdo com o LCOF mais

adequada do que o uso do prego incluindo este imposto.
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4. Resultados

A descricdo dos resultados desta dissertacdo divide-se em quatro partes, a saber:
calculo dos rendimentos e demandas da etapa de sintese, abordado na se¢éo 4.1; avaliagdo
global da rota FV+DAC para producdo de e-QAv, descrita na secdo 4.2; avaliagéo de

ciclo de vida, abordada na secao 4.3; e analise econémica, que consta da secéo 4.4.

4.1. Calculo dos rendimentos e demandas da etapa de sintese

As anélises nessa secdo foram realizadas, primeiramente, arbitrando-se uma
quantidade disponivel de dioxido de carbono proveniente do DAC. Optou-se pelo valor
de 1 t/h e, a partir dai, foram feitos os calculos e analises descritos na se¢do 3.1. Assim,

foi possivel estabelecer os rendimentos e demandas da etapa de sintese.

4.1.1. Reacédo de Reverse Water-Gas Shift (RWGS) e etapas de separagao
subsequentes

A partir dos célculos propostos nas se¢des 3.1.1.3 e 3.1.1.4 foi possivel elaborar a
Tabela 22, que mostra os fluxos de entrada e saida relativos ao reator de RWGS:
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Tabela 22: VVazoes de entrada e saida relativas ao reator de RWGS.

Entradas Vazao (t/h)
CO; proveniente do DAC 1,00
CO; recirculado apds a reacdo de RWGS 1,31
COq recirculado ap6s a sintese de FT 0,070
CO; que entra no reator de RWGS (total) 2,38

H. proveniente da eletrolise (diretamente ou

via armazenamento) 0,14
H. recirculado ap6s a reacdo de RWGS 0,29
H> que entra no reator de RWGS (total) 0,43
Total 2,82
Saidas Vazdo (t/h)
CO formado 0,64
H.O formada 0,41
CO, ndo convertido 1,38
H> ndo convertido 0,39
Total 2,82

Fonte: Elaboracéo propria.

Os valores totais de entrada dos gases no reator de RWGS respeitam a raz&o molar
H2/CO- desejada, de 4/1, conforme estabelecido na se¢do 3.1.1.1. J& o calculo desta razdo
considerando-se 0 hidrogénio proveniente da eletrolise e o dioxido de carbono
proveniente do DAC resulta em um valor diferente, de 3,1. Isto é esperado uma vez que,
além destas correntes, correntes de reciclo também compdem a entrada do reator. Assim,
para produzir uma mesma quantidade de gas de sintese, o hidrogénio é demandado da
eletrolise e o dioxido de carbono é requerido do DAC em quantidades menores do que
seria necessario se ndo houvesse reciclo dos reagentes ndo convertidos no processo. Isto
significa menores custos com as etapas de eletrélise e DAC e, além disso, uma redugéo

de seus impactos, que envolvem demanda por &gua, por exemplo.
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O fluxo de saida da reagdo de RWGS foi encaminhado para a etapa de remocéo
de agua, resultando em uma corrente de 0,41 t/h de &gua e outra de 2,41 t/h de gases.
Destes, 0,0008 t/h correspondem a vapor d’agua, enquanto o restante possui as mesmas
composigdes de entrada, que constam nas saidas da Tabela 22.

Esta corrente gasosa foi, entdo, levada a unidade de remocdo de didxido de
carbono via Selexol. Resultam duas correntes: 1,31 t/h de dioxido de carbono removido
e recirculado ao reator de RWGS, nimero ja estimado na Tabela 22; e 1,1 t/h de gases
que seguem para o restante da rota. Destes, 0,07 t/h ainda correspondem a diéxido de

carbono, e o restante dos gases possui as mesmas composi¢oes de entrada na unidade.

Cerca de 88% do fluxo que segue da unidade de Selexol para o restante da rota foi
encaminhado para a unidade de remocao de hidrogénio via PSA, de maneira a garantir
que a quantidade separada deste gas resulte na razdo H./CO adequada na entrada da
sintese de Fischer-Tropsch. Com isto, obteve-se uma corrente de 0,29 t/h de hidrogénio
removido e recirculado ao reator de RWGS, conforme o valor ja estimado na Tabela 22.
O restante foi misturado novamente aos 12% do fluxo que ndo foi encaminhado a unidade
de PSA, resultando em 0,81 t/h de gases, dos quais: 0,64 t/h de mondxido de carbono,
0,0008 t/h de vapor d’agua, 0,07 t/h de didxido de carbono e 0,1 t/h de hidrogénio. Esta
corrente foi encaminhada a sintese de Fischer-Tropsch e, em conjunto com as correntes

de reciclo que entram neste reator, resulta na razdo H2/CO adequada.

A Tabela 23 resume as informacdes de todas estas correntes:
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Tabela 23: VVazdes de entrada e saida das correntes nas etapas apos o reator de RWGS e antes da sintese de FT.

Remocao de agua Selexol PSA Outros
c Corrente Entrada
Entrada Corrente qurgnte Entrada Corrente qurgnte Entrada Corrente o_rrgnte que ndo vai

Componente (t/h) separada principal (t/h) separada principal (t/h) separada principal 20 PSA de FT

(t/h) (t/h) (t/h) (t/h) (t/h) (t/h) () (t/h)
CO 0,64 - 0,64 0,64 - 0,64 0,56 - 0,56 0,08 0,64
H.O 0,4091 0,4083 0,0008 0,0008 - 0,0008 0,0007 - 0,0007 0,0001 0,0008
CO; 1,38 - 1,38 1,38 1,31 0,069 0,061 - 0,061 0,008 0,069
H. 0,39 - 0,39 0,39 - 0,39 0,34 0,29 0,05 0,05 0,1
Total 2,82 0,41 2,41 2,41 1,31 1,1 0,96 0,29 0,67 0,14 0,81

Fonte: Elaboragdo propria.
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4.1.2. Sintese de Fischer-Tropsch (FT) e etapas de separacao subsequentes

A partir dos calculos propostos na se¢do 3.1.2.1 foi possivel elaborar a Tabela 24, que
mostra os fluxos de entrada na sintese de Fischer-Tropsch para monéxido de carbono, agua,

dioxido de carbono e hidrogénio:

Tabela 24: VVazes de entrada no reator de Fischer-Tropsch.

Componente Vazdo (t/h)
CO proveniente das etapas anteriores 0,64
CO recirculado apo6s a sintese de FT 0,95
CO que entra na sintese de FT (total) 1,59
H; proveniente das etapas anteriores 0,1
H. recirculado ap6s a sintese de FT 0,15
H. que entra na sintese de FT (total) 0,25
CO; proveniente das etapas anteriores 0,06905
CO; recirculado apés a sintese de FT 0,00363
CO; que entra na sintese de FT (total) 0,07268
H>O que entra na sintese de FT (total) 0,0008
Total 1,91

Fonte: Elaboragdo prdpria.

Os valores totais de entrada dos gases em Fischer-Tropsch respeitam a razdo molar
H2/CO desejada, de 2,2, conforme estabelecido na se¢do 3.1.2.1. Utilizando-se as taxas de
conversdo e formacdo elencadas nesta mesma secao, bem como os dados da Tabela 24, foi

possivel obter as vazdes massicas de saida de todos 0s compostos envolvidos na sintese:
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Tabela 25: Vaz0es de saida do reator de Fischer-Tropsch.

Componente Vazao (t/h)
CO 0,95

H. 0,15
CO; 0,07265
H>O 0,41
Total 1,58

Fonte: Elaboracdo propria.

Tabela 26: Vazdes de saida do reator de Fischer-Tropsch.

Componente Vazéo de Vazéo de
alcanos (t/h) alcenos (t/h)

Cl 0,0736 ]

C2 0,1123 0,0118
C3 0,0686 0,0957
C4 0,0951 0,0993
C5 0,0074 0,0059
C6 0,0089 0,0054
C7 0,0091 0,0043
C8 0,0101 0,0036
C9 0,0108 0,0030
C10 0,0114 0,0024
C11 0,0116 0,0018
Cl12 0,0112 0,0013
C13 0,0111 0,0010
Cl4 0,0109 0,0007
C15 0,0106 0,0006
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C16 0,0102 0,0006
C17 0,0096 0,0005
C18 0,0091 0,0005
C19 0,0087 0,0005
C20 0,0082 0,0005
C30 0,1105 0,0063
Total 0,619 0,2457

Fonte: Elaboracdo propria.

A diferenca entre as vazGes de saida registradas na Tabela 25 e na Tabela 26 (que

totalizam 2,45 t/h) e a vazao total de entrada registrada na Tabela 24 (1,91 t/h) corresponde a

quantidade de hidrocarbonetos recirculada ao reator de Fischer-Tropsch. O valor encontrado

foi de 0,54 t/h.

A corrente de saida da sintese de Fischer-Tropsch foi submetida a uma etapa de

separacgdo para eliminar a &gua, encaminhar os liquidos restantes a uma unidade de destilagao

e recircular os gases as etapas reacionais. Os resultados encontram-se na Tabela 27:

Tabela 27: Vaz@es de entrada e saida da etapa de separacdo apos Fischer-Tropsch.

Parametro Vazéo (t/h)
Entrada 2,45
Saida de agua 0,41
Saida de liquidos de FT 0,30
Gases para reciclo 1,74
Total das saidas 2,45

Fonte: Elaboracéo prépria.

Os nameros da Tabela 27 foram obtidos do DWSim, e a vazdo de gases para reciclo

corresponde aos gases retornados ao reator de Fischer-Tropsch (mondxido de carbono,

hidrogénio, didxido de carbono e hidrocarbonetos) e ao reator de RWGS (dioxido de carbono
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separado via Selexol). Todos esses numeros ja foram estimados em calculos no Microsoft
Excel necessarios para as etapas anteriores, e encontram-se na Tabela 22 e na Tabela 24. A
Tabela 28 resume os valores encontrados via DWSim nesta etapa e via Microsoft Excel nas

etapas anteriores:

Tabela 28: VazBes massicas dos gases recirculados apos a sintese de Fischer-Tropsch.

Calculos via Microsoft Excel Vazao (t/h)
CO para a sintese de FT 0,95
H, para a sintese de FT 0,15
CO; para a sintese de FT 0,004
Hidrocarbonetos para a sintese de FT 0,54
CO, para a reagdo de RWGS 0,070
Total 1,71
Calculos via DWSim Vazao (t/h)
CO para a sintese de FT 0,95
H, para a sintese de FT 0,15
CO, para a reacdo de RWGS e para a

g 0,074
sintese de FT
Hidrocarbonetos para a sintese de FT 0,57
Total 1,74

Fonte: Elaboragdo propria.

A diferenca entre as duas estimativas, de aproximadamente 0,03 t/h, diz respeito ao
reciclo de hidrocarbonetos. Assim como ocorre no trabalhno de TAGOMORI (2017), este
estudo n&o utilizou modelo cinético para a simulagdo da sintese de Fischer-Tropsch e, assim,
a tomada de reciclo ndo foi otimizada. Como uma modelagem mais aprofundada desta sintese
estd fora do escopo deste trabalho e uma vez que se deseja apenas uma estimativa dos
rendimentos da etapa de sintese que permitam avaliar a rota de producdo de

eletrocombustiveis, essa diferenca foi considerada aceitavel.
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A corrente gasosa foi levada a unidade de remocéo de didxido de carbono via Selexol,
na qual ocorre a separacdo de 0,070 t/h deste gas para reciclo ao reator de RWGS, nimero ja
estimado na Tabela 22. Os gases restantes voltam para o reator de Fischer-Tropsch. Destes,
0,004 t/h ainda correspondem a dioxido de carbono, e o restante dos gases possui as mesmas

composicdes da entrada na unidade.

4.1.3. Upgrading dos produtos

A corrente liquida obtida ap0s a etapa de separacdo gas-liquido, de 0,30 t/h, foi
encaminhada para um estagio de destilacdo. Dois modos de operacdo foram propostos,
conforme explicado na se¢do 3.1.3.1. No modo de operagdo 1, favoreceu-se a faixa do

querosene em detrimento da nafta. No modo de operacéo 2, a faixa da nafta foi ampliada.

Em ambos 0s casos, a operacdo € composta por trés colunas de destilacdo. Do topo da
primeira coluna, foi possivel obter a corrente de GLP. Do topo da segunda, obteve-se a nafta.
A terceira coluna resultou em querosene no topo e em gaséleo no fundo. A Tabela 29 mostra

as vazdes de produtos obtidas:

Tabela 29: VazBes massicas obtidas apos a destilacdo.

Modo de operagéo 1 Modo de operagéo 2
Produto Vazéo (t/h) Produto Vazéo (t/h)
GLP (C1-C4) 0,0124 GLP (C1-C4) 0,0124
Nafta (C5 — C7) 0,0175 Nafta (C5 — C9) 0,0435
Querosene (C8 — C16) 0,1126 Querosene (C10 — C16) 0,0860
Gasdleo (C17 — C30) 0,1535 Gasoleo (C17 — C30) 0,1541

Fonte: Elaboracéo prdpria.

A Tabela 30 e a Tabela 31 mostram as fragdes massicas obtidas para os sete
hidrocarbonetos de maior composi¢do em cada produto para 0 modo de operacgdo 1 e para 0
modo de operagdo 2, respectivamente. Assim, exemplificam-se as composi¢Ges obtidas,

mostrando que elas respeitam as faixas de hidrocarbonetos desejadas em cada caso:
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Tabela 30: Composi¢cdo massica de hidrocarbonetos em cada produto no modo de operagéo

1. Apenas os sete hidrocarbonetos majoritarios sao exibidos.

GLP Fr’ag_ao Nafta Fliag_ao Querosene F(ag_ao Gasdleo Fr,ag_ao
maéssica maéssica massica maéssica
N-butano 0,398 N-heptano 0,311 N-undecano 0,103 n-Triacontano 0,761
1-buteno 0,356 N-hexano 0,223 N-decano 0,100 N-octadecano 0,059
Propileno 0,099 1-hepteno 0,147 N-dodecano 0,099 N-nonadecano 0,056
Propano 0,086 1-hexeno 0,119 N-tridecano 0,098 N-eicosano 0,053
Etano 0,029 N-pentano 0,069 N-tetradecano 0,097 N-heptadecano 0,051

1-penteno 0,017 N-butano 0,044 N-pentadecano 0,094 N-hexadecano 0,006

N-pentano 0,014 1-penteno 0,041 N-nonano 0,093 1-octadeceno 0,003

Fonte: Elaboracdo propria.

Tabela 31: Composi¢do massica de hidrocarbonetos em cada produto no modo de operagédo

2. Apenas 0s sete hidrocarbonetos majoritarios sdo exibidos.

GLP Fr,agfao Nafta Fr,agfao Querosene F'fa‘f‘f”‘o Gasdleo Fr’aggo
massica massica massica massica
N-butano 0,398 N-nonano 0,214 N-undecano 0,135 n-Triacontano 0,758
1-buteno 0,356 N-octano 0,208 N-dodecano 0,130 N-octadecano 0,059
Propileno 0,099 N-heptano 0,151 N-tridecano 0,129 N-nonadecano 0,056

Propano 0,086 N-hexano 0,090 N-tetradecano 0,127 N-heptadecano 0,055

Etano 0,029 1-octeno 0,072 N-decano 0,124 N-eicosano 0,053

1-penteno 0,017 1-hepteno 0,065 N-pentadecano 0,124 N-hexadecano 0,006

N-pentano 0,014 1-noneno 0,062 N-hexadecano 0,108 1-octadeceno 0,003

Fonte: Elaboracdo propria.

No caso do modo de operacdo 1, o querosene obtido na destilacdo, isto €, o querosene
straight-run foi considerado o produto final da rota FV+DAC. No caso do modo de operac¢ao
2, unidades de hidrotratamento e reforma catalitica foram usadas com o objetivo de enriquecer

as correntes de produtos finais e/ou adequar suas propriedades a requisitos e normas.
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Assim, o querosene resultante da destilagdo no modo de operacdo 2, com vazao
massica de 0,0860 t/h, foi encaminhado a uma unidade de hidrotratamento, com o objetivo de
saturar as moléculas de olefinas. A vazdo molar de alcenos desta corrente foi obtida no
DWSim, no valor de 0,05 kmol/h, resultando em uma demanda por hidrogénio de 0,0002 t/h
(ja considerando 100% de excesso deste gas) e em uma corrente final de querosene de 0,0861
t/h.

J& a nafta resultante da destilacdo no modo de operacdo 2, com vazdo massica de
0,0435 t/h, foi encaminhada a uma unidade de reforma catalitica, com o objetivo de produzir
aromaticos para serem misturados ao querosene. Foram obtidos: 0,00127 t/h de hidrogénio,
usados para atender a demanda da unidade de hidrotratamento; 0,00532 t/h de gases de
refinaria, que podem ser usados para fornecer calor para a prépria planta; 0,00378 t/h de GLP,
incorporados a corrente straight-run deste produto; 0,00693 t/h e 0,01690 t/h de benzeno e p-
xileno, os aromaticos adicionados ao querosene obtido do hidrotratamento; 0,00264 t/h de
fraches pesadas, misturadas ao gasoleo straight-run; além de uma saida de 0,00663 t/h da

prépria nafta.

Vale ressaltar que a demanda por hidrogénio do hidrotratamento, de 0,00020 t/h, €
menor do que a producdo deste gas pela reforma catalitica, de 0,00127 t/h. A sobra, de 0,00117
t/h (considerando-se que a demanda do hidrotratamento esta em excesso de 100% e, assim,
metade ndo é consumida de fato na reacdo), poderia ser recirculada para atenuar a quantidade
de hidrogénio gerada pela eletrélise. Entretanto, avaliando-se a Tabela 22, fica claro que o
valor que sobra na etapa de upgrading representa apenas 0,82% do requerido na eletr6lise.
Assim, por simplicidade, ndo se considerou qualquer reciclo deste gas que sobra, visto que 0

impacto desta opera¢do seria pequeno.

A Tabela 32 mostra, para 0 modo de operacgéo 2, a evolugédo das correntes de produtos
desde a saida da destilacdo até o final da etapa de upgrading. No caso do modo de operacao

1, os produtos finais sdo os obtidos apds a destilacdo, conforme consta na Tabela 29.
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Tabela 32: Faixas de hidrocarbonetos para cada produto.

Vazdo apos a

Vazdo apos a Vazdo apos o x

Produto I RC (ou vazao

destilacéo (t/h) HDT (t/h) final) (t/h)
GLP (C1-C4) 0,0124 0,0124 0,0162
Nafta (C5 — C9) 0,0435 0,0435 0,0066
Querosene (C10 —
C16) 0,0860 0,0861 0,1099
Gasoleo (C17 — C30) 0,1541 0,1541 0,1568

Fonte: Elaboracéo prdpria.

4.1.4. Demanda por energia
A Tabela 33 e a Tabela 34 mostram as estimativas para as demandas por calor e por
eletricidade, respectivamente, da etapa de sintese. Ambas as tabelas incluem o detalhamento

tanto para 0 modo de operagéo 1 quanto para o modo de operagéo 2.

Além disso, as duas tabelas incluem os valores para os consumos diretos das unidades
que compdem a etapa e para 0s consumos decorrentes de transformacdes entre as unidades.
Estes consumos decorrentes de transformacBes encontram-se nas linhas em que ha duas
unidades, aquela da qual provém o fluxo e a de destino, separadas por uma seta. A Figura 16

ajuda a identificar quais gases compdem o fluxo em questéo.

E importante relembrar que a abordagem proposta considerou somente as demandas,
e ndo os estagios que geram calor ou eletricidade. Ou seja, as tabelas mostram apenas as

unidades e as transformacdes que resultaram em consumo de energia:

Tabela 33: Detalhamento da demanda por calor da etapa de sintese.

Demanda por calor (GJ/h)
Unidade(s) de processo Modo de operagéo 1 Modo de operagéo 2
Reacdo de RWGS 0,860 0,860
Separagdo do CO ap6s RWGS (Selexol) 0,294 0,294
Separacdo Gés-Liquido 0,196 0,196
Separagdo do CO; ap6s FT (Selexol) 0,015 0,015
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Destilagéo 0,232 0,220
HDT (calor) - 0,154
HDT (vapor) - 0,003
RC (calor) - 0,107
RC (vapor) - 0,022
CO,do DAC - RWGS 0,605 0,605
H, da eletrélise & RWGS 0,286 0,286
H; do tanque 2 RWGS 0,605 0,605
Remocéo de 4gua => Separagdo do CO»

apos RWGS (Selexol) 0,263 0,263
Separagdo do CO, ap6s RWGS (Selexol)

-> Reacdo de RWGS 0,517 0,517
Separacdo do CO; ap6s RWGS (Selexol)

- Separagéo do H, (PSA) 0,112 0,112
Separacdo do H, (PSA) = Reacdo de

RWGS 1,469 1,469
Separacdo do H, (PSA) e Separagdo do

CO2 ap6s RWGS (Selexol) = Sintese de 0,377 0,377
FT

Separagdo do CO; ap6s FT (Selexol) >

Reacdo de RWGS 0,027 0,027
Sgparagéo do CO; ap6s FT (Selexol) > 0,817 0,817
Sintese de FT

Destilagdo = HDT - 0,036
Destilagédo - RC - 0,068
Total 6,675 7,052

Fonte: Elaboragdo propria.
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Tabela 34: Detalhamento da demanda por eletricidade da etapa de sintese.

Demanda por eletricidade (GJ/h)

Unidade(s) de processo Modo de operagéo 1 Modo de operagéo 2
Separacdo do CO, ap6s RWGS (Selexol) 0,510 0,510
Separac¢do do H, (PSA) 0,878 0,878
Sintese de FT 0,821 0,821
Separacdo do CO; ap6s FT (Selexol) 0,027 0,027
HDT - 0,005
RC - 0,003
oo Sl L > Sepnianch s
RC > HDT - 0,0003
Total 4,621 4,629

Fonte: Elaboragdo propria.

Apenas em dois casos — para as unidades de hidrotratamento e de reforma catalitica
utilizadas no modo de operacdo 2 — a literatura consultada informou demandas por calor e
vapor de forma separada. Por simplicidade, estas demandas por vapor foram incorporadas ao

valor total demandado de calor.

O modo de operacgdo 2 possui maiores demandas por calor e eletricidade do que o
modo de operacdo 1. Isto é de se esperar, uma vez que a op¢ao 2 inclui mais unidades que a
opcdo 1 — as unidades de hidrotratamento e reforma catalitica. No entanto, o aumento é

pequeno, sendo de cerca de 5,7% no consumo de calor e de 0,17% no consumo de eletricidade.

4.1.5. Avaliacéo das propriedades do querosene obtido

As propriedades dos querosenes obtidos através dos modos de operacdo 1 e 2 foram
avaliadas no DWSim e aparecem na Tabela 35 em comparagdo com as especificagdes
fornecidas pela ANP para QAv-1/QAv-C e SPK-FT.
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Tabela 35: Propriedades dos querosenes obtidos e especificacdes fornecidas pela ANP para
0 QAV-1/QAV-C e SPK-FT.

Modo de

Modo de

Propriedades operacéio 1 operacao 2 QAV-1/QAv-C SPK-FT
1 0
Densidade a 20°C 738,95 786,29 7713-8366 7259 - 766,2
(kg/m?)
L oo
V'SCSS'dade a-20C 491 4,62 maximo de 8,0 -
(mm?/s)
Carga Carga
Ponto final de totalmente totalmente - o
ebulicdo (°C) vaporizadaa  vaporizada a maximo de 300 maximo de 300
300°C 300°C
Ponto de -47,28 -52,32 méximo de -47  maximo de -40
congelamento (°C)
Ponto de fulgor (°C) 59,23 46,12 minimo de 38 minimo de 38
Poder Calorifico 44,52 43,28 minimo de 42,8 -
Inferior (MJ/Kg)
) . 0 19,4% em maximo de 25%  méaximo de 0,5%
Fracdo de aromaticos volume em volume em massa

Fonte: Dados proprios e ANP (2019).

As informacdes da Tabela 35 mostram que o querosene straight-run obtido pelo modo
de operacdo 1 ndo se adequa as especificacdes para QAv-1. Isto ocorre por causa da sua
densidade, que é menor do que o minimo requerido. De toda forma, esse querosene se adequa

integralmente aos requisitos para o SPK-FT.

Por sua vez, o querosene obtido pelo modo de operacdo 2 se adequa diretamente aos
requisitos listados para 0 QAv-1. Os aromaticos formados via reforma catalitica da nafta e
misturados ao querosene contribuem para o aumento da densidade, pardmetro que nao €

satisfeito pelo modo de operagéo 1.

Assim, o querosene resultante do modo de operagdo 1 possui menor valor agregado e,

para ser comercializado, deve ser adicionado ao QAv-1 respeitando o limite maximo de 50%

em volume (ANP, 2019). J& o querosene resultante do modo de operagdo 2 possui

propriedades equivalentes ao QAv-1. Por ora, a legislacdo brasileira ndo permite seu uso de
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forma direta, por se tratar de um querosene alternativo (ANP, 2019). Entretanto, demonstrou-

se, neste trabalho, que é possivel a formulacéo direta deste produto de maior valor.

4.1.6. Resumo

A Tabela 36 resume as vaz6es massicas de entrada e saida da etapa de sintese como
um todo, além das demandas por energia. Estes dados, estimados nesta dissertacdo, foram
usados em conjunto com informacOes da literatura para 0s outros processos que compdem a

rota de producdo de eletrocombustiveis.

Tabela 36: Entradas e saidas da etapa de sintese.

Parametro Modo de operagdo 1  Modo de operagéo 2
CO; proveniente do DAC (t/h) 1,0000 1,0000

H. proveniente da eletrélise

(diretamente ou via armazenamento) 0,1416 0,1416
(t/h)

GLP (t/n) 0,0124 0,0162
Nafta (t/h) 0,0175 0,0066
Querosene (t/h) 0,1126 0,1099
Gasoleo (t/h) 0,1535 0,1568
Demanda por calor (GJ/h) 6,675 7,052
Demanda por eletricidade (GJ/h) 4,621 4,629

Fonte: Elaboragdo propria.

4.2. Avaliacédo da rota FV+DAC para producéo de e-QAv
4.2.1. Potencial de producao de querosene e dimensionamento dos processos
Seguindo-se a metodologia descrita na secédo 3.2, foi possivel calcular o potencial de
producdo do querosene em cada hotspot. Os resultados apontaram para 150,4 e 121,2 kt/ano,
respectivamente em S&o Paulo e na Bahia, através do modo de operacdo 1 proposto para o
upgrading dos produtos. Através do modo de operagdo 2, 0s numeros encontrados foram de
146,9 kt/ano para S&o Paulo e 118,3 kt/ano para Bahia. Com os valores das densidades a 20°C
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medidos no DWSim e constantes da Tabela 35, estes nimeros foram transformados para base
volumétrica e, assim, foram comparados com a producao anual de querosene pelas refinarias
brasileiras em 2019 (ANP, 2020a). A Figura 23 representa isto em forma de grafico:

Producdo de querosene: hotspots e refinarias
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Figura 23: Producdo de querosene nos hotspots propostos e nas refinarias brasileiras. Fonte:
Dados proprios e ANP (2020a).

Estes resultados mostram uma producdo dos hotspots comparavel, em ordem de
grandeza, a refinarias como a REFAP, REMAN, REPAR, RLAM e RPCC. A localidade de
Sao Paulo apresenta maior producdo, o que é esperado visto que também possui maior
disponibilidade de soda caustica. Somando-se ambos 0s hotspots, a producdo de querosene
considerando 0 modo de operacdo 1 corresponde a 6,1% do total obtido em refinarias. Para o

modo de operacgdo 2, 0 nimero é de 5,6%.

E importante fazer uma ressalva: ainda que apareca comparado ao querosene
produzido nas refinarias brasileiras, o querosene obtido pelo modo de operacdo 1 € uma
corrente straight-run que ndo se adequa as especificacdes do QAv-1 e, para ser usado, deve

ser adicionado a este querosene usual até o limite maximo de 50% em volume (ANP, 2019).

A Tabela 37 mostra o dimensionamento dos processos da rota:
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Tabela 37: Capacidade necessaria para 0s processos da rota.

Processo SP BA
Geracdo solar FV (MW) 8362 5751
Eletrlise PEMEC (MWe) 6095 3554
Armazenamento em tanques (kt) 15,62 9,16
Captura direta do ar (DAC) (Mtcoz/ano) 1,34 1,08
Etapa de sintese - Modo de operacdo 1 (Mm?3guerosene/ano) 0,20 0,16
Etapa de sintese - Modo de operacdo 2 (Mm?3guerosene/ano) 0,19 0,15

Fonte: Elaboragdo propria.

Estes nimeros foram comparados com valores de referéncia para cada tipo de
processo. No caso da geracdo solar fotovoltaica, a capacidade necessaria se mostrou maior do
que o maior parque existente: o Bhadla Solar Park, na india, que possui 2245 MW (SANJAY,
2020). Em relacdo aos eletrolisadores, até 0 momento de publicacdo deste trabalho, 0 maior
equipamento do tipo PEMEC em operacdo pertencia a empresa Air Liquide, contando com 20
MW (AIR LIQUIDE, 2021). Projetos existentes chegam a ordem de 100 MWe, especialmente
na Europa (IRENA, 2019b). Ou seja, também para a eletrélise, a rota em questdo necessitaria
de grande capacidade em comparagdo com o que atualmente existe. No que tange aos tanques,
referéncias apontam para equipamentos muito menores do que 0 necessario, possibilitando
cerca de 10 kg de armazenamento cada (HUA, AHLUWALIA, et al., 2010, MAHYTEC,
2016).

As etapas de DAC e sintese, por outro lado, mostraram um dimensionamento
compativel com projetos existentes. No primeiro caso, os designs de SOCOLOW,
DESMOND, et al. (2011) e KEITH, HOLMES, et al. (2018) apontam para plantas que
capturem 1 Mtcoz/ano do ar. Os valores da Tabela 37 sdo um pouco maiores do que este
parametro, mas incluem também o gas capturado apds a oxi-combustdo do gas natural.
Considerando-se apenas o dioxido de carbono do ar, os valores encontrados foram de 0,94 e
0,76 Mtcoo/ano para Sdo Paulo e Bahia, respectivamente, adequando-se a referéncia em
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questdo. A sintese foi comparada com reatores de Fischer-Tropsch existentes?’, cuja producio
vai desde 0,15 Mm®/ano, na planta da Sasol em Sasolburg, na Africa do Sul, até 8,12 Mm?®/ano,
no caso da Shell no Catar (AIL, DASAPPA, 2016).

Pode-se concluir, portanto que, para produzir o querosene a partir da rota FV+DAC
em quantidades compativeis com as de refinarias brasileiras, alguns dos processos da rota
ficam dimensionados em escalas incompativeis com o existente. Isto € um indicio de que outro
parametro, que ndo a soda caustica, pode ser o real limitante do processo. As proximas se¢des

investigam os coprodutos e recursos da rota, de maneira a reavaliar o fator limitante.

E importante ressaltar que os resultados foram avaliados em base anual. Entretanto,
para insumos e produtos dos processos da parte intermitente da rota, hd uma variabilidade na
sua demanda ou formag&o ao longo do ano. A Figura 24 ilustra isto, mostrando a operacao
dos mddulos fotovoltaicos, da eletrolise e dos tanques resultante da metodologia descrita na
secdo 3.2.3.4. Para facilitar a visualizacdo, apenas o resultado para S&o Paulo e para as

primeiras 150 horas do ano é exibido:

2 Os dados encontrados na literatura referem-se, genericamente, a producéo de 6leo, sem
discriminar o produto em questdo. Comparando-se com os nimeros desta dissertacdo para querosene,
a faixa da literatura comeca na mesma ordem de grandeza e atinge valores maiores. Tais valores
maiores sdo esperados uma vez que, provavelmente, os dados das referéncias incluem o pool de

produtos completo.
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Operacgdo: painéis FV, eletrolise e tanques
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Figura 24: Operacdo dos processos da parte intermitente da rota para o hotspot de Séo Paulo.

Fonte: Elaboracdo propria.

4.2.2. Producéo de coprodutos
4.2.2.1. Coprodutos de Fischer-Tropsch

Além do calculo do potencial de producdo do querosene em cada hotspot, também foi
possivel obter os valores para os coprodutos da reacdo de Fischer-Tropsch, nessa dissertacéo

considerados como o GLP, a nafta e o gasoleo. Os resultados, em base massica, aparecem na
Tabela 38:

Tabela 38: Coprodutos obtidos nos hotspots (vazdes massicas).

Vazao massica (kt/ano)
SP-Modode SP-Modode BA-Modo BA — Modo

Processo operacdo 1 operacao 2 de operacdo 1 de operagdo 2
GLP 16,6 21,6 13,4 17,4
Nafta 23,4 8,9 18,9 7,1
Gasoleo 205,2 209,5 165,3 168,8

Fonte: Elaboragdo propria.
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Estes numeros foram convertidos para base volumétrica através dos valores das
densidades a 20°C, obtidas no DWSim?® para os produtos straight-run. Para o modo de
operacao 1, estes sdo 0s proprios produtos finais. No caso do modo de operacgéo 2, ainda foram
consideradas etapas de hidrotratamento e reforma catalitica mas, uma vez que estas etapas nao
foram simuladas no DWSim, ndo foi possivel avaliar a densidade final destas correntes. Assim,
foi feita a hipoOtese de que esta propriedade ndo apresenta variacdo significativa entre 0s
produtos obtidos da destilacdo e os obtidos apos as etapas seguintes de upgrading. A Tabela
39 mostra os valores usados:

Tabela 39: Densidades dos coprodutos.

Densidade (kg/m?)

Produto Modo de operacdo 1 Modo de operagéo 2 Referéncia
GLP 559 550 Res_ultado d~esta
dissertagéo
Nafta 662 687 Resultado desta
dissertacdo
Gasoleo 1013 1013 ANP (2020a)

Fonte: Referéncias citadas na tabela.

A partir das vazbes volumeétricas obtidas, foi possivel comparar os resultados com a
producdo anual pelas refinarias brasileiras em 2019 (ANP, 2020a). A Tabela 40 mostra 0s

valores:

28 Para o0 gasoleo, apenas, os valores foram obtidos da literatura, uma vez que o DWSim néo

capturou bem esta propriedade por ndo terem sido incluidos compostos maiores que os C30.
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Tabela 40: Coprodutos obtidos nos hotspots e nas refinarias brasileiras (vazdes

volumétricas).

Vazéo volumétrica (Mm?®ano)
SP — Modo de SP — Modo de BA — Modo BA — Modo Refinarias

Produto operacdo 1 operacéo 2 deoperacdol deoperacdo2 em 2019
GLP 0,030 0,039 0,024 0,032 9,82
Nafta 0,035 0,013 0,029 0,010 4,48
Gasoleo 0,203 0,207 0,163 0,167 11,79

Fonte: Dados prdprios e ANP (2020).

Comparando-se os resultados para os modos de operacdo 1 e 2, nota-se que as
quantidades de GLP e gasoleo sd@o maiores no segundo caso. Isto é esperado, ja que, nele, as
correntes straight-run receberam correntes destes produtos formados apds a reforma
catalitica. Ja a nafta apresenta maiores quantidades no primeiro cenario, exatamente por ter

sido submetida a uma unidade de reforma catalitica no segundo caso.

A producdo dos hotspots encontra-se ordens de grandeza abaixo do total anual
produzido nas refinarias. Isto é um indicativo de que estas quantidades poderiam ser

facilmente incorporadas ao mercado existente para estes produtos.

4.2.2.2. Oxigénio

O oxigénio é coproduzido junto ao hidrogénio na eletrélise da agua e, na rota proposta
neste estudo, possui aplicacdo no processo de DAC para produzir calor através da oxi-
combustédo do gas natural. A Tabela 41 mostra o balango de oxigénio na rota:

Tabela 41: Balan¢o de oxigénio na rota estudada.

Unidade de processo SP BA
Eletrolise PEMEC (Mt/ano) 1,60 1,29
Captura direta do ar (DAC) (Mt/ano) -0,63 -0,51
Valor restante (Mt/ano) 0,97 0,78

Fonte: Elaboracdo propria.
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Analisando-se os dados anuais, conclui-se que o requerimento do processo de DAC
por oxigénio pode ser plenamente atendido pela producdo deste gas pela eletrdlise. E
importante salientar, entretanto, que a etapa de DAC demanda o g&s de maneira continua,
enquanto a eletrolise o forma de maneira intermitente. Assim, o armazenamento deste gas
precisa ser planejado para que ele possa ser suprido corretamente durante todas as horas do
ano. Esta analise de armazenamento ndo foi feita neste estudo, e fica como sugestdo para

trabalhos futuros.

O valor anual restante é compativel com as escalas tipicas de unidades de separacao
do ar, normalmente usadas industrialmente para a obtencdo do oxigénio. Dados de empresas
como a Air Liquide e a Linde, que atuam neste ramo, apontam capacidades que vao desde 0,9
Mt/ano, ou mesmo valores menores, a depender da tecnologia usada, até 14,6 Mt/ano
(ROCHEDO, 2011). Estes nimeros sdo um indicativo de que as quantidades disponiveis na
rota, ap6s uso pelo processo de DAC, poderiam ser vendidas a consumidores deste gas que,

atualmente, se utilizam de unidades de separacdo do ar.

4.2.2.3. Cloro

O cloro € produzido junto a soda céustica no setor de soda-cloro. Portanto, ndo € um
coproduto direto da rota FV+DAC, mas ndo deve ser negligenciado uma vez que é formado

concomitantemente a um importante insumo da rota.

O processo de DAC demanda a soda caustica para a partida da planta — o que
convencionou-se chamar de inventario — e, ao longo da operagdo, para que seja feita a
reposicdo deste recurso, o chamado make-up. Assim, o cloro é coproduzido tanto junto ao
inventario inicial quanto durante a operacdo da planta. Estes niUmeros aparecem no grafico da
Figura 25, assim como o valor médio dos anos de 2015 a 2019 para a producdo brasileira
(ABICLOR, 2019):
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Produgdo de cloro
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Figura 25: Producdo de cloro em conjunto com a soda-caustica. Fonte: Dados préprios e
ABICLOR (2019).

O mercado brasileiro, na média de 2015 a 2019, correspondeu a producdo de 1,11
Mt/ano de cloro. Além disso, o Brasil importou, anualmente, cerca de 0,6% desta quantidade
(ABICLOR, 2019). Somando-se os dois hotspots, a produgéo de cloro associada ao inventario
— que é produzido uma Unica vez — equivaleria a cerca de 4,5% da producdo nacional em um
ano, configurando-se como um excedente. O make-up, por sua vez, representaria, todo ano,

um excedente de cerca de 22,7% de cloro.

Estes valores sdo significativos e ndo podem ser negligenciados. Assim, é essencial,
para implementacdo desta rota de producado, que exista um planejamento para destinacédo do
cloro formado. Uma possibilidade para o Brasil seria deixar de importar este produto e, ainda,
passar a exportar. O mercado internacional é de 76,8 Mt/ano (REALMONTE, DROUET, et
al., 2019), de maneira que a estratégia de exportacdo pode ser considerada coerente: 0s
excedentes representam fracdes de 0,06% e 0,33% do mercado mundial, para o inventario e 0

make-up, respectivamente.
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4.2.3. Demanda por insumos

4.23.1. Energia

Conforme descrito na secdo 3.2.3.5, a demanda por calor foi considerada apenas nas

etapas de DAC e sintese. A Figura 26 ilustra os resultados obtidos:
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Figura 26: Consumo de calor da rota. Fonte: Elaboracéo propria.

O hotspot de Sao Paulo demanda mais calor do que a localidade da Bahia, uma vez
que possui mais soda caustica disponivel e, portanto, tem maior producdo. O modo de
operacdo 2 é mais demandante do que 0 1, o que se deve a incluir mais processos na etapa de
sintese: o hidrotratamento e a reforma catalitica. Em geral, a etapa de sintese é responsavel
pela maior parte da demanda em comparacdo com o processo de DAC: 61% contra 39%
considerando-se 0 modo de operacdo 1, e 62,3% contra 37,7% considerando-se 0 modo de
operacdo 2. Entretanto, conforme destacado na secdo 3.1.4, a etapa de sintese pode ter sua

demanda reduzida através da integracdo de processos, 0 que mudaria este cenario.

Foi feita a avaliacdo da possibilidade de utilizar o préprio gaséleo formado na rota para
suprir o calor demandado pela etapa de sintese. A partir das vazdes obtidas deste produto, que
constam da Tabela 38, do poder calorifico inferior do gaso6leo, no valor de 40,12 MJ/kg (ANP,
2020a) e de uma eficiéncia de combustdo de 85% para O6leos pesados (NAIMI,
ARHOSAZANI, 2006, SOARES, 2004), calculou-se a energia disponivel apds sua
combustdo. A Tabela 42 inclui estes numeros, alem do calor requerido, segundo valores da

Figura 26, e da economia de energia que seria necessaria em cada caso:

146



Tabela 42: Calor liberado ap6s a combustdo do gasoleo e calor necessario.

Cenario Calor liberado Calor necessario Economia
(PJ/ano) (PJ/ano) necessaria (%)

SP — Modo de operacéo 1 7,00 8,92 215

SP — Modo de operacéo 2 7,15 9,42 24,1

BA — Modo de operacéo 1 5,64 7,18 21,4

BA — Modo de operacéo 2 5,76 7,58 24,0

Fonte: Elaboracdo propria.

O nivel de economia que seria necessario em cada caso esta entre 21 e 24%, valores
que se encontram dentro da faixa apontada para possiveis redu¢des do consumo energético
via analise de pinch (CANMETENERGY, 2003), conforme explicado na sec¢éo 3.1.4. Assim,
considerou-se que a queima de todo o gasoleo seria suficiente para suprir o calor demandado
pela etapa de sintese, e uma analise mais aprofundada das possibilidades de fornecimento de
calor fica como sugestdo para trabalhos futuros. N&o foi considerada a captura do didxido de
carbono langado na atmosfera neste processo, 0 que também pode ser melhor analisado
futuramente. No caso do modo de opera¢do 2, ha ainda uma quantidade de gases de refinaria
formados durante a reforma catalitica, que também poderia ser usada para fornecimento de

calor.

Para fornecer calor para o processo de DAC, considerou-se a oxi-combustdo do gas
natural com posterior captura do didxido de carbono formado na queima, solucdo envolvida
em alguns designs propostos para estas plantas (BACIOCCHI, STORTI, et al., 2006, KEITH,
HOLMES, et al., 2018). Neste caso, conforme avaliado na secdo 4.2.2.2, 0 oxigénio
necessario pode ser adquirido a partir do gas formado na eletrélise da agua. As vazdes
necessarias de gas natural foram calculadas como 0,14 Mt/ano e 0,12 Mt/ano para S&o Paulo
e Bahia, respectivamente, ou 0,53 e 0,43 Mm?®/dia. Esses valores sdo coerentes com as
demandas de refinarias, por exemplo e, portanto, o seu fornecimento ndo seria um problema.
Para fins de comparacéo, em 2019, a maior demanda por gas natural correspondeu 8 REPLAN,
com 2,01 Mm?/dia, enquanto o menor valor foi a demanda da LUBNOR, em 0,02 Mm®/dia
(MME, 2020).
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A demanda por eletricidade, por sua vez, foi considerada em todas as etapas exceto a

geracdo fotovoltaica. A Figura 27 mostra os resultados:
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Figura 27: Consumo de eletricidade da rota. Fonte: Elaboracédo prépria.

O hotspot de S&o Paulo demanda mais eletricidade do que a localidade da Bahia,

seguindo a mesma tendéncia do calor, e 0 modo de operacdo 2 é ligeiramente mais

demandante do que o 1, novamente devido a incluir mais processos de upgrading. Os gréaficos

a seguir mostram que a eletrélise domina a demanda por eletricidade:
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Figura 28: Demanda por eletricidade de cada processo da rota. Fonte: Elaboragéo propria.



No caso da eletrolise, a escolha da forma de fornecimento de eletricidade faz parte da
prépria definicdo da rota estudada. Tendo em vista que este processo é responsavel por cerca
de 82% da demanda por este recurso, a escolha por painéis fotovoltaicos garante que a maior
parte da eletricidade usada venha de fontes renovaveis e neutras em carbono. Para o restante
da rota, a escolha foi pelo uso da rede de eletricidade brasileira. Esta escolha justifica-se
porque ao menos dois dos processos restantes, a sintese e 0 DAC, devem trabalhar de forma
continua e, assim, ndo seria adequado o fornecimento de eletricidade intermitente. Uma
andlise mais aprofundada das possibilidades para prover eletricidade fica também como

sugestdo para trabalhos futuros.

Com os dados apresentados até aqui foi possivel o célculo da eficiéncia energética do
processo. Para isto, foram usadas as vazdes de querosene e coprodutos formados. Estes
nameros foram colocados em base energética utilizando-se o poder calorifico inferior, que foi
obtido no DWSim?® para os produtos straight-run. De forma similar ao que ocorre para a
densidade, para o modo de operacéo 1, estes sdo 0s proprios produtos finais mas, no caso do
modo de operacdo 2, foi feita a hipotese de que esta propriedade ndo apresenta variacdo
significativa entre os produtos obtidos da destilacéo e os obtidos ap0s as etapas de upgrading.

A Tabela 43 mostra os valores usados:

2 Para o0 gasoleo, apenas, os valores foram obtidos da literatura, uma vez que o DWSim néo

capturou bem esta propriedade por ndo terem sido incluidos compostos maiores que os C30.
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Tabela 43: Poder calorifico inferior dos produtos de Fischer-Tropsch.

Poder calorifico inferior (MJ/kg)

Produto Modo de operacdo 1 Modo de operacéo 2 Referéncia

GLP 45,72 45,72 Resultado desta dissertacdo
Nafta 45,01 44,85 Resultado desta dissertacdo
Querosene 44,52 43,28 Resultado desta dissertacdo
Gasoleo 40,12 40,12 ANP (2020a)

Fonte: Referéncias citadas na tabela.

O valor energético obtido somando-se GLP, nafta, querosene e gasoleo em cada caso
foi comparado com a energia total demandada, somando-se eletricidade e calor. A razao entre

estes numeros determinou a eficiéncia energética:

Tabela 44: Eficiéncia energética da rota FV+DAC para producéo de e-QAv.

Energia total dos Energia demandada

Cenario produtos (PJ/ano) (PJ/ano) Eficiéncia (%)
SP — Modo de operagéo 1 16,74 63,19 26,5
SP — Modo de operagéo 2 16,15 63,71 25,3
BA — Modo de operagéo 2 13,49 50,79 26,6
BA — Modo de operacéo 1 13,01 51,21 25,4

Fonte: Elaboracéo prdpria.

Os valores obtidos, em torno de 25%, foram comparados com o trabalho de VAN DER
GIESEN, KLEWN, et al. (2014), que encontraram uma eficiéncia energética de 34% para a
rota FV+DAC. Esta comparacdo foi considerada satisfatoria, uma vez que os dois nimeros
sdo proximos e a referéncia consultada ndo possui um detalhamento completo dos célculos
feitos, o que dificulta a analise tendo em vista que muitos fatores influenciam o resultado
encontrado. Por exemplo, a eficiéncia considerada para a eletrolise tem um impacto

importante na eletricidade demanda. Além disso, entre outros fatores, a consideragdo de
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integracdo energética na presente dissertacdo ja reduziria as demandas da etapa de sintese

aumentando, portanto, os valores de eficiéncia encontrados.

4.2.3.2. Agua

Conforme descrito na secdo 3.2.3.5, o requerimento por agua foi calculado para as

etapas de eletrolise e DAC. A Figura 29 ilustra os resultados obtidos:
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Figura 29: Consumo de agua da rota. Fonte: Elaboracdo propria.

O hotspot de Sdo Paulo requer mais agua do que a localidade da Bahia, dada sua maior
producéo de querosene. Além disso, observa-se que o requerimento anual do processo de DAC
€ mais que duas vezes maior do que o do processo de eletrolise. Este é um resultado
interessante de se registrar ja que a eletrélise é normalmente tida como um processo critico no
que tange a agua, necessitando de 9 toneladas deste recurso para cada tonelada de hidrogénio
produzida. Na rota em questdo, entretanto, o DAC se torna ainda mais critico, visto que precisa
de 4,7 toneladas de agua para cada tonelada de diéxido de carbono capturado do ar, e as
proporcGes massicas entre estes gases levam a um maior requerimento de agua pelo processo
de DAC.

O gréafico também mostra o requerimento de agua pelo inventario do processo de
captura direta do ar, isto €, a 4gua fornecida inicialmente na solucéo de hidréxido de sodio,

para dar partida a planta. Neste caso, a agua é fornecida apenas uma vez a rota.
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Os valores da Figura 29 foram comparados com dados da literatura. GUEDES,
SZKLO, et al. (2019) estimam a demanda por agua em refinarias brasileiras em 67,4 m®/bbl
e seu consumo como 15 m3/bbl. Neste ponto, ¢ relevante fazer a diferenciacdo entre demanda
e consumo: o primeiro termo descreve a quantidade total de agua retirada de uma fonte para
ser usada. Ja o segundo termo é a por¢do da agua que ndo é retornada a origem apds uso
(REIG, 2013). A agua requerida nos processos de eletrdlise e DAC é, portanto, consumida.
Utilizando-se o maior valor de carga processada em refinarias brasileiras em 2019 — 330.143
bbl/d na REPLAN (ANP, 2020a) — calculou-se um consumo de cerca de 1800 Mm?®/ano. Isto
é: os valores encontrados para a rota estudada nao sdo altos em comparacao aos consumidos

em refinarias, e poderiam ser fornecidos a rota.

Uma ressalva se faz necesséria: o balanco de dgua para a etapa de sintese néo foi feito
e pode afetar os nimeros aqui apresentados. Assim, registra-se esta sugestdo para trabalhos

futuros.

423.3. Area

A demanda por area foi contabilizada para a geracdo solar fotovoltaica e os valores
encontrados foram de 238,75 km? para a planta de 8362 MW em Sio Paulo e 164,19 km? para
0s 5751 MW projetados para a Bahia. Estes valores sdo coerentes com a area ocupada pelo
Bhadla Solar Park, que possui 2245 MW de capacidade em uma éarea de 57 km? (SANJAY,
2020). Entretanto, trazem uma restricdo importante a rota, ja que representam dimensfes
tipicas de cidades inteiras. Por exemplo, os municipios de Cubatdo/SP, Santo André/SP e
Candeias/BA, onde se localizam as fabricas de soda-cloro em que se baseou esse estudo,
possuem, respectivamente, cerca de 140, 175 e 250 km? (IBGE, 2020). Assim, ndo é coerente
supor que a area requerida pelos painéis fotovoltaicos estaria disponivel em regides industriais

brasileiras.

Para o processo de DAC, encontraram-se valores de 1,42 km? e 1,14 km? para S&o
Paulo e Bahia respectivamente, corroborando a expectativa de que 0s painéis solares

ocupassem a maior parte do espaco da planta.
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4.2.3.4. Outros insumos

Entre os itens listados na Tabela 13, resta avaliar o carbonato de calcio. Os célculos
realizados levaram a conclusdo de que sdo necessarios 244,8 t e 197,2 t para dar partida na
planta de S&o Paulo e da Bahia, respectivamente. Além disso, 0 make-up foi contabilizado em

0,22 Mt/ano e 0,17 Mt/ano, para cada uma das localidades.

O Anuério Mineral Brasileiro do ano de 2010 (DPNM, 2010), daltimo em que tal
informacdo estava disponivel, aponta para uma producdo beneficiada de calcario no ano de
2009 no valor de 101,1 Mt. Isto é um indicativo de que o fornecimento das quantidades

requisitadas pela rota ndo seria um problema.

4.2.4. Ajuste do fator limitante

De acordo com as informacdes analisadas nas secdes anteriores, fica claro que a
disponibilidade de &rea é o0 mais importante fator limitante da rota avaliada. A coproducéo de
cloro também merece atencdo, especialmente porque a formacdo anual deste produto

representaria um relevante excedente no mercado brasileiro.

Assim, foi feita a hipotese de limitagdo da area em, por exemplo, 10 km? — pardmetro
estimado a partir da area de refinarias como a REDUC, que possui 9 km? de area construida
(PETROBRAS, 2020). Com esta limitagdo, todos os itens avaliados nas segdes 4.2.1,4.2.2 e
4.2.3 atingiram gquantidades compativeis com seus parametros de comparacdo. A Tabela 45

ressalta os novos valores dos itens que estavam incompativeis na analise anterior:

Tabela 45: Resultados para a limitacio da area a 10 km?,

Item SP BA
Geragéo solar FV (MW) 350 353
Eletr6lise PEMEC (MWe) 255 218
Armazenamento em tanques (kt) 0,65 0,52

Coproducéo de cloro (make-up) (Mt/ano) 0,006 0,007

Area (km?) 10 10

Fonte: Elaboracéo prdpria.
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A capacidade de geracdo solar fotovoltaica, nesta nova analise, ficou na ordem de
grandeza de usinas ja existentes no Brasil. O Complexo Solar de Pirapora, em Minas Gerais,
por exemplo, possui 321 MW (PORTAL SOLAR, 2020). A capacidade necessaria para 0s
eletrolisadores, por sua vez, também ficou coerente com projetos atuais, que chegam a ordem
de 100 MW, (IRENA, 2019b). No que tange aos tanques, os valores encontrados ainda sao
superiores ao que as referéncias apontam (HUA, AHLUWALIA, et al., 2010, MAHYTEC,
2016), e possivelmente seria necessdria a utilizacdo de uma grande bateria destes
equipamentos. Como sugestdo para trabalhos futuros, fica a avaliagdo de sistemas de
armazenamento de hidrogénio em grande escala, conforme os descritos na sec¢ao 2.3. O cloro

coproduzido anualmente representa apenas 1,1% do mercado brasileiro (ABICLOR, 2019).

Entretanto, a produgéo final de querosene atinge valores baixos, de 6,3 kt/ano e 7,4
kt/ano para Séo Paulo e Bahia, respectivamente, no modo de operagéo 1. E de 6,2 kt/ano e 7,2
kt/ano, para Sdo Paulo e Bahia, no modo de operagdo 2. Nestes cenarios, COmo uma mesma
area foi avaliada para ambos os hotspots, produz mais querosene aguele que possui melhores
recursos solares, isto é, a Bahia. Estas quantidades sdo cerca de duas ordens de grandeza

menores do que a producéo individual das refinarias brasileiras.

Assim, conclui-se que a producéo de e-QAv pela rota FV+DAC conforme planejada,
ou mesmo de qualguer outro produto de Fischer-Tropsch, € uma oportunidade de nicho. Isto
é, deve ser projetada em situacdes especificas, em que ja haja disponibilidade de recursos, e
deve ser orientada a algum mercado selecionado, tendo em vista 0s pequenos potenciais de
formacdo do combustivel. A producdo em quantidades que venham a compor 0 mercado

nacional, de forma geral, ndo parece ser possivel.

4.3. Avaliacao de ciclo de vida (ACV)

Os resultados desta etapa de andlise refletem dois casos de estudo, obtidos pela
variacdo do hotspot avaliado e considerando-se apenas 0 modo de operacdo 2, conforme
justificado na secéo 3.3. Além disso, uma vez que os valores sdo apresentados em gcozeq/MJ
ndo se espera variagao dos resultados com a mudanca do fator limitante entre soda caustica e

area.

As emissoes de ciclo de vida para 0 modo de operacdo 2 nos dois hotspots estudados
aparecem na Figura 30:

154



EmissOes de gases de efeito estufa - Ciclo de vida - Modo de

operacdo 2
80
60

40

20

Emissdes de GEES {gcgzeq/MJ)

-20

-40
Hotspot SP Hotspot BA
EWTP EPTW &WTW

Figura 30: Emissdes de GEEs ao longo do ciclo de vida do e-QAv para 0 modo de operacao

2. Fonte: Elaboracéo propria.

A etapa PTW apresenta valores positivos, que correspondem as emissdes resultantes
da utilizacdo do combustivel. Os nimeros sdo iguais para ambas as localidades, o que é

esperado uma vez que se trata do mesmo combustivel sendo utilizado.

O estagio WTP, por sua vez, apresenta valores negativos, significando a captura de
gases de efeito estufa. Estes valores sdo, na realidade, fruto do somatério dos gases retirados
da atmosfera pelo processo de DAC e das emissdes de diferentes atividades, desde a extracao
das matérias-primas até o local de uso do combustivel. O detalhamento dos valores mostra
que cerca de cerca de 90% destas emissdes provém da etapa de sintese, o que se deve a escolha
por fornecer calor através da combustdo do gaséleo sem capturar os gases formados. Ou seja,
esta escolha possui impacto relevante nas emissdes da rota, e uma sugestdo para estudos
futuros é a avaliacdo de outras fontes de calor, bem como da aplicacdo de tecnologias de

captura.

Nota-se que em Sédo Paulo a captura global proporcionada no estagio WTP é um pouco
menor do que na Bahia, o que se deve ao processo de soda-cloro, principal diferenca entre os
hotspots. Em S&o Paulo, cerca de 29% da capacidade instalada se utiliza da tecnologia via
diafragma; 50% usa células a membrana; e 21% corresponde a tecnologia de mercurio. Na
Bahia, apenas células a diafragma sdo empregadas (ABICLOR, 2012). O consumo de
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eletricidade varia entre estes tipos de tecnologia: as células a diafragma consomem cerca de
2430 kWh/tnaoH, as células a membrana, 2230 kWh/tnaon € a tecnologia a mercurio, 3000
KWh/tnaoH (BASTOS, 2011). Com isso, a localidade de S&o Paulo requer mais eletricidade, o

gue impacta em mais emissdes € menos captura.

A soma das etapas WTP e PTW resulta nas emissdes WTW, que estdo na ordem de 45

gcoz2eq/MJ N0 modo de operagéo 2.

A Tabela 46 mostra as emissdes de gases de efeito estufa resultantes do ciclo de vida
da &gua, do carbonato de célcio e do hidroxido de sddio necessarios para a partida (inventario)
do processo de DAC:

Tabela 46: Emissdes de GEEs resultantes do ciclo de vida dos produtos formados para o

inventario do processo de DAC.

Processo SP BA
Inventério de dgua (gcozeq/(MJ/ano)) 1,091-10®  1,091-10°

Inventario de de CaCOs (gcozeq/(MJ/ano))  8,105-10°  8,105-10°

Inventario de NaOH (gcozeq/(MJ/ano)) 3,082 3,077

Total (gcozeq/(MJ/ano)) 3,083 3,078

Fonte: Elaboragdo propria.

E importante ressaltar que esse inventario é formado apenas no inicio da operagio da
rota, resultando em emissfes que ocorrem somente uma vez. Por isto, a unidade destas
emissdes é de gcozeq/(MJ/ano), significando que um planta hipotética que produz 1 MJ/ano de
e-QAV leva, em S8o Paulo, a 3,083 gcozeq €, Na Bahia, a 3,078 gcozeq, emitidos em decorréncia
da producdo do inventario. Comparando-se estes valores com os da Figura 30, observa-se que
a mesma planta hipotética, em um ano, captura cerca de dez vezes estes valores. Assim, as
emissoes referentes a formacao do inventario ndo chegam a ser um problema frente a captura

proporcionada pela operagéo da planta de e-QAwv.
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A média das emissdes WTW dos dois hotspots foi feita para facilitar a comparacao
dos resultados obtidos nesta dissertacdo com resultados da literatura. A Figura 31 traz dados

de referéncias que também abordam rotas para formacao de eletrocombustiveis:

Emissdoes WTW para rotas de formacdo de
eletrocombustiveis
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Figura 31: Emissdes WTW em comparac¢ao com outros trabalhos da literatura. Fonte: Dados
préprios, L1U, C., SANDHU, et al. (2020) e VAN DER GIESEN, KLEIN, et al., (2014).

Ainda que os valores encontrados nesta dissertacdo sejam mais altos do que o0s
apresentados na literatura, a comparacdo foi considerada razoavel, uma vez que a ordem de
grandeza € a mesma e as referéncias consultadas avaliam rotas que ndo sdo totalmente
semelhantes a rota desta dissertagéo. Por exemplo, VAN DER GIESEN, KLEIJN, et al. (2014)
analisam a formacdo de eletrocombustiveis utilizando a rota FV+DAC, porém o artigo
considera o uso de DAC via adsorventes sélidos e a obtencdo de diesel como o produto final,
entre outras diferencas. J& no trabalho de LIU, SANDHU, et al. (2020) alguns pontos de
divergéncia observados incluem a eletricidade para a eletrdlise proveniente de uma rede de
baixa emissdo, o uso de DAC via absorcdo com solucdo de hidroxido de potéssio e a formacéo
de diesel como produto final. Em geral, a grande quantidade de detalhes em uma planta de

producéo de eletrocombustiveis dificulta a comparagéo direta entre diferentes estudos.

A Figura 32 traz dados da literatura para outros combustiveis de aviagéo:
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Figura 32: Emiss6es WTW em comparagdo com outros combustiveis de aviacdo. Fonte:
Dados proprios e CARVALHO (2017).

Estes dados mostram os valores WTP, PTW e WTW para o combustivel de aviacédo
convencional e para duas alternativas provenientes de biomassa: o0 FT-SPK, que corresponde
a combustiveis parafinicos produzidos através da gaseificacdo da biomassa — no caso, lenhosa
—seguida da sintese de Fischer-Tropsch; e 0 HEFA-SPK, em que bio-6leos sdo extraidos —no
caso, da soja — e passam por processos como hidrogenacdo e hidrocraqueamento para a
formacdo do combustivel parafinico. Observa-se que os valores deste trabalho, de forma
semelhante ao HEFA-SPK, representam uma reducdo de cerca de 40 gcoze/MJ em
comparacdo com a opgdo convencional. Entretanto, o FT-SPK deixa claro que ha opgdes que

levam a ainda menos emissoes.

4.4. Avaliagdo econdmica

Os resultados para o custo nivelado do combustivel refletem oito casos de estudo,
provenientes da variacao de trés parametros: o hotspot estudado (S&o Paulo ou Bahia), 0 modo
de operacdo para obtencdo do produto final (1 ou 2) e a escolha do fator limitante (soda

caustica ou area).

A Figura 33 mostra estes resultados, bem como os limites minimo e maximo para o
custo nivelado de eletrocombustiveis de Fischer-Tropsch, de acordo com revisao bibliografica
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realizada por BRYNOLF, TALJEGARD, et al. (2018). Segundo os autores, esta faixa inclui

tanto estimativas de valores atuais quanto estimativas futuras:

oo Custo nivelado do combustivel
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Figura 33: Custos nivelados e dados da literatura. Fonte: Dados proprios e BRYNOLF,
TALJEGARD, et al. (2018).

E possivel observar que S&o Paulo, em comparacdo com a Bahia e mantendo-se 0s
outros dois parametros constantes, apresenta custos nivelados maiores. Isto é uma
consequéncia, de maneira geral, das maiores capacidades — e maiores investimentos — dos
processos projetados para as plantas em Sao Paulo. Variando-se o fator limitante e mantendo-
se 0S outros itens constantes, percebe-se um crescimento dos custos nivelados quando a area
limita a rota. De forma geral, isto € uma consequéncia das pequenas quantidades de
combustivel final produzidas neste segundo caso, conforme ressaltado no item 4.2.4. Por fim,
a comparacao entre 0os modos de operacdo 1 e 2, sem variar o restante dos parametros, mostra
maiores custos nivelados no segundo caso, 0 que é de se esperar dada a presenca de mais
unidades de processo para levar a uma maior especificagdo do querosene. Além disso, esta
forma de operacdo utiliza a nafta internamente nos processos de upgrading, exatamente
visando a melhoria da qualidade do querosene. Assim, ao final da rota, resta uma menor
guantidade deste coproduto, conforme pode ser visto na Tabela 38, o que significa uma menor

receita resultante de sua venda.
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Todos estes resultados estdo contidos dentro da faixa fornecida por BRYNOLF,
TALJEGARD, et al. (2018) em levantamento bibliografico para o custo nivelado de
eletrocombustiveis resultantes da reacdo de Fischer-Tropsch. Esta faixa é ampla, o que é um
resultado de diversos fatores, entre eles: as diferentes opgdes de processos que podem compor
este tipo de rota, seja em relacdo ao tipo de eletrolisador ou de tecnologias para fornecer
eletricidade renovavel, capturar o didxido de carbono, armazenar o hidrogénio ou para compor
a etapa de sintese; possiveis imprecisdes em relacdo aos custos de alguns destes processos e
de sua evolugdo no futuro, em especial aqueles que ainda ndo estdo disponiveis
comercialmente, como é o caso do DAC. Ou seja, pode-se concluir que a determinacdo do

custo nivelado de eletrocombustiveis € um assunto que envolve incertezas.

A Figura 34 mostra informagcdes da literatura para pregos e custos nivelados® de outros
combustiveis para comparacdo. O preco do querosene de aviacdo usual excluindo-se o ICMS,
aproximadamente 17 USD201o/GJ (ANP, 2020b), foi usado como base de comparacéo para o
produto obtido do modo de operacgdo 2, que consiste em um combustivel especificado. Ja o
querosene do modo de operacdo 1, por ser um produto inacabado, possui menor valor
agregado. Assim, foi comparado com o preco de um produto inacabado existente no mercado.
Escolheu-se a gasolina inacabada (gasoline blendstocks), produto resultante da maior parte
das refinarias dos EUA. Neste pais, a gasolina possui uma especificacdo mais rigorosa e,
assim, o refino forma um produto de menor valor agregado, que é misturado a outros liquidos
para chegar aos requisitos finais (EIA, 2020). O valor utilizado para este produto inacabado
foi de cerca de 10 USD2019/GJ (FRED, 2020). Além disso, esta analise também utilizou dados
de custo nivelado minimo e maximo de CARVALHO (2017) para combustiveis de aviacao

provenientes da biomassa, conforme descritos na se¢édo 4.3.

%0 Na pratica, existe uma diferenca entre os conceitos de custo nivelado e prego, conforme
explicado na nota de rodapé 26. Assim, a informacdo de preco, quando usada, consiste em uma
aproximacdo para o LCOF, e uso do dado sem o ICMS, para o querosene de aviagéo usual, proporciona

uma comparagdo mais adequada.
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Precos e custos nivelados de outros combustiveis
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Figura 34: Precos e custos nivelados de outros combustiveis para comparacao. Fonte: ANP
(2020b), CARVALHO (2017) e FRED (2020).

A comparacdo entre a Figura 33 e a Figura 34 deixa evidente que o e-QAvV via rota
FV+DAC, ou mesmo eletrocombustiveis em geral (BRYNOLF, TALJEGARD, et al., 2018),
sdo uma solucdo muito custosa em face a combustiveis convencionais ou a combustiveis

alternativos provenientes de biomassa.

Na Figura 35, é possivel observar as estimativas de custo nivelado para o0s oito casos
em 2050, conforme metodologia descrita na secdo 3.4.1.3, considerando-se o aprendizado
tecnoldgico. Também estdo exibidos novamente os limites minimo e maximo para o custo
nivelado de eletrocombustiveis de Fischer-Tropsch conforme revisdo bibliografica presente
em BRYNOLF, TALJEGARD, et al. (2018):
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Figura 35: Custos nivelados em 2050 e dados da literatura. Fonte: Dados proprios e
BRYNOLF, TALJEGARD, et al. (2018).

Os resultados encontrados mostram menores custos para 2050 em comparagdo com as
estimativas exibidas na Figura 33, o que é consequéncia de efeitos de aprendizagem, conforme
detalhado na secdo 3.4.1.3. Estes valores respeitam as tendéncias avaliadas na Figura 33
variando-se um parametro e mantendo-se os outros dois constantes (hotspot, modo de
operacdo e fator limitante) e também estdo contidos na faixa de valores da literatura fornecida
por BRYNOLF, TALJEGARD, et al. (2018).

A comparagdo com a Figura 34, entretanto, mostra que o e-QAv via rota FV+DAC
permanece como uma alternativa custosa perante a combustiveis convencionais ou mesmo
alternativos provenientes de biomassa. E importante ressaltar que as curvas de aprendizagem
tendem a uma estabilizacdo dos custos a medida que mais unidades vao sendo construidas e
uma maturidade vai sendo atingida, e este parece ser o caso em 2050 observando-se 0s
graficos da secdo 3.4.1.3. Portanto, ndo se pode esperar, como consequéncia de um efeito
puramente de aprendizagem, uma diminuicdo relevante dos custos nivelados do e-QAv via

rota FV+DAC para além do ja retratado no ano de 2050.

Os resultados para o custo de abatimento refletem quatro casos de estudo, provenientes
da variacdo de dois parametros: o hotspot (Sao Paulo ou Bahia) e a escolha do fator limitante
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(soda caustica ou area). Apenas 0 modo de operacao 2 foi considerado, conforme justificado
na se¢édo 3.4.2.

A Figura 36 mostra os resultados para os quatro casos. A Figura 37 é semelhante,
porém mostra os resultados considerando-se o custo nivelado do e-QAv em 2050 para cada

Caso:
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Figura 36: Custos de abatimento. Fonte: Elaboragdo propria.
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Figura 37: Custos de abatimento em 2050. Fonte: Elaborag&o propria.

Estes resultados podem ser interpretados como o custo incorrido para abater 1 tonelada

de CO2 equivalente. Em outras palavras, este é o valor pelo qual a solugdo de mitigacdo
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deveria ser remunerada por evitar emissdes de gases de efeito estufa, de forma a se tornar
competitiva. Entretanto, os valores da Figura 36 e da Figura 37 sdo significativamente altos.
Para fins de comparacéo, para o FT-SPK (biomassa lenhosa), foram encontrados valores entre,
aproximadamente, 39 e 67 USD2o19/tcozeq (CARVALHO, 2017).

Esta analise encerra o capitulo que expde os resultados desta dissertacdo. No proximo

capitulo, apresentam-se os comentarios finais, incluindo sugestdes de estudos futuros.
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5. Conclusao

O presente trabalho avaliou a rota FV+DAC para producdo de e-QAv. Entre as
diversas possibilidades para formacgédo de eletrocombustiveis — combustiveis que armazenam
eletricidade renovével e potencialmente neutra em carbono em sua estrutura quimica — a

escolha desta rota especifica se deu pelos seguintes motivos:

a capacidade de producdo de combustiveis quimicamente semelhantes aos

amplamente utilizados atualmente, o que faz com que possam se aproveitar de

motores e infra-estrutura ja existentes;

e 0 interesse recente por parte da academia e de empresas no uso das tecnologias solar
fotovoltaica e de DAC na formacéo de eletrocombustiveis;

e 0 fato de o setor aéreo ser um segmento em que o abatimento de emissGes impde
desafios, de forma que existe oportunidade para novas alternativas de mitigacéo;

¢ 0 fato deste setor trabalhar com um combustivel de alto valor agregado, o que o torna

um segmento atrativo para um novo combustivel potencialmente mais caro.

O e-QAv formado pela rota avaliada, portanto, apresenta-se como uma possibilidade
para ajudar a alcancar as metas estabelecidas pela IATA em face das mudancas climaticas

globais.

A rota estudada é composta pelas seguintes etapas de processo: geracdo solar
fotovoltaica, que atende a demanda da eletrélise da agua; eletrélise do tipo PEMEC, visto ser
esta tecnologia de cuba eletrolitica a mais adequada para operar com eletricidade intermitente;
tanques de armazenamento de hidrogénio, necessarios para regularizar o recebimento deste
gas pelas etapas posteriores; DAC via absorc¢do utilizando solugdo aquosa de hidréxido de
sodio, visto ser esta a op¢do tecnoldgica mais madura para a captura do dioxido de carbono
atmosférico e esta base forte a mais disponivel; e a etapa de sintese, conjunto de unidades que

levam o hidrogénio eletrolitico e o dioxido de carbono capturado do ar ao produto final.

A primeira parte da metodologia desenvolvida neste estudo foi a descricao da etapa de
sintese, ja que ndo foram encontrados na literatura dados que permitissem o calculo de seus
respectivos rendimentos em produtos e demandas por insumos. Como resultado principal,

obtiveram-se as vaz0es massicas de entrada de dioxido de carbono e de hidrogénio e de saida
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de querosene e de seus coprodutos: GLP, nafta e gasoleo. Além disso, foram estimadas as

demandas por calor e eletricidade.

Os resultados descritos no paragrafo acima foram calculados para dois cenarios. O
primeiro, denominado “modo de operagdo 17, resultou em um querosene straight-run, obtido
diretamente da coluna de destilacdo e adequado somente aos requisitos definidos pela ANP
para 0 SPK-FT. O SPK-FT é um querosene alternativo e, para ser utilizado, deve ser
adicionado ao usual em até 50% em volume. Ja o segundo cenario, denominado “modo de
operagdo 2”, resultou em um querosene mais especificado, visto terem sido utilizadas
unidades de hidrotratamento e reforma catalitica no processo. Este produto se adequa
diretamente aos requisitos listados pela ANP para o querosene usual e possui, portanto, maior
valor agregado. Ou seja, nesta etapa metodoldgica demonstrou-se que é possivel formar, a
partir do hidrogénio e do didxido de carbono, tanto um querosene menos especificado como
também o produto final desejado. Atualmente, a legislacdo brasileira ndo permite o uso deste
querosene final de forma direta, por se tratar de um querosene alternativo. Entretanto,

demonstrou-se, neste trabalho, que sua formulacéo direta pela rota FV+DAC é possivel.

Na segunda parte deste trabalho, os resultados obtidos para a etapa de sintese, em
conjunto com dados da literatura para as outras unidades de processo, foram utilizados para
analisar a rota de maneira global. Os hotspots para instalacdo de plantas de producéo no Brasil
foram determinados em S&o Paulo e na Bahia, em funcdo da facilidade de acesso, nestas
regides, aos insumos necessarios e aos mercados consumidores para 0s produtos e coprodutos
formados. Em especial, estas regides contam com uma producdo importante de soda céustica,
insumo do processo de DAC. Os resultados mostraram que, para atingir potenciais de
formacdo de querosene comparaveis a producdo de importantes refinarias brasileiras, o
dimensionamento das unidades de geracao solar fotovoltaica, eletrélise e armazenamento em
tanques envolve capacidades muito maiores do que as disponiveis atualmente. Além disso, as
quantidades de cloro coproduzidas com a soda caustica atingiram a ordem de cerca de 20%
da producéo nacional, configurando-se como um excedente anual, valor significativo e que
nédo pode ser negligenciado no planejamento da rota em questé@o. Por fim, a demanda por area
revelou-se ainda mais critica, com valores chegando & ordem de 200 km?. A limitag&o da rota

pela area resultou na adequacgdo de todos os itens criticos, por um lado, mas, por outro, na
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producdo de niveis de querosene cerca de duas ordens de grandeza menores do que a producgéo

individual das refinarias brasileiras.

Nesta parte do trabalho, também foi possivel calcular a eficiéncia energética da rota,
encontrando-se valores proximos a 25%, coerentes com dados encontrados na literatura. Outra
conclusdo relevante diz respeito a necessidade por agua da rota. A eletrdlise é normalmente
tida como um processo critico no que tange a este recurso mas, no estudo em questao, o DAC
se mostrou ainda mais critico, com um requerimento anual cerca de duas vezes maior do que

o0 do processo de eletrolise. Por isto, ressalta-se este resultado.

Na terceira parte do trabalho realizou-se a avaliacdo de ciclo de vida para analise das
emissdes de gases de efeito estufa desde as atividades de extracdo das matérias-primas até o
uso do combustivel. Os valores encontrados, na ordem de 45 gcozeq/MJ, mostraram que 0
combustivel é apenas potencialmente neutro em carbono, isto é, ndo é possivel evitar todas as
emissdes ao longo de seu ciclo de vida. Na fase de producgédo do e-QAv, a etapa que mais
resulta em emissdes € a sintese, em que se optou por fornecer calor pela combustéo do gasoéleo.
Desta forma, outras alternativas para prover calor podem ter um impacto importante na

reducdo destas emissoes de gases de efeito estufa.

Os numeros encontrados sdo coerentes com valores da literatura para rotas
semelhantes de eletrocombustiveis. Além disso, a compara¢do com o combustivel de aviacao
usual mostrou uma reducdo de aproximadamente 40 gcozeq/MJ. Por outro lado, a comparagédo
com outros combustiveis de aviacdo alternativos, no caso provenientes de biomassa, deixou

claro que ha op¢bes que resultam em ainda menos emissdes.

Por fim, a Gltima etapa do estudo foi a avaliacdo econdmica. Os valores encontrados
para custo nivelado dos combustiveis, seja atualmente ou em 2050 devido a efeitos de
aprendizagem, estdo contidos dentro da faixa encontrada na literatura para eletrocombustiveis
de Fischer-Tropsch. Entretanto, em ambos 0s casos, a compara¢ao com 0s precos de produtos
convencionais e com os custos nivelados de combustiveis de aviacdo alternativos provenientes
de biomassa evidenciou que o e-QAv proposto é uma solucéo custosa. E importante ressaltar
que a tendéncia das curvas de aprendizagem utilizadas, em 2050, é de estabilizacdo. Assim,
conclui-se que néo se pode esperar, por um efeito somente de aprendizagem, uma diminuicao

relevante dos custos nivelados deste e-QAv para além do ja retratado no ano de 2050. Para 0s
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custos de abatimento, seja atualmente ou em 2050, também foram encontrados valores
significativamente altos, ordens de grandeza acima de numeros da literatura para opcoes

provenientes da biomassa.

Tendo em vista 0s pontos discutidos, a principal contribuicdo deste trabalho ¢é a
conclusdo de que a rota FV+DAC, conforme descrita neste estudo, € uma oportunidade de
nicho para a producdo de e-QAv ou mesmo de outros liquidos de Fischer-Tropsch. Com isto,
faz-se um contraponto a expectativas otimistas para este tipo de rota de producdo, tanto por
parte da literatura académica quanto por parte de empresas, conforme mostrado na segéo 1.2.
Os resultados deste trabalho permitem concluir que muitos dos estudos atuais apontam
aspectos positivos da producdo de eletrocombustiveis mas falham, sobretudo, ao negligenciar

a anélise da disponibilidade dos recursos e mercados consumidores necessarios.

A rota deve ser planejada para situacOes especificas, por exemplo, em que ja haja
disponibilidade de recursos como eletricidade renovavel (uma opcéo é o aproveitamento de
excedentes de geracao solar fotovoltaica ou edlica em determinadas regides) ou dioxido de
carbono capturado. Em todo caso, a producao final sera pequena e deve ser destinada a algum
mercado selecionado. Além disso, os custos serdo altos, tornando o combustivel pouco
competitivo e trazendo a necessidade de politicas de incentivo. Em geral, ndo faz sentido
imaginar que os produtos de Fischer-Tropsch podem ser obtidos, por esta rota, em quantidades
que venham a compor o mercado nacional —a ndo ser que haja grande disponibilidade de area

em localidades em que seja também possivel obter 0s insumos e escoar 0s produtos da rota.

Foi possivel concluir, portanto, que a hipétese testada nesta dissertacdo — de que pode
existir viabilidade técnico-econémica para produzir e-QAV via rota FV+DAC em escala em
diferentes localidades no Brasil — ndo se confirma. Apesar de a rota ser tecnicamente factivel,

desafios relacionados a escala e custos a associam a aplicacGes de nicho.

Para trabalhos futuros, sugere-se a investigacao de situagdes de nicho que justifiquem
a producdo de eletrocombustiveis de Fischer-Tropsch, seja pela disponibilidade prévia de
recursos ou pela existéncia de algum mercado a ser atendido. Sugere-se, ainda, o estudo de

politicas de incentivo que possam ajudar a tornar o produto competitivo.
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Ideias para andlises futuras incluem também avalia¢cdes mais aprofundadas de alguns

pontos investigados neste trabalho. Sugere-se:

e um estudo do armazenamento do gas oxigénio, que é demandado pelo DAC de forma
continua, porém formado na eletrdlise de maneira intermitente;

e uma estimativa mais detalhada da demanda por energia da etapa de sintese,
considerando dados mais exatos e técnicas de integracdo de processos. Em especial,
sugere-se uma andlise da possibilidade de geracao de eletricidade a partir da unidade
de Fischer-Tropsch;

e um balanco de &gua para todas as unidades da etapa de sintese, 0 que permitira a
melhoria dos resultados referentes ao requerimento por este recurso da rota;

e uma analise do impacto da rota estudada sobre a demanda por recursos das unidades
de processo presentes na cadeia produtiva anterior a ela;

e um aprofundamento do estudo de ACV, incluindo uma anélise completa para 0 modo
de operacdo 1, outros fatores de anélise (por exemplo, a qualidade local do ar) e a
aplicacao de outras metodologias (por exemplo, no que tange a alocacao das emissdes

entre os produtos das unidades que resultam em maltiplos produtos).

Sdo feitas também sugestdes para avaliacdo de outras opcBes tecnoldgicas para a rota

estudada, a saber:

e 0 Uuso da eletrdlise SOEC em vez da PEMEC. Apesar de ser uma tecnologia menos
madura, este tipo de cuba apresenta vantagens, dentre as quais a possibilidade de
realizar a eletrélise conjunta da agua e do didxido de carbono, produzindo o gas de
sintese necessario na sintese de Fischer-Tropsch;

e autilizacdo de sistemas de armazenamento de hidrogénio em grande escala, como o
armazenamento subterraneo ou em tubos de aco enterrados;

¢ aaplicacdo de tecnologias de DAC via adsorventes sélidos;

e 0 uso de uma unidade de hidroisodesparafinacdo para producéo de lubrificantes a
partir das fragdes pesadas obtidas apds a sintese de Fischer-Tropsch;

e aavaliacio de outras opcBes para o fornecimento de calor para a etapa de sintese. E
importante salientar que a queima do gaséleo, opc¢éo escolhida neste estudo, possui

impacto importante nas emissdes da rota;
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e aanalise de outras possibilidades para fornecimento de eletricidade para 0s processos
da rota excluindo-se a eletrdlise. Neste trabalho, optou-se por utilizar eletricidade da

rede.

Por fim, propbe-se a avaliacdo de outras opcOes de rotas para formacdo de
eletrocombustiveis de Fischer-Tropsch, variando-se a fonte de eletricidade renovavel e neutra
em carbono que abastece a eletrélise e a forma de captura do didxido de carbono que participa
da sintese quimica. Especificamente, propde-se a analise de uma rota em que a oxi-combustao
da biomassa seja usada tanto para gerar a eletricidade quanto o didxido de carbono em questao,

utilizando-se de oxigénio gerado pela propria eletrdlise.
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AnNexo

Este anexo apresenta figuras que auxiliam o entendimento da metodologia proposta

nas se¢des 3.1.1 a 3.1.3:
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Figura 38: Detalhamento da etapa de sintese com indicacdo das vazfes massicas. Fonte: Elaboracdo propria.

190



- == p

* Vazdo de saida de CO, do DAC (g5, pac) (arbitrada)
* Taxa de conversdo de CO, em RWGS (a)

* Taxa de conversdo de CO, em FT ()

+ Eficiéncia de remogao de CO, via Selexol ()

* Razdo molar H,/CO, na entrada de RWGS (Ry;2/¢o2)

* Coeficientes estequiométricos dos componentes em RWGS (1¢omponente)

/

¢ Massas molares dos componentes (MMcomponente)

Equacdes principais

* Eq. 26 — CO, que chega em RWGS:

Mco2,.e,RwGs = Mcoz,s,pac + Mcozr RweS—rRwWGs T Mco2,r FT>RWGS

* Eq.28 - CO, que chegaem FT:

Mco2,e,FT = (mCOZ,S,RWGS - mcoz,r,RWGs—mWGs) + McozrFr-Fr

Equacdes secundarias (a serem substituidas nas Eqgs. 26 e 28)

Eq. 31: Mg rwes—rwas = Meozerwes * (1 —a) - p
EQ. 32: Meoor rrorwes = Meozerr* (1 —F) - 1

Eqg. 33: (mCOZ,s,RWGS - mCOZ,r,RWGSaRWGS) = Mcoz,e,RWES * A-a)-A—-p)

Eq. 34: Mcozr rrorr = Mcozerr aQ-p-0-w

|

Resultado: vazdo de entrada de €O, em RWGS N

» Duas equagdes (26 e 28)

* Duas incégnitas

* Mcozerwcs © Mcoz,err determinadas J

Resultado: vazdo de entrada de H, em RWGS )

McozeRWGS | p

- MM,
MMcos H2/CO2 HZ

* Eq.35: Mgz e rwes =

* Ny e rwes determinada

/ Resultados: vazoes de saida em RWGS \

L o NcoMMco
* Eq.36: Mcos rwes = Mcozerwes * @ °
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* Ba.37: Myz0,s./wes = Meozerwes ™ @7
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Figura 39: Algoritmo para calculo das vazdes de entrada e saida do reator de RWGS. Fonte: Elaboragéo propria.
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* Vazdo de entrada de H, em RWGS (g2 0 rwas)
* Vazdo de saida de CO do RWGS (1,5 rives)

* Vazdo de saida de H, do RWGS (M, s pwas)

* Taxa de conversdo de CO em FT (})

* Taxa de conversdo de H, em FT (&)

* Razéio molar H,/CO na entrada de FT (Ry;/c0)

¢ _Massas molares dos componentes (MM, nponente)

N\

/ Equacdes principais
* Eq. 27 — H, que chega em RWGS:

My2,.erwGS = MH2,s.eletrolise/armazenamento T TH2 ¥ RWGS—RWGS

* Eq. 29— CO que chega em FT:

Mco,err = Mco,s,Rwes T Mco,r, FT—FT

* Egq.30-H, que chegaem FT:

WHZ,E,FT = (mHZ,s,RWGS - mHZ,r,RWGS%RWGS) + Muzr rr-Fr /

f Equacdes secunddrias (a serem substituidas nas Eqgs. 27, 29 e 30)\

* Eq.40: Mo pr—pr = Meoerr - (1 —Y)

o __ McoerFT
* BQ AL M err = 7 Ruzjco - MMy

* Eq.42: My propr = My epr - (1 — €)

¥

Resultado: vazao de H, necessaria da eletrdlise

» Trés equacgdes (27, 29 e 30)
* Trés incognitas

Myz;seletrolise/armazenamento, MH2,r RWGS—RWGS» Mco e, FT determinadas

Figura 40: Algoritmo para calculo da vaz&o de hidrogénio necessaria da eletrolise (de

forma direta ou via armazenamento). Fonte: Elaboracéo propria.
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