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INTRODUCAO

Este documento apresenta a avaliacdo do potencial de aplicacao de sistemas de captura de carbono
a diferentes segmentos produtivos da economia brasileira. Como a captura implica a necessidade de
armazenamento (usualmente geoldgico para a larga escala), este relatorio também abrange a avaliacdo
das opcoes de transporte, armazenamento ou uso do CO, capturado.

Trata-se de um tema transversal na medida em que se refere a diferentes setores econémicos e, na
etapa de transporte de CO,, apresenta caracteristicas tipicas de estrutura de monopdlio (no caso de
carbodutos) que, portanto, demanda regulacdo setorial. E também um tema em permanente revisio
na literatura cientifica, visto que as rotas de captura, que serado avaliadas e simuladas neste docu-
mento, ainda ndo se encontram, em larga escala, desenvolvidas e testadas para o setor energético.

Nesse sentido, sdo trazidas analises originais, com simulacdes realizadas pela equipe de trabalho
do estudo, de forma a testar o desempenho técnico-econémico de sistemas de captura diante das
melhores informacoes disponiveis e das alternativas comercialmente disponiveis.

No horizonte de 2050, é certo que analises do tipo daquelas aqui realizadas merecerdo ser per-
manentemente revisitadas, buscando, inclusive, validar valores de custo de contingéncia que foram
aplicados para plantas pioneiras (first-of-a-kind). Nao obstante, € possivel afirmar que os resultados
aqui obtidos sdo robustos porque:

1. Basearam-se em simulacoes! que avaliaram os diferentes componentes dos sistermas de captura
a partir de balancos de energia e massa;

2. Basearam-se, quando necessario, em hipoteses conservadoras de custo e potencial (inclusive
disponibilidade comercial de certas alternativas de rotas de captura) de forma a lidar com os
aspectos de incerteza associados a opcdes de mitigacdo ainda ndo aplicadas em larga escala;

1 Diferentes ferramentas foram empregadas nesse caso, conforme serad detalhado em cada capitulo deste documento.
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3. Priorizaram a avaliacdo do potencial de captura sobre o parque produtivo instalado e em
construcdo no pais. As possiveis plantas industriais e instalacdes energéticas futuras somen-
te foram consideradas na anéalise quando se dispunha de informacdo relevante a respeito
ou mesmo possibilidade de simulacao de novas instalacdes, caso de plantas termelétricas a
gas ou carvao (capitulo 5), plataformas de producao de 6leo e gés (capitulo 2) e refinarias de
petréleo (capitulo 3).

O estudo enfatizou os resultados associados ao custo de captura, transporte e armazenamento
(sigla em inglés, CCS - carbon capture and storage) desagregado em custos de capital e custos opera-
cionais fixos e variaveis. Buscou-se, assim, dimensionar, para cada sistema proposto, sua penalidade
energética (associada ao consumo parasitico da opcao CCS e mesmo a seus impactos sobre a planta
de producdo originalmente instalada sem captura de carbono). Os custos foram finalmente nivelados
de modo a se estimarem custos nivelados de captura em US$/tCO,. Para cada instalacéo e rota de
CCS considerada, foi dimensionado um potencial especifico de captura. Quando relevante, verifi-
cou-se ainda se a captura representaria ou nao receitas adicionais a planta industrial ou instalacao
energética originalmente sem captura com o fim de averiguar se os custos de abatimento sdo, de
fato, positivos. Essa avaliacdo mostrou-se particularmente relevante nos casos de plataformas de
petroleo produzindo gas associado com elevado teor de CO, (bacias do pré-sal), no caso da avaliacao
da producao integrada de hidrogénio e metanol em refinarias de petréleo e na avaliacdo integrada
de destilarias de etanol, transporte de CO, e recuperacao avancada de petréleo em campos maduros
de bacias offshore brasileiras (respectivamente, capitulos 2, 3 e 4).

Note-se ainda que o estudo abrange ainda uma proposta de regulacido setorial para o transporte
de carbono por carbodutos (capitulo 7).

Assim, esse documento é subdividido nos seguintes capitulos:

o Capitulo 1 - Aspectos conceituais de CCS;

e Capitulo 2 - Aplicacdo de CCS na producéao de 6leo e gas natural;

e Capitulo 3 - Aplicacao de CCS no refino de petrdleo;

e Capitulo 4 - Aplicacao de CCS na producao de etanol no Centro-Sul brasileiro;
e Capitulo 5 - Aplicacao de CCS em termelétrica a carvao ou a gas;

e Capitulo 6 - Aplicacdo de CCS em setores industriais;

e Capitulo 7 - Questdes regulatérias associadas ao transporte de carbono por carbodutos.
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Aspectos conceltuais
de CCS




1  AspecTOSs coNcEITUAIS DE CCS

Para reduzir as emissdes de carbono, o desenvolvimento de tecnologias energéticas avancadas de
baixo carbono deve ser acelerado para permitir enfrentar os desafios de seguranca energética, mudan-
cas climaticas e desenvolvimento sustentavel (IEA, 2009). A opcao de captura e armazenamento de
CO, (CCS) ¢ reconhecida como uma tecnologia capaz de reduzir as emissoes de gases de efeito estufa
(GEE) em larga escala, sendo parte importante do portfélio de alternativas necessarias para atingir
reducodes significativas das emissoes globais (MCKINSEY&CO, 2008; SOCOLOW:; PACALA, 2006).

No entanto, introduzir o CCS ainda representa um grande desafio. A Agéncia Internacional de
Energia (IEA) estima que sejam necessarios cerca de cem projetos de demonstracdo em escala comer-
cial do CCS até 2020 para estimular sua aplicacdo no setor energético e garantir sua viabilidade em
larga escala (IEA, 2009). A Figura 1 apresenta esse cenario, desenvolvido pela IEA, para o numero
de projetos de CCS até 2050. A Figura 2 indica a participacao do CCS nos esforcos totais de mitigacao
de GEE para atingir a estabilizacdo de concentracdo em 450 ppm.

2050

., 12000 - = OECD Pacific India %‘E%%L)(gcg%ts
@ B United States B Eastern European Union %
5] : : 2040 : %
210000 |- = Other OECD and Former Soviet Union 9106 iects Non-OECD (65%)
ON North America B Central and South America OECD (40%)
O 8000 ™ OECD Europe B China Non-OECD (60%)
+ ® Other Developing Asia B Africa
> Middle East 2030

- 6000 850 projects
C? 2020 OECD (49%)

Non-OECD (51%)

O 4000 —~ 2015 100 projects
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Figura 2 - Cenario Mundial de Politicas de Incentivo ao Abatimento da IEA (2011)
Fonte: [EA, 2010

Na Figura 2, o CCS é responsavel pela remogao de cerca de 2,5 GtCO, em 2030, o que corresponde
a17% do abatimento total. Em 2050, o total capturado e armazenado € de cerca de 4,0 GtCO,. Apenas
para colocar esse nimero em perspectiva, as emissoes totais de GEE do Brasil em 2010 foram esti-
madas em cerca de 1,2 MtCO, (MCTI, 2013). Portanto, trata-se de um numero mais de 3.200 vezes
superior as emissoes de 2010.

Embora representem apenas um cendrio dentre os diversos disponiveis na literatura, esses va-
lores servem para exemplificar o quanto o CCS pode ser vital para atingir cenarios mais restritivos
de concentracdo atmosférica. Além disso, mostram o potencial de mercado do CCS. O energético é o
principal setor que se beneficiaria com o advento da aplicacao do CCS.

As tecnologias de remocao de CO, de correntes gasosas ja sao utilizadas no setor industrial, porém
estdo presentes em escala reduzida quando comparadas, por exemplo, com as grandes quantidades
de dioxido de carbono liberadas na atmosfera pelas termoelétricas a combustiveis fosseis, como o
carvao. Os desafios relativos a integracio energética, o aumento de escala e o retrofitting? de plantas
antigas somente serdo enfrentados com larga experiéncia da tecnologia de CCS nas diversas confi-
guracoes presentes no setor.

Atualmente, teme-se que a perspectiva de que novas termoelétricas a combustiveis fésseis, com
vida util de cerca de 30 a 40 anos, leve a uma grande quantidade de emissoes de GEE aprisionadas
(locked-in) - vide IEA (2011). Para enfrentar tal tendéncia, é necessario que governos estimulem o de-
senvolvimento tecnologico via pesquisa e desenvolvimento (P&D) e financiamento de projetos-piloto.

Apesar de a literatura cientifica focar majoritariamente a aplicacdo da captura e armazenamen-
to de CO, no setor elétrico, em especial as térmicas a carvao e gas natural, outros setores também
apresentam fortes possibilidades. O setor de extracdo e producdo de 6leo e gas, o de producio de
combustiveis liquidos (refino de petroleo e destilaria de etanol) e o industrial seriam os que teriam
maiores perspectivas de implementacao do CCS.

2 Retrofitting é a adaptacdo da planta existente para a introducao de uma nova unidade de processamento, como no caso da
unidade de captura.
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1.1 CAPTURA DE CARBONO

1.1.1 ROTAS DE CAPTURA DE CARBONO

Atualmente, a maior barreira para a aplicacdo do CCS estd associada a grande penalidade energética
dos processos de captura do CO,. Em outras palavras, € preciso um gasto energético para promover a
separacao e purificacao do CO,. As propriedades da fonte de CO,, assim como do processo de captura
selecionado, determinam o nivel do esforco energético envolvido nessa etapa.

Generalizando, correntes gasosas em maiores pressées e com maiores concentragoes de CO, exi-
gem menor esforco energético tedrico para capturar o carbono. Os efeitos da diferenca de pressao
e concentracao no esforco energético para a captura de CO, estao expostos com mais detalhes em
Rochedo (2011). Por exemplo, na teoria, promover a captura em gases de processos muito ricos em
CO, € mais trivial e menos custoso do que em exaustos tipicos de fornos e caldeiras, que se encontram
com concentragao por volta de 10% v/v de CO,.

A selecdo do processo de captura esta associada a duas principais caracteristicas: possibilidade de
aplicacao e custo/penalidade/disponibilidade. A primeira esta diretamente ligada as propriedades
da fonte emissora. Como sera exposto adiante, existem vantagens tecnoldgicas entre processos para
determinadas faixas de pressao e/ou concentracoes de carbono. A segunda esta ligada a custo, que
pode estar indiretamente relacionado com o consumo energético do processo de captura. As carac-
teristicas inatas de cada processo (capacidade, area ocupada, consumo de dgua etc.) também podem
limitar sua aplicabilidade em determinados casos especificos, conforme serd abordado adiante para
certos setores.

Atualmente, as principais rotas de captura de CO, podem ser classificadas nas seguintes categorias:

® Pos-combustao: remover o CO, diluido em gases exaustos de combustao;

e Oxicombustao: queima do combustivel com ambiente enriquecido de oxigénio, gerando uma
corrente concentrada de CO,;

e Pré-combustdo: separacao do CO, de um gas antes da combustdo (normalmente, gas de sintese);

® Chemical looping: reacoes de reducao e oxidacdo em etapas.

No processo de pos-combustao, o CO, € removido de uma mistura composta majoritariamente de
N,, mas as impurezas presentes nos gases de combustao (SOx, NOx, oxigénio e particulados) também
precisam ser levadas em consideracao.

O CO, esta presente em baixas concentracdes e a baixa pressao, o que determina grande volume
de gés a ser tratado. A necessidade de tratamento de um volume maior de gases leva a utilizacao de
equipamentos maiores, a um maior custo da unidade de captura e a um maior consumo de energia
(OLAIJIRE, 2010).
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A pos-combustdo é hoje a maior aposta para aplicacoes em larga escala da captura de carbono.
Dentre os possiveis processos de captura por pés-combustdo, a absorcdo quimica € a que se encontra
no mais alto nivel de maturidade, tanto tecnoldgico quanto de mercado, e é o processo de captura
mais adequado as tecnologias de carvao pulverizado (PC) e ciclo combinado (NGCC).

A oxicombustdo se baseia na queima do combustivel com oxigénio (ou até mesmo ar rico em oxi-
génio) como agente oxidante em vez de ar. Ao evitar a presenca de nitrogénio, o processo promove
reducao do fluxo de massa e, consequentemente, o exausto € enriquecido em CO,, o que facilita o
processo de purificacdo.

A principal desvantagem dessa rota é a necessidade de oxigénio purificado. Os processos de sepa-
racdo de ar disponiveis em larga escala atualmente implicariam penalidade energética muito grande
a planta, reduzindo sua eficiéncia.

Post-Combustion Challenges Pulverized Coal Oxycombustion
Pulverized Coal Power Plant with CO, Scru%bé'ng
2
Comp.

Low Press. Steam
Steam I Flue Flue Gas
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Figura 3 - Processos de Captura de Carbono
Fonte: NETL, 2008

Os sistemas de captura por pré-combustao, como o nome indica, promovem a captura do carbono
antes da sua combustado. Talvez a principal aplicacao proposta desta rota seja na captura de plantas
de gasificacdo de carvao, como o IGCC. Na gasificacao, o combustivel é convertido em gas de sintese,
mistura majoritariamente de H,, CO e CO,. O processo de pré-combustdo visa a remogao do CO, do
gas de sintese, enquanto a mistura rica em hidrogénio segue para ser queimada na turbina a gas ou
mesmo para finalidades ndo energéticas (por exemplo, unidade de geracao de hidrogénio em refinarias,
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plantas de fertilizantes nitrogenados, uso do H, como redutor, sintese de liquidos sintéticos etc.). Maior
pressdo e maior concentracao de CO, facilitam o processo de separagao. Outro exemplo de aplicagao
dessa rota seria na separacao do CO, proveniente da producao de gas natural.

O chemical looping (CL), propriamente dito, ndo é uma rota destinada a captura de carbono. Existe
dificuldade em alocar essa rota nas trés categorias anteriores, razdo por que este trabalho vai con-
sidera-la de forma independente. O CL envolve reacoes de oxidacao e reducao realizadas em etapas
(duas ou mais) em que solidos, geralmente sais ou oxidos, efetuam o transporte intermediarios entre
as etapas de reacao. Sua aplicacao potencial é consideravelmente ampla, como a gasificacdo, podendo
variar entre geracdo de calor, eletricidade, quimicos e hidrogénio. A grande vantagem dessa rota
para a captura ¢ a geracdo de correntes ricas (em certos casos, até mesmo ja purificadas) de CO, com
gastos energéticos possivelmente baixos.

1.1.2 TECNOLOGIAS DE CAPTURA DE CARBONO

Nesta secao, serdo apresentadas as principais tecnologias, ou processos, de captura de carbono.
Conforme mencionado, cada processo apresenta caracteristicas basicas que determinam seu custo,
seu consumo energético e sua aplicabilidade. Todas as tecnologias apresentadas a seguir podem ser
alocadas nas rotas apresentadas anteriormente. Vale notar, no entanto, que o mesmo processo de
captura pode ser alocado em mais de uma categoria de rota de captura, pois a definicdo das rotas
depende da situacdo em que o processo estd sendo aplicado.

ABSORCAO QUIMICA

A absorcao € o processo fisico-quimico em que um soluto, nesse caso, o CO,, ¢ levado a outra fase
em que se encontra o solvente. Quando esse processo ocorre devido a um conjunto de reacdes qui-
micas, diz-se que € uma absorcao quimica.

Os processos de captura por absorcdo se baseiam em duas etapas genéricas: a absorcao do CO, no
solvente, promovendo a separacao da corrente gasosa original; e a dessorcao, que é o processo inverso
em que o solvente € regenerado e o CO, ¢ liberado, formando uma corrente purificada.

De forma geral, os solventes quimicos apresentam alta capacidade de absorcao para concentracoes
e pressoes relativamente baixas. Porém, capacidade de absorcao se estabiliza em pressoes acima
de 8 bar (KANNICHE et al., 2010). Os solventes fisicos apresentam comportamento diferente. Sua
capacidade de absorcao cresce proporcionalmente com a pressao parcial, ou concentracao. A Figura
4 mostra, de forma genérica, a comparacdo entre a pressao parcial e carga do solvente, entre os
solventes quimicos e fisicos.
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Figura 4 - Comparacao Qualitativa do Comportamento de Solventes Quimicos e
Fisicos

Fonte: BRECKENRIDGE et al., 2000

A monoetanolamina (MEA) é um composto quimico orgénico e foi desenvolvido nos anos 1960
como solvente nao seletivo para a remocao de impurezas como os gases acidos (H,S e CO,) de corren-
tes de gas natural. O processo foi posteriormente adaptado para o tratamento de gases de exaustao
(RAO, 2002).

A MEA ¢ o solvente utilizado como referéncia nos estudos sobre solventes quimicos por repre-
sentar uma tecnologia madura e por suas caracteristicas no tocante a captura de CO,: baixo custo,
alta solubilidade em &gua, boa capacidade de absorcéo, cinética de reacao rapida e comportamento
a baixas pressoes e baixas concentracées de CO,,

O processo de captura de CO, pela absorcao em solventes a base de aminas, como a MEA, repre-
senta importante opcao de mitigacao de GEE em processos industriais e térmicos. Esse processo,
caracterizado como de pés-combustao, se baseia na separagao do CO, dissolvido no exausto de uma
combustdo pela absorcao em um solvente na coluna de absorcéo.

Em seguida, o solvente, carregando a molécula de CO,, deve ser regenerado em uma coluna. Essa
etapa é muito energointensiva, representando grande obstaculo dessa opcao tecnolégica. Uma vez
regenerado, o solvente retorna a coluna de absorcao em um ciclo fechado. A Figura 5 representa o
diagrama de processo mencionado.
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Figura 5 - Processo de Absorcido com MEA
Fonte: ROCHEDO, 2011

Rochedo (2011) apresenta uma metodologia para identificar o quanto um processo de captura
ainda pode ser melhorado, baseando-se na energia minima de separacao. Esse valor, determinado
pelas leis da termodinamica e independente do processo, representa o menor consumo energético
necessario para efetuar um processo de separacao. Ao relacionar o consumo energético real com o
minimo, pode-se verificar quao distante se estd do limite termodinamico. Este ¢ um indicador muito
interessante para se analisar o potencial de avanco tecnoldgico de um processo.

Para o processo de pds-combustao a partir de um exausto tipico de termoelétricas a carvao,® o
limite termodinamico foi calculado em 44,0 kWh/t, ou 0,158 GJ/t (ROCHEDO, 2011; ROCHEDO,;
SZKLO, 2013).

Uma vez em maos da energia minima requerida para promover a separagao do CO, de um exausto
tipico e lembrando que a energia utilizada na regeneracao do solvente e liberagao do CO, correspon-
de a operacdo com maior consumo energético dentro do processo de captura, pode-se finalmente
correlacionar os processos apresentados anteriormente a um indicador relativo comum.

Na Tabela 1, podem ser encontrados os valores de regeneracéo correspondentes para um conjunto
de processo/solvente, assim como o valor relativo dessa energia em relacdo ao minimo termodina-
mico. A temperatura do vapor necessario foi considerada igual para todos os processos, em 155°C.
Assim, o maximo de trabalho que a fonte quente é capaz de realizar ¢ igual ao calor multiplicado
pela eficiéncia de Carnot. Novamente utilizando 25°C como temperatura de referéncia (reservatoério
frio), obtém-se eficiéncia de Carnot de cerca de 30%.

3 Concentracao molar de 12% CO,,.
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Tabela 1 - Comparacao entre a Energia de Regeneracao e o Minimo Tedrico

Solvente / Calor de~ Tr;?balho Rela<’;5‘o
Processo regeneragao Equivalente com Itlll.nlmo

(GJ/tco,) (GJ/tco,) Teorico
MEA 4,20 1,26 8,0 SVENDSEN et al., 2011
MEA 3,70 1,11 7,0 RAYNAL et al., 2011
Castor-2 3,20 0,96 6,1 CSLFORUM.ORG
RS-1 2,85 0,86 5,4 UREGINA.CA
Piperazina 2,60 0,78 4.9 ROCHELLE et al., 2011
KS-1 2,53 0,76 4.8 MHI, 2011
Cansolv 2,41 0,72 4.6 SHELL, 2011
DMX-1 2,30 0,69 4.4 RAYNAL et al., 2011
RS-2 2,07 0,62 3,9 UREGINA.CA
Chilled Ammonia 2,00 0,60 3,8 RAYNAL et al., 2011
42 Geragao 0,95 0,29 1,8 FERON, 2009

Fonte: ROCHEDO, 2011

Importante ressaltar que os valores utilizados para essa comparacao foi o menor reportado nas
fontes correspondentes. O processo convencional, com solucao de 30%p/p de MEA, estd no topo da
lista com uma energia de regeneracdo cerca de sete a oito vezes maior que o minimo teoérico. O pro-
jeto Castor atualmente corresponde a seis vezes mais e tem como objetivo a reducao da penalidade
até 2,0 GJ/t, o que ainda equivaleria a cerca de quatro vezes o minimo. Os solventes KS-1 e DC101
da Cansolv reportam bons resultados, na faixa de 4,7.

Dentre os mais avancados, o processo com piperazina tem menor rendimento aparente, enquanto
o0 DMX-1 e o Chilled Ammonia se destacam por reducdo significativa na energia de regeneracao. O
ultimo processo, denominado de solvente de 4° geracao, é processo conceitual, definido por Feron
(2009). Com energia requerida de cerca de duas vezes o minimo, os processos conceituais envolveriam
nao s6 menor energia de reacdo, como reducao na capacidade calorifica, na entalpia de vaporizacéao,
narazao de refluxo da coluna regeneradora e também se utilizariam de todas as inovacgoes referentes
aos ganhos de eficiéncia energética e de transferéncia de massa. Exemplos de processos de 4° geracao
seriam os liquidos i6nicos, solucdes que formam bicarbonatos, como amonia e potdssio, utilizacdo de
recheios inovadores ou contactores por membranas etc.

Uma das metodologias para analisar o avanco de determinada tecnologia € pelas curvas de apren-
dizagem. De forma simplificada, esse modelo promove a anéalise da evolucdo do sistema de forma
acumulativa e gradativa. Ou seja, o custo tende a se reduzir continuamente e em funcao da atividade
acumulada (por exemplo: capacidade instalada, producdo acumulada).
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Em diversos trabalhos publicados, a estimacao realizada para a curva de aprendizagem da captu-
ra se baseia na analogia aos dados histéricos relacionados ao FGD (IEA, 2006; RUBIN et al., 2007).
A premissa desses trabalhos é que, de certa forma, a entrada da captura nas termoelétricas pode
ser semelhante a entrada dos sistemas de dessulfurizacao, o FGD. Portanto, apesar de muito bem
elaborados e discutidos, os valores das LR (learning rate) e PR (progress rate) utilizados por Rubin ndo
dizem respeito a prépria captura de carbono na pés-combustao. A proposta deste trabalho, para esta
etapa, € que possamos determinar uma curva especifica para a captura de CO, pela observacao da
evolucao tecnoldgica, discutida neste capitulo.

No entanto, Rochedo (2011) e Rochedo e Szklo (2013) promovem uma andlise diferenciada, em que
foi possivel determinar uma curva de aprendizagem especifica para a captura de CO, pela observa-
cdo da evolucdo tecnoldgica. A Figura 6 pode ser interpretada como uma curva de aprendizagem da
energia de regeneracao do processo de absorcao quimica para separacao do CO,. Os valores estao
expressos em termos de equivalente elétrico, conforme ja apresentado. Além disso, esta visivel o
limite minimo determinado pela termodinamica de 0,158 GJ/t de CO,,
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Figura 6 - Evolucao da Energia de Regeneracao da Absorcio Quimica
Fonte: ROCHEDO, 2011

E possivel perceber reducio da energia de regeneracio com a evolucio ternporal que ndo se man-
teve constante durante o periodo analisado. Nos anos iniciais, as reducoes foram menores, assim
como os numeros de estudos encontrados com dados bem estabelecidos. Nos ultimos anos, a curva
apresentou declividade maior, chegando mais préximo do limite tedrico e reduzindo em quase 50%
a penalidade energética inicial. Também se pode notar maior variacdo de solventes e processos nos
ultimos anos, o que deve continuar a ser observado nos proximos anos.
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O foco principal do desenvolvimento atual da pés-combustio estd na reducao da penalidade
energética e na reducao do custo do processo. Foram identificadas duas estratégias para reduzir a
penalidade energética a partir da absorcdo quimica: melhorando as caracteristicas do solvente ou
melhorando o préprio processo de captura.

A melhoria do processo de captura pode ser alcancada pela implantacao de tecnologias diferentes
da utilizada convencionalmente (MEA 30% p.) ou por modificacoes estruturais no processo que contri-
buam para aumentar sua eficiéncia energética. Por esse motivo, os principais resultados de pesquisas
sobre inovacoes na area de captura via absorcao quimica devem ser divididos nessas duas categorias.

Por fim, vale destacar que, apesar de o processo de absorcao quimica ser amplamente considerado
para ser aplicado em exaustos, isso nao o torna exclusivo da rota de pés-combustao. De forma geral,
esse processo pode ser empregado em qualquer corrente gasosa com baixa pressao parcial de CO, e
baixa contaminacao de gases acidos.

ABSORCAO FisICA

A absorcao fisica tem sido utilizada ha mais de 60 anos, principalmente nas industrias de petro-
leo, gas natural e na industria quimica para remocao de gases acidos como H.S e CO, e na producao
de H,. Quando os gases acidos apresentam uma fracao significativa na corrente de gas a ser trata-
do, os custos de remové-los usando solventes quimicos, que sdo regenerados por calor, aumentam
consideravelmente.

Essa caracteristica foi o impeto para o desenvolvimento de processos que usam solventes organicos
nao reativos, que dissolvemn o soluto fisicamente e sdo regenerados nao pelo aporte de calor, mas pela
mera reducao de pressao (KOHL; NIELSEN, 1997). Os primeiros esforcos foram realizados com dgua
como solvente, mas a solubilidade de CO, e H,S em agua € baixa demais para que o processo possa
ser aplicavel comercialmente.

O primeiro solvente fisico organico utilizado foi metanol (MOKHATAB, 2006), empregado na
producao de gas de sintese, em que € necessaria a remogao de CO, e H_S até niveis muito baixos. Esse
processo foi desenvolvido pelas empresas Linde e Lurgi e chamado de processo Rectisol. O processo
ocorre a temperaturas muito baixas e é relativamente complexo quando comparado com outros
processos. Assim, foi perdendo importancia (KOHL; NIELSEN, 1997).

O processo da absorcéo fisica é relativamente parecido com a absorcdo quimica em muitos as-
pectos, por exemplo, tratar-se da separacdo de um componente usando-se um solvente liquido.
Diferentemente da absorcao quimica, na absorcao fisica, o componente gasoso se dissolve no solvente
sem que uma reacdo quimica ocorra. Portanto, as ligacoes entre solvente e soluto sdo relativamente
fracas, e tanto o solvente quanto o soluto podem ser regenerados mais facilmente que na absorcao
quimica. Existermn também solventes em que ocorrem os dois tipos de absorcao. Estes sdo chamados
de solventes hibridos.
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Agentes da absorcao fisica incluem ampla faixa de substancias quimicas: amidas, cetonas, acetatos,
ésteres, alcoois e éteres. Todas essas substancias sdo compostos organicos polares. A operacdo em
temperaturas baixas (abaixo de 0°C e de preferéncia abaixo de -30°C) se realiza com solventes com
baixo ponto de ebulicdo, como o metanol. Outros solventes operam a temperatura ambiente, como
carbonato de propileno, pirolidona de metilo (NMP) ou éteres de poliglicois (especialmente dimetoxi
tetraetileno glicol), N-formil morfolina (KOHL; NIELSEN, 1997).

Mesmo que muitas substancias organicas parecam aptas para aplicacées de adocamento de gas, o
numero é limitado por critérios que precisam ser cumpridos para a aplicacao econdémica em plantas
industriais. Os solventes devem apresentar:

e Capacidade de absorcdo consideravelmente maior para gases acidos do que para agua;

e Baixa capacidade de absorcdo para os componentes principais do gas que esta sendo purificado
(no caso de termelétricas, H);

e Baixa viscosidade para permitir alta taxa de transferéncia de moléculas do gas para o solvente;
® Baixa pressdo de vapor a temperatura ambiente para evitar perdas de solvente por evaporacao;
e Baixa corrosividade em metais comuns;

e Baixa reatividade com componentes da corrente de gas;

e Disponibilidade comercial a custo razoavel.

Foram comercializados dois processos de absorc¢ao fisica com base em metanol: o processo Rectisol
e o processo Ifpexol. O processo Rectisol, desenvolvido e licenciado pelas empresas Linde e Lurgi
no final dos anos 1950, foi o primeiro processo de absorcao fisica utilizado comercialmente (KOHL;
NIELSEN, 1997). O processo Ifpexol foi desenvolvido nos anos 1990 pelo Institut Francais du Pétrole
(IFP) e é comercializado pela empresa Prosernat (PROSERNAT, 2010).

Atualmente, o processo Ifpexol somente é utilizado em plantas de tratamento de gas natural. E o
processo Rectisol foi utilizado inicialmente para promover remocao de CO, no tratamento de gas de
sintese. Plantas Rectisol operam comercialmente no mundo inteiro para purificacao de gas de sintese
em plantas de producdo de amoénia, metanol e CO. A Linde mantém mais de 50 plantas em operacéo,
a maioria atualmente na China (KERESTECIOPLU; HABERLE, 2008).

Dimetil éter polietilenoglicol (DMEPEG) é um solvente fisico desenvolvido e patenteado no final
dos anos 1960 pela Allied Chemical Corporation sob o nome Selexol. Em 2010, o DMEPEG foi comer-
cializado como processo Selexol pela Dow Chemicals e UOP, como processo Genosorb pela Clariant
e Uhde e como processo AGR pela Coastal Energy. As perspectivas atuais para futuras instalacoes
de IGCC com captura indicam que o processo Selexol se apresenta como a opcao mais eficiente e
econdmica (NETL, 2002).

Existem diversas formas de configurar o sistema para promover a captura do CO,, embora, no
caso da captura de CO,, se deseje obter o CO, sem enxofre. A configura¢gdo mais comum para isso &
baseada na adicdo de um novo trem, contendo um novo par de colunas (uma de absorcao e outra de
regeneracdo), formando o processo em dois estagios.
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Entretanto, nos ultimos anos, a UOP apresentou uma série de avancos no processo, formando
um processo especifico para o CO, em que a regeneracdo do solvente ocorre por uma série de flashs
estagiados, com reducdo gradativa da pressao (UOP, 2000). Mais recentemente, a UOP elaborou o
projeto de uma unidade Selexol Ready, isto €, uma unidade de remocao de H,S em que ¢ possivel
inserir o processo de remogao de CO, no futuro com preé-investimentos minimos (UOP, 2009).
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Figura 7 - Evolucio da Energia de Regeneracao da Absorcdo Quimica
Fonte: ROCHEDO, 2011

A Figura 7 apresenta o fluxograma de processo concebido pela UOP e a Figura 8 mostra uma
unidade Selexol em uma planta IGCC em que esse conceito ja foi instalado.*

4 Nao foi possivel determinar a planta e o local em que essa planta foi instalada.
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Figura 8 - Exemplo de Planta Selexol Ready
Fonte: ROCHEDO, 2011

Pode-se verificar na fotografia, em destaque, a previsdo de espaco para a coluna de absorcéo de
CO,. Além disso, esta previsto espaco para os vasos de regeneracao (ndo indicados) e do concentrador,
novo conceito apresentado pela UOP para aumentar a eficiéncia do processo (UOP, 2009).

Existem diversos processos que se baseiam na combinacdo de solventes fisicos e solventes qui-
micos de forma a aproveitar as vantagens de cada solvente, como a capacidade do solvente fisico de
remover grandes quantidades de compostos acidos e a capacidade dos solventes quimicos de atingir
alta pureza. Entre os existentes, o processo Sulfinol se destaca por sua ampla aplicacdo em plantas
industriais de gas natural.

O processo Sulfinol foi desenvolvido pela Shell especialmente para o tratamento de grandes quan-
tidades de gas a pressoes elevadas. O solvente é composto de Sulfolane, DIPA ou MDEA e dgua. No
processo Sulfinol, a carga de soluto é maior e a energia para a regeneracao do solvente é menor do
que ocorre com os solventes quimicos, como a propria MDEA. Amplas faixas de pressdes e tempera-
turas podem ser consideradas. Atualmente, existem mais de 200 plantas Sulfinol em operacao, com
capacidade de até 1.300.000 Nm®/h (JACOBS, 2010).

O processo GenosorbN estd sendo pesquisado por um grupo de pesquisadores da Universidade
Técnica de Dresden (OHLE, 2009) e se baseia em um solvente a base de poli(metil diglicol)amina. O
comportamento desse solvente ¢ atualmente analisado em instalacoes de laboratério. Além desse
solvente, existem pesquisas na aplicacdo de um solvente que mistura carbonato de propileno e trie-
tanolamina (0% a 10 % p/p) (ZARETSKII et al., 2008).
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MEMBRANA

Membranas sdo estruturas que separam dois meios e atuam como barreiras seletivas em que
determinadas moléculas sdo capazes de atravessar de um lado para o outro. Na separacao de gases,
a tecnologia de membranas se baseia na interacdo quimica ou fisica dos gases com a membrana, o
que permite que certos gases atravessem a membrana a velocidades maiores que outros.

O conceito da separacao com membranas foi originalmente proposto no século XIX, porém as
primeiras membranas foram desenvolvidas somente em 1961, e a primeira comercializacado de mem-
branas se realizou num sistema de recuperacao de hidrogénio de Monsanto/Perma (SCHOLES et al.,
2008). O sucesso dos primeiros sistemas levou a inovacoes relevantes durante os anos 1980 e 1990
que melhoraram a eficiéncia e durabilidade de membranas e permitiram sua aplicacao comercial.

As membranas ja sdo aplicadas em diferentes setores industriais. Especialmente para processa-
mento de gas natural, muitas patentes foram publicadas. Processos de separacdo por membranas
tém sido utilizados nos mais diferentes setores da atividade industrial, abrangendo a industria
quimica, alimenticia, farmacéutica, médica e biotecnologica. A aplicacdo em larga escala em plantas
termelétricas ainda nao foi realizada por falta de competitividade econémica devido a larga escala
e as condicoes de operacao (CZYPEREK et al., 2010).

O desempenho de membranas se determina pela sua permeabilidade e seletividade. A permeabili-
dade se define pela capacidade de ser penetrada com certa forca motriz e em certo tempo. A permea-
bilidade é geralmente indicada em barrer ou flux, e a seletividade, pela razdo da permeabilidade dos
componentes do gas em questdo. A separacdo por membranas se realiza por diferentes mecanismos
que exercem influéncia relevante na seletividade e permeabilidade. A Figura 9 apresenta os quatro
mecanismos mais importantes envolvidos no processo de separacao.
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Figura 9 - Mecanismos de Separacido em Membranas

Fonte: MARANO; CIFERINO, 2009

A permeabilidade de uma membrana é inversamente proporcional & area necessdria para a se-
paracao. Logo, quanto mais alta a permeabilidade, menor o investimento. Porém, para a maioria das
membranas, existe um trade-off entre a seletividade e a permeabilidade. Para compensar permeabi-
lidades baixas, projetaram-se membranas em modulo espiral e fibras ocas para aumentar a &rea por
volume e, portanto, o fluxo por volume (OLAJIRE, 2010).

/1] 48



Ainda, a permeabilidade diminui com o aumento da espessura da membrana. Isso cria um conflito
com a necessidade de manter a resisténcia mecanica do equipamento. Para solucionar esse conflito,
membranas sdo frequentemente apoiadas por camadas de suporte nao seletivas (OLAJIRE, 2010).

Para realizar o fluxo de um géas através da membrana, € preciso uma forca motriz que se apresenta,
em geral, em forma de diferenca de fugacidade, usualmente representada por pressdo absoluta ou
pressao parcial entre a corrente do permeado e da alimentacao.

Essa é justamente a principal desvantagem da aplicacdo de membranas. A membrana exige a
alimentacao a elevada pressao e produz a baixa pressido. Como, normalmente, se considera a neces-
sidade de uma corrente de CO, para transporte e essa corrente purificada precisa estar com pressao
por volta de 15 MPa, para realizar a necessaria diferenca de pressao, é preciso a aplicacado de um
compressor e/ou uma bomba de vacuo.

O maior obstaculo para a operacao de membranas é a sua baixa seletividade. Zhao et al. (2009)
concluiram que, com o atual estado da arte de membranas, a baixa fracdo molar do CO, (14%) e a
baixa pressdo do gas de exaustao ndo permitem a separacdo por membranas em uma etapa sé. Para
atingir bons niveis de pureza do permeado (>95%) e alta taxa de recuperacao de CO,, propdem 0 uso
de membranas em processos de varios estagios.

Membranas sdo industrialmente aplicadas em forma de folhas planas ou fibras ocas. No caso de
fibras ocas, as fibras sdo juntadas num feixe tubular. Membranas em forma de folha sdo geralmente
produzidas como modulos de folha espiralada, em que duas folhas de membrana sao colocadas ba-
ck-to-back, com um material no meio que garante manter o espaco minimo necessario para manter
o fluxo de gés. Esses modelos apresentam razoes superficie/volume extremamente altas e trazem
uma vantagem significativa considerando custo e footprint da instalacao (SCHENDEL, 1984).

Alimentacao

Permeado

Espacador a

Membrana

Espacador Retentado
Membrana

Espacador

Figura 10 - Modelo de um Moédulo de Membranas de Folha Espiralada
Fonte: MORETZ-SOHN; MONTEIRO, 2009
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Isso faz com que o footprint dessas unidades seja significativamente menor que o de tecnologias
convencionais de absorcao. Pode-se verificar isso na Figura 11, na qual a unidade de membranas
envolvida pelo retangulo amarelo substitui toda a unidade de absorcao mostrada no restante da foto
(MORETZ-SOHN; MONTEIRO, 2009).
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Figura 11 - Comparacao de Footprint Requerido por Unidades de Membranas e Absorcao de
Aminas

Fonte: MORETZSOHN; MONTEIRO, 2009

Como membranas sao instaladas de forma modular, ndo ha relevantes economias de escala. Assim,
sua aplicacao pode ser mais interessante para o processamento de correntes pequenas. A aplicacdo de
membranas para o processamento de grandes volumes é geralmente vista como nao viavel. Porém,
para a purificacao de gas natural, ja foram instaladas membranas para o processamento de quase
1.000 t/d (FAVRE, 2007).

Ha mais caracteristicas relevantes além da permeabilidade e seletividade. Os materiais precisam
ser termicamente e quimicamente estaveis e resistentes a plastificacao e a efeitos de envelhecimento
para garantir uma vida operacional duradora.
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Membranas sido fabricadas de diferentes materiais organicos e inorganicos. Para processos de
separacao de CO,, consideram-se, em primeiro lugar, membranas organicas que se constituem de
polimeros ou carbono. Membranas inorganicas sao fabricadas de diversos materiais, como ceramicas
(0xidos de metais, carbetos, nitretos, boretos e silicetos), zeolitos e diferentes metais.

A mistura de materiais poliméricos e inorganicos pode elevar o desempenho de uma membrana.
Assim, micro ou nanoparticulas de material inorganico sdo incorporadas numa matriz polimérica.
Além de elevar a permeabilidade de uma membrana, o material inorganico fornece melhoria na
resisténcia térmica e mecanica. Membranas desse tipo alcancam seletividades por volta de 50, mas
apresentam custo alto e sua producao em escala comercial é dificil (SCHOLES et al., 2008).

Para otimizar a viabilidade técnica e econdémica de processos de separacao, a combinacao de dife-
rentes processos pode levar a relevantes avancos. Processos de separacdo de membranas e absorcao
quimica, por exemplo, podem ser combinados de diversas maneiras.

Existem estudos sobre a combinacdo simples dos processos de absorcao e de membranas em que a
separacao ocorre em dois estagios. Assim, o processo se beneficia do fato de que o consumo de energia
para a separacao de CO, por membranas depende da concentracdo do CO, no gas (FAVRE, 2007). Para
a separacao de misturas com 10% de CO,, o consumo de energia de membranas € consideravelmente
mais alto que o da absorcao fisica.

No entanto, na separacdo de fluxos com concentracoes a partir de 20%, a separacdo por mem-
branas apresenta consumo menor. Num processo de dois estagios, a separacdo ocorre primeiro em
uma etapa de absorcdo quimica em que € gerado um fluxo de CO, de concentracao maior. A segunda
etapa ¢ realizada por membranas. Com essa divisdo do processo de separacao, ambos 0s processos
podem operar em condicoes em que apresentam os melhores desempenhos.

Outra maneira de combinar os dois processos de separacao ¢ a aplicacdo de membranas poro-
sas como plataforma de absorcao e regeneracdo do processo de absorcao quimica. Nesse esquema,
a funcao principal da membrana é a separacao do gas e do liquido (Figura 12). A membrana nao
apresenta seletividade para os diferentes gases, ou seja, os dois gases atravessam a membrana com
a mesma facilidade. A seletividade é oferecida pelo liquido, tipicamente uma solucdo aquatica de
aminas (DEMONTIGNY et al., 2006). Uma vantagem dessa abordagem é que nao existem restricoes
inerentes em relacdo as taxas de fluxos do gas ou do liquido.

No tocante a transferéncia de massa por volume de maédulo, o desempenho pode ultrapassar o
de colunas convencionais. A modularidade facilita a reposicao ou expansao do sistema. De outro
lado, economias de escala ndo se aplicam a esses sistemas modulares, diferentemente de colunas
convencionais de absorcao e regeneracao (HERZOG et al., 2010).
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Figura 12 - Esquema de um Contactor de Membrana
Fonte: HERZOG et al., 2010

O footprint de unidades de separacao de gas é geralmente alto. Contactores com membranas se
encontram no foco de interesse para diminuir o espaco necessario das unidades de absorcdo. Quando
comparado a unidades de contactores com membranas, unidades de membranas ocupam de quatro
a seis vezes menos espaco (FAVRE, 2007).

A escolha do material da membrana, geralmente polimérico, interfere diretamente na eficiéncia
do processo. O material polimérico devera manter suas caracteristicas de estabilidade no longo
prazo para que o uso de contactores com membranas seja vidvel economicamente. Li e Chen apud
Amaral (2009) listaram alguns problemas a serem levados em consideracao para que as membranas
apresentem o mesmo desempenho ao longo da operacao. Problemas de incrustacédo e entupimento
da membrana, por exemplo, devido a particulas suspensas no gas, problemas de estabilidade qui-
mica, devido a corrosividade do solvente fisico, e problemas de estabilidade térmica podem afetar
consideravelmente o processo.

Os materiais mais promissores, analisados em escala de laboratério, mostram seletividades 100 e
200 (FAVRE, 2007; HUSSAIN: HAGG, 2009; BRUNETTI et al., 2009). Como é necessario um diferencial
de fugacidade ou pressao, o consumo de energia por esse processo € fator dominante na penalidade
energética no processo de separacao (ZHAOQO et al., 2009).

Favre (2007) analisou o consumo de energia de processos de separacao por membranas. Definiu
para seu estudo o objetivo de recuperar 80% do CO, do gas de exaustao e obter uma corrente de CO,
de 80% de pureza. Para concentracao de CO, de 10% no gas de exaustao, uma seletividade de 120
seria necessaria para atingir tais metas. O consumo de energia necessario seria de 8 MJ/kg.

Porém, quando ¢ presumida uma concentracao de CO, de 20% no gas de exaustao, a meta indicada
pode ser atingida com membranas que apresentam seletividades de 40. Se membranas de seletividade
de 60 forem aplicadas, o consumo de energia se encontraria abaixo de 6 MJ/kg CO.,
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E importante mencionar que um aumento da seletividade tem somente um moderado efeito no
consumo de energia, ou seja, avancos na seletividade de membranas nao vao mudar de forma rele-
vante a competitividade de membranas (FAVRE, 2007).

A rota pré-combustao no IGCC, em que a etapa de separacdo do CO, ocorre a pressoes relativa-
mente elevadas, apresenta grande potencial para a aplicacao de outros processos de separacdo, como
membranas e adsorcdo. Membranas e materiais adsorventes para purificacio de hidrogénio ja sdo
amplamente estudados e ja tém aplicacao comercial (LINDE, 2011).

Um foco de pesquisa que permitiria grande avanco na pré-combustdo é o desenvolvimento de rea-
tores de membranas. O conceito baseia-se em construir um reator de Shift acoplado a uma membrana
que, ao remover o hidrogénio ou o didoxido de carbono, promoveria ndo so a captura, mas também
seria capaz de deslocar o equilibrio de reacdo. Dessa forma, espera-se que o consumo de vapor para
a reacdo de shift se reduza.

Pode-se citar como exemplo o desenvolvimento de um reator de membrana de ceramica e car-
bonato. Constituida de uma fase inorganica porosa e de uma de carbonato, a membrana é capaz de
conduzir fons de rapidamente (NETL, 2011), promovendo a separacao do CO, do restante do gas de
sintese. Ao integrar essa membrana a um reator de Shift, é possivel esperar grande reducao da pe-
nalidade energética da pré-combustdo. No entanto, a aplicacdo comercial de reatores de membrana
nao devera ocorrer no curto a médio prazo.

Jansen (2008) estima que o custo da captura pelo uso de reatores de membrana possa ser reduzido
em até 50%. Os principais objetivos apresentados por Jansen (2008) incluem o desenvolvimento de
uma membrana com vida util maior que trés anos e custo médio de 1.500 euros por m?. No mesmo
trabalho, também fica evidente a aplicacao desse tipo de reator para o NGCC, em que a membrana
seria acoplada a um reformador, convertendo o gas natural em hidrogénio para ser queimado na
turbina a gas.

As membranas também podem ser empregadas na rota de oxicombustdo ao produzir o oxigénio
necessario para essa rota. Na década de 1980, a utilizacao de membranas seletivas surgiu como al-
ternativa promissora em oposicdo ao processo criogénico e a adsorcao (BURDYNY; STRUCHTRUP,
2010). Nessas membranas, o oxigénio é permeado mais facilmente, pois o tamanho de sua molécula
¢ ligeiramente menor que a do nitrogénio.

A forca motriz na separacado por membranas é o diferencial de pressdo, que, para a separacao
de ar, deve ser criada por um compressor ou por um sistema de vacuo a jusante. Caso se use um
compressor, pode-se empregar uma turbina na saida da membrana para recuperar parcialmente a
energia gasta na compressao. Em geral, a corrente rica em oxigénio é gerada por pressao atmosférica
(BURDYNY; STRUCHTRUP, 2010).

Fluxo e seletividade sdo duas propriedades derivadas do material da membrana que determinam
tanto a eficiéncia de separacdao quanto a economicidade do processo. O fluxo determina a area su-
perficial da membrana e é funcao do diferencial de pressao dividido pela espessura da membrana. A
seletividade é a razdo da permeabilidade dos gases a serem separados (BURDYNY; STRUCHTRUP,
2010).
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Sistemas com membranas poliméricas sao limitados para a producéo de uma corrente enriqueci-
da de oxigénio de 25% a 50% molar. Membranas de transporte ativo ou facilitado sao mecanismos
potenciais para aumentar a pureza do oxigénio.

A principal vantagem de um sistema de membranas é a natureza simples e continua do processo
em condicdes de operacdo proximas as do ambiente. Normalmente, basta utilizar um ventilador de
ar para suprir o diferencial de pressdo necessario em todo o sistema. A dgua e o diéxido de carbono
presentes no ar de entrada permanecem na corrente rica de oxigénio, pois tém permeabilidade alta
para a maior parte dos materiais utilizados (BURDYNY; STRUCHTRUP, 2010).

Assim como ocorre nos sistemas de adsorcao, o custo de capital é diretamente relacionado a ca-
pacidade de producdo. Ainda, ndo é possivel realizar a coproducdo de nitrogénio e/ou argénio. No
entanto, como é um processo relativamente mais novo, existe potencial para o desenvolvimento de
materiais que permitam aumentar a capacidade de producdo de forma competitiva. Além disso, o
sistermna requer um tempo de partida bem reduzido, o que é vantajoso para determinadas aplicacoes.

Ultimamente, podem-se verificar esforcos para o desenvolvimento de processos de separacao
baseados em membranas a altas temperaturas (HASHIM et al, 2011). Para isso, é preciso desenvolver
um material estavel, resistente e com boa seletividade para o oxigénio. Stadler et al. (2010) afirmam
que o aumento da temperatura do ar pressurizado promove aumento significativo na eficiéncia do
sistemna de membranas, quando operados em conjunto com turbinas a gas.

Burdyny e Struchtrup (2010) apresentaram diversos sistemas hibridos para a geracio de oxigénio
que se baseiam na combinacao do processo criogénico com a utilizacdo de membranas. A premissa
dotrabalho é que, caso a concentracdo de oxigénio na entrada da planta criogénica fosse aumentada
pela utilizacdo de membranas (até cerca de 42%), o consumo energético total seria aproximadamente
metade daquele da planta criogénica padrdo. Equivalentemente, para uma concentracao ainda maior
na entrada, a reducdo no consumo poderia ser proporcionalmente maior.

Em outras palavras, o trabalho necessario resultante na unido dos processos seria menor que o
trabalho de uma unidade criogénica convencional equivalente. A proposta dessas novas configura-
cOes é gerar oxigénio de alta pureza para a oxicombustdo. No entanto, a integracao das tecnologias
e especialmente a utilizacdo de membranas ainda nao foram comprovadas e podem apresentar
dificuldades em larga escala. O estudo apresentou aumento de eficiéncia da planta em 0,9%, que
poderia ser aumentado ainda mais com desenvolvimentos em membranas poliméricas. De fato, uma
vantagem do sistema hibrido é a possibilidade de utilizar avancos tecnolégicos provenientes de cada
um dos processos considerados.

O processo de membranas de transporte iénico (ITM) utiliza materiais ceramicos constituidos de
¢xidos inorganicos que incluem materiais iénicos e condutores de elétrons que permitem a passagem
do oxigénio pela estrutura cristalina do material a altas temperaturas, normalmente entre 800°C e
1.000°C (IEA; GHG, 2007; DOE, 2008).

Asmoléculas de oxigénio sdo convertidas em fons e transportadas pela membrana através de uma
diferenca de potencial elétrico ou de um diferencial de pressao parcial de oxigénio. Para producao
em larga escala, o método preferencial deve ser a diferenca de pressao, assim como para membranas
convencionais. O material da membrana pode ser fabricado em placas lisas ou tubos (IEA; GHG, 2007).
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Os ions de oxigénio atravessam a ITM em vazdes relativamente altas, e o processo é capaz de
produzir uma corrente praticamente pura em oxigénio. Em alguns casos, pode ser necessaria a utili-
zacao de um gas de purga para remover o oxigénio permeado. Essa opcdo pode ser interessante para
a geracao de uma mistura direta com o oxidante. Por exemplo, pode-se utilizar gds natural para fazer
a purga, que podera ser utilizado para GTL ou queimado em uma turbina a gas (IEA; GHG, 2007).
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Figura 13 - Processo ITM para Geracao de Oxigénio

Fonte: ROCHEDO, 2011

A Figura 13 mostra como seria o processo ITM para geracao de oxigénio. Deve-se mencionar que,
apesar de a figura apresentar um combustor a gas, existem outras possibilidades a serem consideradas.
Por exemplo, € possivel utilizar a energia do exausto ou até mesmo da propria caldeira para aquecer
o ar antes da ITM. O compressor de O, também pode ser substituido por um ventilador, conforme
a aplicacdo. O nitrogénio é utilizado para preaquecer a carga e gerar parte da energia gasta pela
compressao em uma turbina.

Espera-se que o desenvolvimento do processo ITM seja capaz de reduzir o investimento fixo e o
consumo parasitico da planta de oxigénio em relacdo ao processo convencional (NETL, 2009). Os
ganhos esperados podem beneficiar a oxicombustdo e o IGCC.

Como se pode perceber, a producao de oxigénio por ITM é uma tecnologia de ruptura que visa
gerar um produto de alta qualidade a um baixo custo e permitiria melhorar a performance de uma
planta termoelétrica.
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ADSORCAO

Os processos de adsorc¢ao sao baseados na capacidade de determinados materiais de adsorver gases.
As zedlitas apresentam campos elétricos ndo uniformes nas cavidades do material que adsorvem
preferencialmente moléculas que se polarizam mais facilmente (SMITH; KLOSEK, 2001). Por esse
motivo, na separacdo de ar, o nitrogénio é adsorvido de forma mais forte que o oxigénio e o argéonio,
gerando uma corrente mais rica em oxigénio conforme o ar passa pelo leito.

Como ja apresentado, a adsorcdo tem aplicacdo comercial e, em geral, sdo utilizadas zedlitas. O
modo de operacao ¢é pela alternacao entre operacao e regeneracdo dos vasos contendo o material
adsorvente. O ar pressurizado entra no primeiro vaso, que vai sendo preenchido de moléculas de
nitrogénio, enquanto a corrente rica em oxigénio sai pelo topo. Quando o leito estiver saturado, a
entrada de ar é fechada para o primeiro vaso e aberta para o segundo vaso vazio.

A regeneracao do leito pode ocorrer de diversas formas, e usualmente é o que determina o nome
da tecnologia. Por exemplo, a regeneracdo da PSA (pressure swing adsorption) é feita pela reducao da
pressao do vaso. Na TSA (temperature swing adsorption), a regeneracao ocorre ao aumentar a tem-
peratura do leito. Seja qual for a forma escolhida, o principio basico ¢ alterar a capacidade do leito
de adsorver o gas, de forma que a molécula fique livre. Normalmente, utiliza-se uma corrente de
gas inerte (vapor, nitrogénio e, em alguns casos, hidrogénio) para promover o arraste das moléculas
presas e liberar o leito para outro ciclo de operacao.

Adsorventes baseados em carbonatos capturam CO, por meio de reacdes que, na presenca de
vapor d'dgua, transformam carbonatos em bicarbonatos. Estdo envolvidos nesse tipo de adsorcao
carbonatos de metais alcalinos e de amoénia (LEE et al.,, 2008). Também ha um adsorvente constituido
por solucdo aquosa de carbonato de amoénia. Porém, no caso da adsorcao, o carbonato de aménia se
encontra no estado solido. Adsorventes baseados em carbonatos sdo viaveis para capturar em gases
de exaustao com temperatura inferior a 200°C.

De forma geral, o método TSA necessita de muito tempo para regenerar o adsorvente (GRANDE;
RODRIGUES, 2008), o que leva a baixa produtividade e a consumo elevado de adsorvente (MEREL
et al., 2008). Pilarczyk et al. (1989) apud Merel et al. (2008) afirmam que, para uma pureza de 99%, o
consumo energético da adsorcao (PSA) varia entre 2,9 € 10,6 MJ/kgCO, para captura entre 53% e 72%.

Uma das razoes pelas quais a regeneracao VSA é menos energointensiva que a regeneracao PSA
se sustenta no fato de que, no processo PSA, o aumento de pressao € aplicado aos gases de exaustao,
que contém pequena concentracao de CO,, enquanto no processo VSA apenas o vaso do regenerador
é evacuado (CHAFFEE et al., 2007).
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Chaffee et al. (2007) pesquisaram o desempenho de aminas imobilizadas em suportes de silica que
regeneram via VSA associado a passagem do gas de purga e concluem que, para uma pureza de CO,
de 95% e recuperacao de 70% desse gas, o gasto energético encontra-se em torno de 0,2 MJ/kgCO.,.

A penalidade energética desse processo encontra-se em 20%.

Apesar de o método VSA ser menos energointensivo que o PSA, ele apresenta a desvantagem de
exigir um consumo de energia significativo apos a dessorcao, dado que a pressao de dessor¢ao do CO,
¢é muito baixa e precisa ser significativamente elevada para o seu transporte (DRAGE et al., 2008).
Testes da regeneracao do CO, nas zedlitas 13X e 5A mostraram que o uso do gas de purga aumenta
a produtividade volumeétrica (14%), reduz o consumo especifico de energia (15,5%) e reduz a pureza

(4%) (MEREL et al., 2008).

Assim como foi mencionado para as membranas, a adsorcdo pode exercer papel importante na
Inovacao da captura em preé-combustao do CO, de gas de sintese, como € o caso do IGCC. O URS Group
e a Universidade de Illinois (NETL, 2011b) estdo desenvolvendo um sistema que combina o reator
de WGS com um adsorvente, da mesma forma que os reatores de membrana. O objetivo do estudo
¢ produzir um adsorvente seco capaz de remover pelo menos 0% do CO, a temperaturas altas. As
vantagens desse sistema seriam as mesmas de um reator de membranas.

Além disso, a adsorcao apresenta grande potencial de ser aplicada a pré-combustao, mesmo se nao
for acoplada a reatores. Sistemas de PSA para purificacdo de hidrogénio atualmente ja tém aplicacdo
comercial, principalmente em refinarias. No entanto, os processos atuais ainda ndo sao capazes de
gerar uma corrente concentrada no off-gas, que contém o CO, adsorvido no leito. Dessa forma, os
esforcos atuais se baseiam em sistemas de adsorcao que permitem gerar uma corrente pura de CO.,,.

Assim como membranas, a adsorcao pode ser empregada para a geracao do oxigénio necessario
para a rota de oxicombustdo. Além da destilacdo criogénica, a Linde oferece sistemas de adsorcao
para a producdo de oxigénio, mas apenas para capacidades menores. Entre 1,75 e 17,50 tpd (50 a 500
Nm%h) a empresa sugere médulos prontos de PSA (pressure swing adsorption). Para capacidades entre
14 a 210 tpd (400 a 6.000 Nm*h), o processo recomendado sdo modulos de VPSA (vacuum pressure
swing adorption).

A Figura 14 mostra uma unidade de adsorcao para producao de 1.300 Nm? h de oxigénio na Suécia.
O adsorvente utilizado pela Linde é uma zedlita com capacidade de adsorver nitrogénio, dgua e
didxido de carbono muito maior que o oxigénio, permitindo a passagem do gas pelo leito. O sistema
pode atingir até 94% de pureza (LINDE, 2011b).
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Figura 14 - Unidade VPSA para 1.300 Nm*%h de Oxigénio
Fonte: LINDE, 2011b

Pode-se perceber que a adsorcao ainda nao tem escala suficiente para tornar viavel a producéao
do oxigénio necessario para uma planta termoelétrica com oxicombustao. Ainda mais, caso seja
necessario um oxigénio ainda mais puro, a adsorcao nao garante a especificacao.

A Air Liquide também fornece servicos de engenharia para unidades de separacdo de ar e, inclu-
sive, ja apresenta servicos de projeto de ASU especificamente feitos para oxicombustdo. A capacidade
sugerida se encontra na faixa entre 2.500 e 40.000 tpd (87 a 1.395 Nm*/h) de oxigénio (AIR LIQUIDE,
2011). A empresa afirma que, em parceria com a Babcoc&Wilcox, o projeto de uma oxicombustdo
supercritica integrada garantiria eficiéncia em até 4 pontos percentuais acima de uma oxicombus-
tdo supercritica padrdo. A empresa espera, ainda, que até 2015 esse numero aumente para 6 pontos
percentuais (AIR LIQUIDE, 2009).

Variacoes no processo que afetam a eficiéncia de operacao incluem: pré-tratamento do ar para
remover agua e CO,; multiplos leitos, que permitem a recuperacdo de pressdo na troca de leitos;
operacdo a vacuo durante a regeneracao etc. Devido a natureza ciclica do processo, o tamanho dos
leitos é um fator limitante no custo do processo. Como a capacidade de producdo esta relacionada ao
volume do leito, o custo de capital cresce de forma mais agressiva em relacdo a produtividade do que
em plantas criogénicas (SMITH; KLOSEK, 2001). Isso explica o porqué da limitacido da capacidade de
producdo de empresas como Linde e Air Liquide.
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Peneiras moleculares de carbono (PMC) apresentam poros de tamanhos na mesma ordem de
grandeza que as moléculas presentes no ar. Como a molécula de oxigénio € ligeiramente menor que
a do nitrogénio, o oxigénio apresenta difusdo maior pelo leito. Portanto, as PMC sdo seletivas para o
oxigénio, enquanto as zedlitas sdo seletivas para o nitrogénio (SMITH; KLOSEK, 2001).

DESTILACAO CRIOGENICA

Atualmente, a separacao criogénica do ar é a tecnologia que apresenta melhor eficiéncia e custo para
a geracao de grandes quantidades de gases atmosféricos, como oxigénio, nitrogénio e argénio (SMITH:
KLOSEK, 2001; RUBIN et al., 2007; IEA; GHG, 2007; DARDE et al., 2009). Esse processo domina
fortemente o mercado atual de producdo de oxigénio e esta dividido entre cinco grandes empresas:
Air Products, Air Liquide, BOC Group, PLC, Linde e Praxair. A expectativa é de que provavelmente
esse processo continue a exercer papel igualmente importante nos préximos anos (IEA; GHG, 2007).

O processo foi desenvolvido em meados de 1890, mas so atingiu escala comercial por volta de
1950, fortemente impulsionado pela aplicacdo em soldagem. Nas décadas seguintes, a producdo de
oxigénio cresceu rapidamente, estimulada por desenvolvimentos na industria de aco. Nessa época,
teve inicio a producéo on-site de oxigénio, em oposicao ao transporte em cilindros, o que abriu espaco
para a criacao de plantas customizadas. A partir da década de 1970, o mercado de gases expandiu
para diversos setores, como o hospitalar e semicondutores, também devido ao aumento da demanda
de argénio, cujo custo de producao foi reduzido por avancos no processo (IEA; GHG, 2007).
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Figura 15 - Fluxograma de Processo de uma ASU Criogénica Convencional

Fonte: ROCHEDO, 2011
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O fluxograma de processo de uma ASU criogénica convencional para a producdo de oxigénio pode
ser observado na Figura 15. O processo € iniciado pela passagem de ar ambiente por um conjunto de
filtros, de forma a proteger o compressor de carga da unidade. No compressor, a pressao € elevada
em até cerca de 550 kPa e 0 gas é encaminhado para a secao de resfriamento. O DCA (direct contact
after-cooler) promove o resfriamento do ar por contato com dgua de resfriamento e, em seguida,
com agua gelada.

O gés resfriado passa por um sistema de desumidificacdo e pré-purificacdo que, normalmente,
consiste em um sistema de TSA (temperature swing adsorption), com leitos de alumina. O sistema
promove a remocao principalmente de dgua e divxido de carbono, que poderiam causar congelamento
e bloquear o fluxo de gds no trocador principal (RUBIN et al., 2007), e hidrocarbonetos em geral, que
podem ser extremamente perigosos em correntes ricas em oxigénio.

A seguir, o gas entra na etapa principal do processo, que normalmente se encontra dentro de uma
estrutura grande e com isolamento térmico, que comporta as colunas e os principais trocadores de
calor. Essa construcao ¢ conhecida como cold box, e sua temperatura interna é mantida abaixo de
-156°C pelo suporte de um sistema de refrigeracdo que compensa perdas de calor e infiltracao de ar.

A corrente de ar que entra no cold box é encaminhada ao trocador principal. Parte da corrente de
ar é resfriada e encaminhada a uma turbina, cujo controle da vazao de entrada é capaz de regular a
quantidade de refrigeracdo gerada pelo cold box. O restante do ar é encaminhado a coluna inferior,
embora parte da vazao seja desviada ao oxygen boiler antes de entrar na coluna.

O processo apresenta um sistema complexo de integracdo energética entre as correntes, efetuadas
por um trocador secundario e pelo oxygen boiler. Mais detalhes sobre a descricdo das correntes e suas
funcoes dentro da integracao energética estdo disponiveis na literatura (SHREVE, 1980; RUBIN et
al,, 2007; KERRY, 2007) e nao serao discutidos neste trabalho.

A corrente de topo da coluna principal é constituida de nitrogénio, que pode ser purificada e
vendida como subproduto. Essa corrente ¢ uma das mais frias do processo e é usualmente utilizada
para resfriar as demais correntes dentro do cold box (RUBIN et al., 2007).

A coluna principal também produz um liquido de fundo rico em oxigénio. Apesar de ser possivel
comercializar essa corrente, para a oxicombustéo (e para o IGCC), convém reaquecer a corrente no
reboiler, levando o oxigénio para a fase gasosa que sera utilizada na planta. O produto usualmente
se encontra a temperatura préxima do ambiente e a pressdo de 115 kPa ao deixar a ASU (RUBIN et
al., 2007).

A planta de oxigénio consome quantidades significativas de eletricidade (KERRY, 2007; RUBIN
et al.,, 2007), o que reduz o saldo de energia a ser disponibilizada pela termoelétrica. Os principais
consumidores de eletricidade do processo sao: compressor de carga, refrigeracao suplementar do cold
box, sistema de controle e sistemas auxiliares e, quando necessario, compressor de oxigénio. Como
para a oxicombustdo ndo € necessario utilizar um compressor de oxigénio, apenas os trés primeiros
itens sdo relevantes. A penalidade a usina termoelétrica ou a qualquer processo de queima baseado
na oxicombustao® dependerd, portanto, da quantidade de oxigénio e da pureza necessaria pela planta.

5  Por exemplo, oxicombustdo em FCC de refinarias de petroéleo.
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A unidade de separacdo de ar é o coracao da oxicombustao. Para exemplificar qual seria o con-
sumo estimado de oxigénio em uma planta com oxicombustdo, vamos utilizar como referéncia a
ferramenta de simulacao de processos de combustao IECM®©. Segundo essa ferramenta, o consumo
de oxigénio para uma planta subcritica é de cerca de 772 kg/h por MW instalado. Para plantas su-
percriticas, esse niumero reduz para 729 e em plantas ultra supercriticas o valor se reduz ainda mais,
para cerca de 629 kg/h por MW instalado. Ou seja, uma planta de 700 MW precisaria de uma ASU
com capacidade de producao de oxigénio entre 11.200 e 16.700 toneladas por dia, dependendo das
condicdes do ciclo a vapor.

Atualmente, a maior ASU do mundo pertence ao Projeto Pearl GTL, da Sheel, no Qatar (LINDE,

2009). A unidade tera capacidade de producao de 30.000 toneladas por dia de oxigénio, divididos em
oito trens. A unidade foi projetada pela Linde. A Figura 16 mostra a construcdo da unidade, em 2009.

/.‘r' - . ot - i
Figura 16 - Construcdo da ASU do Pearl GTL Project
Fonte: LINDE, 2009

A Linde oferece duas opcoes de unidades criogénicas. A primeira sdo unidades de separacdo de
ar em “pacotes” prontos para producéo de cerca de 450 tpd (13.000 Nm?%h) de oxigénio. Para capa-
cidades maiores que 450 tpd de oxigénio, a Linde oferece plantas projetadas exclusivamente para
o empreendimento em questdo. A recomendacdo da fornecedora para esse ultimo servico € para
capacidades entre 450 e 30.000 tpd (13.000 a 860.000 Nm®/h) de oxigénio (LINDE, 2011).

61

/11



Apesar de estarem disponiveis no mercado por fornecedores experientes no setor, as unidades
criogénicas ainda apresentam custo de investimento muito alto. Além disso, a penalidade energética
da ASU ainda é muito grande, apesar dos esforcos recentes para reduzi-la. Por fim, outras tecnologias
vém sendo desenvolvidas para contornar essas limitacoes.

Sobre investimento em uma ASU, os fornecedores conseguiram promover uma reducdo consi-
deravel desde a década de 1980 via reducao de custo e do cronograma de construcéo. A solucao en-
contrada foi a criacdo de mdédulos padronizados, o que diminuiu o custo de montagem e construcao,
acelerou o projeto e permitiu flexibilidade para construcdo de plantas customizadas IEA; GHG, 2006).
Além disso, a modularizacao das unidades permitiu que equipamentos fossem pré-fabricados em
determinadas regides do mundo, com menor custo para a fabricacao, e encaminhadas para o local
do empreendimento.

De forma a avaliar o desempenho das unidades criogénicas atuais, o consumo energético real sera
novamente comparado com a energia minima de separacao da oxicombustdo, que inclui a energia
minima de separacdo do oxigénio. A partir desse niimero, determinado pela termodinamica, sera
possivel analisar o estado atual dos processos de separacdo de ar.

Assim como foi feito para a pés-combustdo, Rochedo (2011) calculou a energia minima de cada
etapa associada a captura pela oxicombustao. A separacio do ar para geracdo de uma corrente de
oxigénio com 95% de pureza tem um limite de 48,3 kWh/t de CO,, ou 0,174 GJ/t.

Para a separacao perfeita, o valor encontrado seria de 0,200 GJ/t, que, embora préximo, é superior
ao da pos-combustdo. Para todo o processo de oxicombustao, o valor encontrado é de 110,2 kWh/t
(0,397 GJ/t). E possivel, portanto, inferir uma importante relacio: o limite tecnolégico da oxicombustdo
é compativel com o da pds-combustio, mas apresenta leve desvantagem.

Em geral, as ASU disponiveis atualmente no mercado tém consumo médio entre 200 e 250 kWh/t
de oxigénio produzido (IEA; GHG, 2006). A simulacdo na ferramenta IECM®© apresenta valor tipico
de 210,4 kWh/t de O,, o que corresponde a um valor 4,3 vezes maior para a energia minima de
separacdo do ar.

Duas das principais fornecedoras de tecnologias de gases industriais, a Air Liquide e a Linde,
afirmam que o valor tipico para uma ASU é em torno de 220 kWh/t (AIR LIQUIDE, 2009). Com
integracao energética com usina termoelétrica, para a oxicombustao, esse valor pode ser reduzido a
175 kWh/t. O objetivo das empresas é que, em 2015, o consumo seja reduzido para 160 kWh/t, sendo
possivel atingir 121 kWh/t em um sistema avancado (AIR LIQUIDE, 2009).
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Tabela 2 - Comparacido do Consumo Elétrico de uma ASU Convencional com o
Trabalho Minimo Tedrico

ASU Criogénica Consumo Elétrico I?e.lagﬁo com

(kWh/t) Minimo Tedrico
Convencional 234 4.8 DOE, 2008
Convencional 202 4.2 DOE, 2008
Convencional 210 4.4 IECM
Convencional 220 4.6 Air Liquide, 2009
Avancada (Oxy) 176 3,6 Air Liquide, 2009
Convencional 245 5.1 Linde, 2009
Avancgada (Oxy) 175 3,6 Linde, 2009

Fonte: ROCHEDO, 2011

Os valores acima sdo descritos para oxigénio a 95% e a pressao ambiente. Como se pode perceber,
as ASU convencionais atuam com um consumo energético entre quatro e cinco vezes o minimo
tedrico. Em comparacdo ao processo convencional da pés-combustdo (MEA 30% p), observa-se que
a ASU leva ligeira vantagem. No entanto, novos solventes e novos processos derivados do processo
convencional garantem a pos-combustiao maior versatilidade. Os processos alternativos para sepa-
racao de oxigénio serao discutidos adiante.

Atualmente, é possivel notar grande esforco das empresas tanto em reduzir a penalidade da
destilacao criogénica quanto em aprimorar tecnologias que atualmente sao utilizadas apenas para
menores escalas, como membranas e PSA. Existe potencial para reducao nesses novos processos,
embora a expansao da capacidade ainda esteja relacionada a um custo muito alto.

A Linde afirma ser possivel promover reducdo de até 25% do consumo energético do processo
convencional ao adaptar a ASU especificamente para a oxicombustao (LINDE, 2009). A Air Liquide
apresenta valores similares (AIR LIQUIDE, 2009).

Os principais pontos a serem abordados para promover tal reducao sdo: utilizacdo de recheios
estruturados avancados; sistemas avancados de controle e simulacdo dinamica; utilizacao de compres-
sores de alta eficiéncia; trocadores de calor mais eficientes; configuracées avancadas que permitam
uma integracao mais adequada da ASU com a planta.

A Linde participou da construcao da primeira planta-piloto de oxicombustdo a carvao em Vatenfall
(Noruega) ao elaborar e construir a ASU, a unidade de purificacao e a unidade de compressao do CO,
(DNV, 2010).
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A Air Liquide (2009) afirma que diversos avancos ainda sdo possiveis de serem atingidos no curto
e médio prazo com a tecnologia criogénica, ao considerar a unidade especificamente para a oxicom-
bustdo. O grafico da Figura 17 representa a expectativa da empresa quanto a evolucao do consumo
energético nos proximos anos. Pode-se verificar que, no curto prazo, a empresa afirma ser possivel
chegar a pelo menos 17% de reducdo do consumo energético. A partir da integracdo da ASU com o
ciclo a vapor, seria possivel expandir essa reducao para até 24%.
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Nota: em preto estio representados os ganhos em integragio energética
Figura 17 - Previsao de Reduc¢ado do Consumo Segundo a Air Liquide
Fonte: ROCHEDO, 2011

CHEMICAL LOOPING

De forma mais geral, o Chemical Looping (CL), ou looping quimico, envolve uma sequéncia de rea-
coes em diferentes reatores (usualmente dois) cuja caracteristica basica é a utilizacao de um agente
circulante que funciona como carreador ou transportador, promovendo a transferéncia de um ato-
mo (no futuro, possivelmente moléculas) de um reator para o outro. Ao ceder o &tomo em um novo
reator, o agente é regenerado, retornando ao primeiro reator com sua estrutura quimica original.
Dessa forma, o balanco material do agente circulante é garantido. Outra caracteristica da circulacao
desses compostos é a integracao energética dos reatores, feita por meio dos proprios sélidos. Na con-
cepcdo atual, o agente de transporte é um soélido, usualmente um éxido ou um metal, que se move
entre dois ou mais leitos fluidizados. Nesses casos, a transferéncia do atomo de interesse ocorre via
reacoes de reducao e oxidacao.
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Apesar de ainda estar em estagios iniciais de desenvolvimento, essa rota foi desenvolvida inicial-
mente na década de 1950 pela Standard Oil NORDENKAMPF, 2009) e foi reconsiderada recentemente
como forma alternativa e promissora de converter combustiveis fosseis com a coproducdo de uma
corrente rica em CO, e cuja aplicacdo pode ser das mais diversas finalidades, conforme mencionado
previamente. Por sinal, é justamente a finalidade do uso do CL que determina o nome completo usual
na literatura cientifica.

Por exemplo, talvez o sistema mais comum seja conhecido como chemical looping combustion (CLC).
Conceitualmente, contudo, o termo “combustio” no nome da tecnologia estd empregado erroneamen-
te, pois ndo se refere de fato a reacdo quimica de oxidacdo completa de um composto, que ndo ocorre
em nenhum dos reatores, mas ao fato de que o processo produz os mesmos produtos reacionais (em
geral, CO, e 4gua). Esse processo ¢ capaz de produzir os mesmos compostos, porém opera por meio

de um mecanismo reacional diferente.

Nesse processo, existem apenas dois leitos, um redutor e um oxidante, também chamados de reator
de ar e reator de combustivel. O agente circulante transfere 4tomos de oxigénio de um leito para o
outro de forma que os esforcos de pesquisa nessa rota focam em materiais denominados carreadores
de oxigénio (NORDENKAMPF, 2009, ADANEZ et al., 2012).

Esses materiais transferem o oxigénio de duas formas: a mais comum envolve a variacao entre
dois niveis de oxidacdo do ¢xido, ou seja, 6xidos com mais ou menos oxigénio por metal, trocando
outros atomos e ions, como sulfetos ou enxofre. Geralmente, esse Ultimo mecanismo envolve a adicdo
de mais um reator. A Figura 18 apresenta um diagrama geral do processo de CLC em dois estagios.

NZ, 02, Ar COZ, HZO
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Figura 18 - Diagrama Conceitual de um CLC
Fonte: NORDENKAMPF, 2009
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A Ohio State University mantém um laboratério dedicado a pesquisa de CL, inclusive com uni-
dades-piloto. Para o processo de CLC, utiliza-se carvao como combustivel e, como carreador de oxi-
génio, utilizam-se oxidos de ferro, especificamente o Fe, O, como agente oxidante (fornece oxigénio)
e uma mistura de Fe/FeO como agente redutor (remove oxigénio do ar). A Figura 19 apresenta duas
informacées: na esquerda, a planta-piloto de CLC de dois estagios de 25kW  ; na direita, o projeto
proposto desse equipamento para uma unidade conceitual de IMW,, .
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Figura 19 - Unidade-piloto de CLC na Ohio State
Fonte: OHIO STATE, 2014; FAN, 2014

Outro destaque no campo de CL é a Alstom, que dispoe de tecnologia propria de configuracao de
reatores e tem diversas plantas-piloto com objetivos diferentes. Sua maior planta é de 1 MWth e fica
localizada em Darmstadt, na Alemanha. A Alstom j& tem planos para construcdo de unidades-piloto
de maiores capacidades, de 10 a 50 MW. A expectativa da empresa, que ja desenvolveu projetos con-
ceituais de unidade de até 400MWth, é entrar no mercado no horizonte de 2025 (ALSTOM, 2012)
com custos de capital 20% menores que térmicas de mesma capacidade.

Outra aplicacdo do CL que também tem despertado grande interesse ultimamente diz respeito a
geracao de hidrogénio, seja diretamente pelo CL ou pela combinacdo de processos, como o da gasifi-
cacao. Quando o combustivel é gas natural, normalmente, o processo ¢ denominado chemical looping
reforming. Quando é carvao, trata-se de chemical looping gasification. Por fim, existem alguns processos
de CL que visam a producao de hidrogénio a partir da dgua, que, nesse caso, age como fornecedor
de oxigénio para o carreador.
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Da mesma forma que a CLC, a geracao de hidrogénio por CL também apresenta a vantagem de,
quando usados combustiveis fosseis, promover a geracao de um gas rico em CO,. A Figura 20 mostra
quatro possiveis configuracdes baseadas em CL para a geracao de hidrogénio.

H,,CO
Nz, Ar 2 © q
(CO,HO , ,
CO STEAM
MeO SEPARATION [resai
> REACTOR
air fuel
reactor reactor
MeO_,
P o DEPLETED AIR
0 0
(Oxidining) [yl (Reducing)
. REACTOR REACTOR
air CH, MO,

Fe,O,
Depleted AR FUEL
CO, & Steam m Air N,0, CH,
22
O
Z. N,-rich
% H,-rich CO,rich hlgh T/P)
Fuel
—_—
Fe/ FeO | | |
H, & Steam Ga51ﬁcat10n Regeneratlon Ox1dat10n

CHEMICAL LO

Figura 20 - Configuracoes de Geracao de Hidrogénio por CL
Fonte: NETL, 2008b; NORDENKAMPF, 2009; ALSTOM, 2012

Ademais, como sera visto no capitulo 6, avalia-se também uma opcao de CL para fornos de calci-
nacao para producao de clinquer, com o carregador de oxigénio sendo o CaO.
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Por fim, apesar do estagio inicial de desenvolvimento dessa tecnologia, existe certo otimismo rela-
cionado a possivel reducao de custo que o CL pode trazer a captura de carbono. Fan (2014) promove
a estimativa de custo segundo a Tabela 3. Nela, é possivel verificar que, enquanto a eletricidade na
planta com captura por pés-combustao teria custo adicional de 71% ao custo da planta base, a captura
de 97% do CO, por CLC teria custo adicional de apenas 33%. Além disso, a penalidade energética do
CLC seria menor (FAN, 2014). Contudo, vale destacar que esses niimeros representam estimativas de
custo de plantas inicias e podem nao representar o custo real uma vez disponibilizados no mercado.
Ademais, a opcdo de CLC ndo se encontra comercialmente disponivel em larga escala.

Tabela 3 - Estimativas da Captura por CLC

Tecnologia
Captura

Consumo carvao kg/h 185.759 256.652 207.072
Poténcia liquida MW 550 550 548
Eficiéncia na captura % 0,0% 90,0% 97,0%
Emissdes CO, kg/MWh 802 111 28
Rejeitos solidos kg/MWh 33 45 43
Eficiéncia % (PCS) 39,3% 28.5% 35.2%
Penalidade energético % 0,0% 27,6% 10,6%
Investimento US$/MWh 31,7 59,6 44,2
O&M fixo US$/MWh 8,0 13,0 9,6
O&M variavel US$/MWh 14,2 19,6 15.9
Carvdo US$/MWh 5,0 8,7 8,7
Custo eletricidade US$/MWh 58,9 100,9 78,4
Custo adicional % 0,0% 71,3% 33,1%

Fonte: LAN, 2014
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1.2 TRANSPORTE DE CO2

Transporte de CO, € a etapa intermedidria entre captura e armazenamento geologico de CO,.
Trata-se de uma atividade que ja é realizada pela industria de petroleo e gas natural e pela industria
de alimentos. Os principais meios de transporte de CO, sao (IPCC, 2005):

e Carbodutos (tubulacoes onshore e offshore);
® Rodovias;
® Navios.

Assim, o transporte de CO, pode ser realizado de quatro formas distintas: dutos, navios, cami-
nhdo e trem. Destas, a mais comum € o duto seguido do navio. Todas demandam CO, em diferentes
condicoes, exigindo unidades de liquefacao, para o caso do transporte em navios, ou compressao,
para dutos. Ademais, para o navio, uma unidade de armazenamento temporario de CO, € necessaria
(ASPELUND; JORDAL, 2007). Por exemplo, a Figura 21 ilustra uma possivel cadeia basica de CCS,
onde o destino final do CO, se da na recuperacao avancada de petroleo.

CO,and volatiles
Compression Pipeline
CcO
Co, Offshore
from capture Gas intallation

conditioning

Liquefaction Storage

Water, purge
Figura 21 - Cadeia de Transporte de CO,
Fonte: ASPELUND; JORDAL, 2007

As condicoes de transporte do gas carbonico sdo similares, ainda que nao idénticas, as de outros
gases da industria do petroéleo, como GLP (gases liquefeitos de petréleo) e gds natural, o que torna
possivel estimar custos a partir de experiéncias com esses gases (SVENSSON et al., 2004; MCCQOY:;
RUBIN, 2008; IPCC, 2005; SVENSSON et al., 2004b; BARRIO et al., 2004; BOCK et al., 2003).

Para otimizar esse transporte, € importante que o gas carbonico seja transportado da maneira mais pura
possivel (i.e., contendo baixos teores de N,, H,S ou H,O) para que o volume de gas transportado seja menor
e constituido principalmente de CO, (MCCOY, 2008). Ja que a etapa de captura prevé a purificacao do gas, o
transporte aqui considerado engloba qualquer condicionamento adicional necessario ao gas (como compressao
ou liquefacdo) para que seja realizado o transporte. De fato, o nivel de pureza do CO, difere em funcao
dos processos de captura existentes. Sistemas de captura na pos-combustdo, utilizando aminas como
solvente no processo de absorcao quimica, resultam em um CO, quase puro, com pequena quantidade
de vapor e tragos de O,. O mesmo nao se verifica nos demais processos de captura indicados neste
estudo, em que pode haver a presenca de outros compostos, como N,

6 Como ainda serd discutido neste relatério, a recuperacao avancada de petréleo se traduz em apenas uma das opc¢oes de uso
do CO, capturado.
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Nao obstante, mesmo quando o CCS se baseie em absorcao quimica, o CO, capturado deve passar
por um sistema de condicionamento que consiste basicamente em um esquema de separacao baseado
em vasos de knock-out. Tais vasos estdo presentes tanto na arquitetura de compressdo quanto no
sistema e removem a dgua condensada apds o resfriamento e a compressao da mistura. A dgua é
removida com pressao de 20 a 40 bar e a uma temperatura proxima da temperatura de formacao do
hidrato (MONTEIRO, 2009). A desidratacdo é importante para evitar a formacao de acidos que podem
corroer o material dos meios que transportam o CO,. A etapa apos o sistema de condicionamento
depende de como serd transportado o CO,,

Experiéncias de transporte por ferrovias e rodovias sdo encontradas principalmente na industria de
bebidas e alimentos. Porém, as quantidades transportadas para esse fim sdo muito menores do que as
quantidades associadas ao sequestro geoldgico de didxido de carbono, sendo da ordem de grandeza de
100.000 toneladas de CO, por ano (SVENSSON et al.,, 2004).

Transporte por navios e tubulacoes of fshore sao as duas op¢des de transporte maritimo economi-
camente vidveis. Navios tém a vantagem de oferecer maior flexibilidade por se adaptarem com mais
facilidade a capacidade e a rota de transporte, porém tém o inconveniente da possivel dificuldade
do trafego portudrio. Tubulagoes, por sua vez, sdo capazes de lidar com grandes quantidades de CO,
com logistica menos complexa devido ao fluxo uniforme. Uma questdo importante, relacionada aos
carbodutos, é a necessidade de criacdo de infraestrutura, o que implica maiores custos de capital
(SVENSSON et al., 2004) e em desafios regulatérios (COSTA, 2014).

Quanto ao transporte onshore, podem ser consideradas basicamente as opcdes de dutos e rodovias.
Comodito, a escolha pela melhor opcao de transporte para cada projeto especifico requer a analise, prin-
cipalmente, da quantidade de CO, a ser transportada. Para grandes vazoes caracteristicas da industria
energética, o transporte por dutos ganha destaque.

1.2.1 CARBODUTOS

O transporte dutoviario de CO, € o modal mais utilizado pela industria de petréleo. Cerca de 50
milhoes de toneladas de gas carbonico sdo transportadas anualmente por cerca de 3.100 km de car-
bodutos no mundo, principalmente para recuperacao avancada de petroleo (RAP)? (MCCQOY, 2008).

Uma das pré-condicoes do transporte de CO, por dutos € a necessidade de aplicagao de altas pressoes
a gas. Gases comprimidos apresentam maiores densidades, de maneira que se pode transportar uma
massa consideravelmente maior de CO, comprimindo-se 0 mesmo volume (MCCQY, 2008). Outro
ponto importante é a auséncia de umidade, uma vez que ela pode causar corrosdo das tubulacoes
(IPCC, 2005). O CO, desidratado nédo provoca corrosao das tubulacées. Assim, quando o gas contém
alguma umidade, esta deve ser removida (IPCC, 2007; RODDY, 2011). Portanto, o maximo de H,O
permitido nas tubulacoes é 600-700 ppm; a temperatura minima é 5°C para tubulacoes offshore e
temperatura ambiente para tubulacées onshore (THOMAS; BENSON, 2005).

7  Em inglés enhanced oil recovery (EOR).
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Assim, apos ser condicionado, o CO, devera ser comprimido. As unidades de compressao sao nor-
malmente compostas por trés ou quatro compressores, em geral centrifugos, que compartilham de
um mesmo eixo, sdo acionados por um motor elétrico e dimensionados para que tenham a mesma
razao de compressdo. Evidentemente, quanto mais proxima da compressdo isentropica, maior € a
eficiéncia do compressor. Ademais, o aumento de temperatura resultante da compressao demanda
trocadores de calor (intercoolers - IC) para resfriar o fluido a temperaturas adequadas.®

O CO,, quando transportado por dutos, deve estar em estado supercritico, apresentando o aspecto
de um géas, com a alta compressibilidade isotérmica e com a densidade de um liquido. Assim, sua
densidade fica préxima a de um liquido e muito superior a de um géas a baixa pressdo.’ De fato, a re-
glao supercritica do CO, estende-se de 73,7 bar até proximo de 10 bar, em que pode haver formacao
de solido (MONTEIRO, 2009). A Figura 22 ilustra o diagrama de fases do CO, puro, onde pode ser
observado o ponto triplo (PT), em que as trés fases coexistem, e o ponto critico (PC), final da linha de
equilibrio liquido-vapor.
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30,95°C
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5,2 bar
O T T T T T T 1
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Temperatura (°C)
Figura 22 - Diagrama de Fases de CO, Puro
Fonte: MONTEIRO, 2009

A condigao de criticalidade do fluido se traduz em um efeito positivo sobre a densidade do CO,),
portanto, ou na possibilidade de transportar uma massa muito maior de fluido dentro de um mes-
mo volume de duto. Por exemplo, se 0 CO, puro a 40 bar for aquecido, sua densidade sofrera queda
brusca (908 para 115 kg/m?), mesmo a baixa temperatura. Isso ndo ocorre a 80 bar, na medida em
que, quando o fluido se encontra em estado supercritico, a densidade tem mais capacidade de ser
conservada (maior do que 700 kg/m® a temperaturas de 25°C)."°

8 Pode haver formacao de alguns condensados nos intercoolers, o que demanda vasos de separacdo de liquidos knock-out-
drums para recolhé-los (MONTEIRO, 2009).

9  Por exemplo, em torno de 1,3 kg/m? a 150°C e 1 bar para o gas, contra 633 kg/m?* a 40°C e 100 bar para o fluido supercritico
(RAVAGNANI, 2007).

10 Foge ao escopo deste texto aprofundar esse tema, mas a condicao supercritica do CO, também resulta em impactos positivos
sobre a sua viscosidade. Para mais detalhes, ver Nordbotten et al. (2005).
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O limite de pressdo a que o fluido deve ser comprimido (ou mesmo recomprimido em cada estacio
de recompressdo no carboduto) depende da composicao do fluido, ou seja, se é composto basicamen-
te de CO, puro ou se € uma mistura em que ha a presenca de outros compostos, como CH,, HO e
N, por exemplo. Nao necessariamente todos os outros componentes do gas devem ser removidos
(ASPELUND:; JORDAL, 2007). A pressao de transporte, portanto, pode variar a partir do ponto critico
caracteristico da mistura analisada. Em geral, a pressao fica entre 80 a 150 bar (ASPELUND; JORDAL,
2007). Usualmente, as simulacoes tém adotado o limite superior dessa faixa (FERON, 2009; RAYNAL
et al., 2011). Considerando a pressdo de 150 bar, Rochedo e Szklo (2013) obtiveram, para o CO, oriundo
de um processo de captura por absorcao quimica, a minima energia necessaria a compressao desse
gas, igual a 61,9 kWh/tCO, (0,223 GJ/tCO,).

Apo6s comprimido, o gas é transportado em um carboduto até o local de armazenamento. Como
ha perda de pressao ao longo da tubulacao, dependendo da distancia a ser percorrida, é necessaria a
utilizacao de estacoes de compressao intermedidrias para repressurizar o CO,, como antes afirmado.

Na concepcao e construcao de carbodutos (onshore e of fshore) para o transporte de CO,, alguns pa-
rametros devem ser analisados, como: pressao de sucgao (MPa), energia para compressao (kWh/t CO,),
comprimento da tubulacao (km), espessura da tubulacdo (mm), diametro da tubulacao (cm) e queda
de pressdo ao longo da tubulacao (MPa/km) (KOORNEEF et al., 2008; RODDY, 2011). Naturalmente,
a queda de pressdo também estd associada a perda de carga que leva a uma solucdo de compromisso
entre a pressao de operacao e o dimensionamento da tubulacao e das estacdes de compressao:

e Diametros reduzidos: perdas de carga elevadas e maiores custos de compressao (porém, menores
custos fixos com duto);

e Didmetros maiores: menores custos de compressao (menor necessidade de estacdes de compressao),
mas maiores custos fixos com duto.

Sendo assim, hé trés principais custos envolvidos no transporte por carbodutos: compressdo inicial,
tubulacao e estacoes de recompressao.

O custo total de transporte do CO, vai depender de uma série de fatores, como distancia percorrida,
diametro e espessura da tubulacéo, vazao de CO,, tipologia do terreno. Esses fatores e os calculos
envolvidos na estimativa de custos do transporte por tubulacdo estdo resumidos na Figura 23.

Modelo de transporte
Dados de entrada . . Dados de saida
> Calculos internos: >
- Vazao mésssica de CO, Perda de carga distrubuida - Custo de capital
B . Diametro da tubulacdo — Custo de O&M
B?nSlqzdde Cgé) Energia gasta para compressio e transporte _ Custo total anual
- Viscosidade do CO,
- Distancia percorrida - Custo por tonelada de CO,
- Pressdo de entrada
- Pressdo de saida

- Taxa de juros
Figura 23 - Representacdo do Modelo de Transporte

Fonte: Elaboracao propria a partir de BOCK et al., 2003
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Em geral, considera-se que o transporte via dutos é economicamente viavel para grandes quantida-
des e distancias de até 1.000 km. Como exemplo, Koorneef et al. (2008) apresentaram um estudo com
carbodutos onshore instalados na Holanda de 95 cm de diametro (cerca de 37”), espessura de 10 mm
e 50 km de comprimento e, portanto, com capacidade para transportar cerca de 30 MtCO, por ano.

Em escala comercial, o transporte de CO, € feito utilizando gasodutos ou carbodutos (dutos on e
offshore), navios ou combinacoes dos dois meios de transporte (IPCC, 2007; SVENSSON et al., 2004).

Um exemplo de transporte de CO, em escala comercial € a malha de dutos presente no territério
norte-americano. A injecao de CO, é realizada nos EUA h3, aproximadamente, 40 anos, via ativida-
des de RAP. Existem nos EUA cerca de 13.000 pocos em que a injecao de CO, ¢ permitida e, destes,
cerca de 6.000 pocos estao em operacdo. Além disso, existem milhares de quilémetros (cerca de
10.000 km) de tubulacées instaladas para o transporte exclusivo de didxido de carbono - carbodutos
(MARSTON; MOORE, 2008).

O mapa apresentado na Figura 24 indica a disposicao e localizacdo de alguns dos carbodutos
presentes no territério norte-americano.

CO2to
Canada
Great Plains

Coal Gasificatig

Denbury Green Line

Figura 24 - Mapa de Carbodutos nos EUA
Fonte: MARSTON et al., 2008




1.2.2 TRANSPORTE POR RODOVIAS (CAMINHOES)

Quando as distancias e a quantidade de CO, a ser transportada sdo menores, pode-se justificar a
utilizacao do transporte por rodovias. Nesses casos, utilizam-se caminhoes especificos para o trans-
porte de CO,. A Figura 25 apresenta um exemplo de caminhao utilizado para tal transporte, cuja
capacidade (volume para transportar CO,) € de até 30.000 litros (ALIBABA, 2014).

Figura 25 - Caminhao Tipico para Transporte de CO,

Fonte: ALIBABA, 2014

1.2.3 TRANSPORTE MARITIMO

Em contraste com o transporte via dutos, o CO,, quando transportado via navio, requer uma
unidade de liquefacao em vez da compressao. Assim, a densidade permanece um fator relevante,
todavia, nesse caso, o estado gasoso nao. A Figura 26 representa um tipico fluxograma do processo
de transporte do CO, em navios.

/11 74



WVoilatile Components

Condenser

o
®

Cooler Cooler Cooler
Separatpr dr Separator dri Separator drum Reboiler

4

Compressor

Separator drhm

= (I

Regenerative adsorption dryer, 2

HX
Heater %
‘1{

&

Product d
Liquefied CO, to tank roduct drum

Figura 26 - Fluxograma do Processo de Transporte de CO, por Navio

Fonte: ASPELUND; JORDAL, 2007

Existem trés categorias principais de navios para o transporte de gases: pressurizados, semirrefri-
gerados e totalmente refrigerados (ZEP, 2009; NETL, 2014). Essas categorias ainda podem ser clas-
sificadas em outras trés devido ao tipo de gas a ser transportado. Sao elas (ZEP, 2009 e NETL, 2014):

1)  Navios GLP (gases liquefeitos de petréleo) - transportam basicamente propano, butano e amoénia
a temperaturas de até -50°C;

2) Navios portadores de etileno - transportam basicamente etileno a temperaturas de até -104°C;

3) Navios GNL (gas natural liquefeito) - transportam gas natural contendo basicamente metano a
temperaturas de até -164°C.

No caso do transporte de CO,, os navios utilizados sdo muito similares aos navios semirrefrigerados
do tipo GLP. O CO, deve ser transportado a uma pressao na faixa de 7 a 9 bar e a uma temperatura
em torno de -55°C (NETL, 2014). Aspelund e Jordal (2007) indicam que, no navio, o CO, deve ser
transportado a 6,5 bar de pressao e -51,2°C de temperatura.

Os navios utilizados para o transporte de CO, devem ser equipados para carregar e descarregar
tanto onshore quanto offshore, ja que a localizacao dos reservatérios geoldgicos pode variar. A Figura
27 ilustra um projeto de navio para transporte de CO, com a capacidade de 20.000 m?. Os navios
tipicos para transporte de CO, tém capacidade de 10.000 a 40.000 m?® (ZEP, 2009).
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Figura 27 - Ilustracdo de um Navio Tipico para Transporte de CO,

Fonte: NETL, 2014

Além do tipo de navio utilizado, a seguir, sdo apresentados os processos que ocorrem no transporte
maritimo de CO,. A Figura 28 ilustra esses processos.

Carregamento Transporte por Descarregamento

Liquefacao Estocagem ; . .
do navio navio do navio

Figura 28 - Etapas do Transporte Maritimo de CO,
Fonte: COSTA, 2009

A liquefacdo € necessaria para que o CO, ocupe volume menor. Como o transporte por navios €
intermitente, isto é, ndo ocorre de maneira continua como nas tubulacoes, é necessario haver estacdes
de estocagem, geralmente situadas proximas ao porto. Em seguida, o navio deve ser carregado para
realizar o transporte até o destino e descarregar o CO, no local.

1.3 ARMAZENAMENTO GEOLOGICO DE CO2

O CO, pode ser armazenado em reservatorios de petroleo e gas com baixas taxas de recuperacao, ca-
madasde carvao, aquiferos salinos profundos, cavernas de sal, em formato de carbonatos pelo processo de
carbonatacdo mineral, além de poder ser injetado diretamente nos oceanos. Quanto aos sequestros RAP
(recuperacao avancada de petréleo) e RAG (recuperacao avancada de gas) em reservatorios geoldgicos, a
industria de éleo e gas ja acumula vasta experiéncia em sua execucdo (ROCHA, 2007).

Para o efetivo armazenamento de CO, em formacdes geologicas, sdo necessarios alguns mecanis-
mos (IPCC, 2007; BENSON, 2005):

1) Trapeamento fisico:

a) Hidrodinamico - Pode ocorrer em aquiferos salinos em que os fluidos migram com baixa velocidade,
mas atingem longas distancias. Ao ser injetado, o CO, tende a deslocar parte do fluido presente no
reservatorio, porém tende a permanecer no topo do reservatorio ja que tem densidade menor que
a da dgua. Em longo prazo, o CO, € dissolvido e, entdo, passa a migrar com a dgua subterranea na
qual foi dissolvido;
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b) Estrutural - Consiste no armazenamento de CO, em reservatérios cobertos por rochas de
capeamento, que sao de baixa permeabilidade, como evaporitos e argilitos. Bacias de rochas
sedimentares sdo as mais promissoras para o armazenamento, ja que normalmente os reser-
vatorios de 6leo e gas e aquiferos salinos se encontram nesse tipo de formacao.

2) Trapeamento geoquimico: Consiste em processos em que ocorre a reacao do CO, injetado tanto
com a dgua presente no reservatorio quanto com a rocha. Na dissolucao do CO, no fluido presente
no reservatorio, o CO,, ao ser dissolvido na dgua e ao reagir com a rocha, provocara aumento
do pH. Em reservatorios de petroleo, o CO, dissolvido diminui a viscosidade do ¢leo residual
tornando-o mais fluido, sendo este o mecanismo basico de uma das técnicas mais comumente
empregadas na RAP. Por fim, existe o trapeamento mineral. Este envolve reacao do CO, com
minerais presentes nas formacoes geoldgicas para formar compostos sélidos estaveis, como
carbonatos de calcio, magnésio e ferro.

Os reservatorios de 6leo e gas com baixa taxa de recuperacao sao uma das opcoes mais favoraveis
dos reservatorios citados anteriormente, pois ja apresentam trapas geolégicas naturais, realizando
o trapeamento fisico estrutural e, por isso, sdo mais seguros para o armazenamento. Estes ja sdo
bastante conhecidos e estudados devido a explotacdo para producao de dleo e gas, além de utilizarem
modelos para simular e prever possiveis movimentacoes do petréleo ou do gas presente no reser-
vatoério. Portanto, nesses reservatorios, o monitoramento seria facilitado (IPCC, 2007; IEA, 2001).

a) Reservatorios com baixa taxa de recuperacdo de oleo com RAP e de gds com RAG

Normalmente, num primeiro momento, pode-se extrair de 5% a 40% do dleo total presente no
reservatério. Num segundo momento, com a injecao de dgua, podem ser produzidos a mais até 20%
do ¢6leo total inicial (GALE, 2004). Porém, os reservatérios maduros ainda podem ter quantidades
razoaveis de ¢leo. Entdo, a injecao de CO, seria um mecanismo que poderia, além de armazenar o
CO,, reativar a produgao e gerar ganhos financeiros que abateriam o custo de captura do CO,. Essa
recuperacao pode chegar a uma faixa de 7% a 23% do 6leo total inicial no reservatdrio, porcentagem
que varia de um campo para outro em funcao das caracteristicas particulares de cada um.

A Injecao em condicoes dtimas ocorre quando o CO, se encontra no estado supercritico, em que
sua temperatura é de 33,1°C e sua pressao é de 7,38 MPa (IPCC, 2005). Além disso, a rocha no ponto
de injecdo deve ser porosa e permeavel para que o CO, penetre com facilidade e, conforme se afaste
do ponto de injecdo, nao deve ter porosidade e permeabilidade acentuadas, permitindo, assim, um
armazenamento seguro.

O armazenamento, para ser seguro, dependera da densidade do CO,. Ja a densidade do di¢xido de
carbono dependerd de sua temperatura e pressdo. Assim, altas temperaturas requererdo maiores pro-
fundidades de injecao (maiores pressoes), que devem estar em torno de 1.500 a 2.000 metros, e menores
temperaturas requererao menores profundidades, em torno de 800 a 1.000 metros (BACHU, 2003). E
possivel armazenar a profundidades menores que 800 metros. Porém, o CO, estara no estado gasoso,
0 que pode vir a ser problematico no tocante a armazenamento seguro ja que possiveis vazamentos
podem ocorrer (IPCC, 2007).
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Na injecao de CO, em reservatorios maduros, cerca de 50% 67% do CO, injetado retorna com o
oleo extra produzido e normalmente ¢ separado e reinjetado, portanto ha um saldo positivo de CO,
armazenado, como é desejado (IPCC, 2007). O CO, remanescente que nao retorna com o petroleo
extra fica retido no reservatoério, pois ou se dissolveu ou permeou pelos poros presentes na estrutura
do reservatorio. Para operacoes de RAP, sdo utilizados alguns critérios devido a composicao do 6leo
presente no reservatoério. A injecao de fluidos imisciveis (d4gua) deve ocorrer em reservatérios que
contenham petroleo pesado' e injecao de fluidos misciveis (CO,) deve ser aplicada a ¢leos com, no
minimo, grau API 25. Na injecao de fluidos misciveis, a pressdao minima do reservatorio deve estar
acima da faixa de 10-15 MPa. A capacidade mundial de armazenamento de CO, em campos de 6leo
depletados esta estimada acima de 100 Gt (IPCC, 2007).

A RAG proveniente de reservatoérios de gas com baixa taxa de recuperacao também € uma opcao
promissora. Mesmo sendo possivel produzir, num primeiro momento, 95% do gas presente no re-
servatorio, o CO, pode ser injetado no reservatorio e promover a repressurizacao e, com isso, extrair
mais gas (IPCC, 2007).

b) Camadas de carvao (recuperacdo avancada de metano em camadas de carvdo - RAMC)

As camadas de carvao sdo outra op¢ao promissora para o sequestro geologico de CO, devido ao
beneficio adicional que € a producéo extra de metano (RAMC). O carvio tem capacidade de adsorver
muitos gases e pode ter cerca de 25 m® de metano por tonelada de carvao? (IPCC, 2005). O carvao
tem maior afinidade com CO, do que com metano e, portanto, o CO, apresenta maior facilidade de
ser adsorvido no carvao. A razao volumétrica de adsor¢ao CO,:CH, dependera do tipo de carvéao.

Sendo o carvao mais maduro (antracito), a razdo é mais baixa; um carvao mais jovem (lignito)
apresenta razdo de adsorcdo mais alta e pode chegar a 10:1 (IPCC, 2007). Ao injetar o CO,, este per-
meard pela matriz do carvao sendo adsorvido nos microporos, liberando o metano e possibilitando
arecuperacao de cerca de 90% do metano presente na formacao geoldgica (IPCC, 2007). Os métodos
convencionais de recuperacao de metano que utilizam a variacdo natural de pressiao no reservatoério
recuperam cerca de 50% do metano adsorvido.

A profundidade das camadas de carvao esta estimada entre 300 e 1.500 metros, assim as condi-
cOes de pressao e temperatura garantem as reagdes quimicas necessarias para que o CO, permaneca
armazenado. A recuperacao do metano de camadas de carvao, em média, é feita a uma profundidade
de 1.000 metros (IPCC, 2007).

Um fator importante na escolha do local de armazenamento adequado no caso das camadas de
carvao ¢ a permeabilidade do carvao, que, normalmente, varia muito e decresce conforme a pro-
fundidade aumenta.

11 Grau API é uma escala criada pelo American Petroleum Institute que significa “gravidade especifica’, ou
seja, a densidade de um liquido em relacdo a dgua, portanto, define o tipo de petréleo (leve ou pesado) (API, 2008). Para API,
petroleo leve é acima de 31,1 APL

12 O metano estd a uma pressao de 1 atm e a uma temperatura de 0°C.
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Em suma, esse processo, além de realizar o sequestro geoldgico de CO,, pode aumentar a eficién-
cia e a lucratividade das operacdes comerciais de producdo de metano, contrabalancando o custo
operacional de captura e estocagem do CO.,,.

c) Aquiferos salinos

Formacoes salinas sao rochas sedimentares saturadas. A agua presente nessas formacoes apre-
senta alta concentracao de sais dissolvidos. Essa dgua representa grande quantidade da dgua do
planeta. Porém, ndo pode ser utilizada para agricultura nem para consumo humano (IEA, 2010).
O sequestro geoldgico em aquiferos salinos profundos se apresenta bastante promissor por existir
enorme quantidade de aquiferos salinos, seja abaixo do fundo do mar ou subterraneos, praticamente
em todo o planeta. A injecdo de CO, em aquiferos salinos deve ser feita em profundidades superiores
a 800 metros para que o gas fique menos denso que a dgua devido a pressdo no reservatorio (IPCC,
2007). Assim, 0 gas sobe para o topo do reservatorio aderindo a sua superficie e/ou se dissolvendo na
agua. Devido a solubilidade do CO, em 4gua, como ja dito, uma parte do CO, injetado se dissolve no
meio e outra parte reage com os minerais presentes no reservatério. Formam-se, entao, compostos
sélidos estaveis, como os carbonatos, que se depositam no fundo, armazenando permanentemente
o didxido de carbono.

A carbonatacado mineral ocorre devido as interacées do meio liquido (4gua) com fragmentos de
rochas de silicato enriquecidas com calcio, magnésio e ferro. Assim, o calcio, o magnésio e o ferro
reagem na presenca do CO, e precipitam para o fundo do reservatoério como carbonatos. A carbo-
natacdo mineral tem duas grandes vantagens: a estabilidade do CO, capturado por longo periodo de
tempo e a grande capacidade de armazenamento ja que a matéria-prima utilizada para o processo sao
silicatos enriquecidos com magnésio, calcio e ferro e estes estdo disponiveis em grande quantidade
em todo o planeta (GALE; FREUND, 2005).

Como critério para escolha dos melhores locais para armazenamento em aquiferos salinos, deve-
-se observar a espessura da formacao geologica, a profundidade, o potencial para injecao, o total de
sélidos dissolvidos nos fluidos da formacao geolodgica e a proximidade de zonas sismicas potenciais.
Além disso, locais ideais devem ser distantes de centros de concentracoes populacionais, porém o
mais proximo possivel das fontes emissoras para que o custo de transporte em dutos seja minimizado
(GUPTA et al., 2004).

d) Injecdo direta nos oceanos

No sequestro de CO, com inje¢ao direta nos oceanos, a estocagem seria feita a grandes profun-
didades para que, quando injetado, o CO, permanega no fundo, ndo retornando a superficie. Isso
€ bem provavel, pois, entre 1.000 e 3.000 metros de profundidade, uma enorme camada de agua
envolve o CO, injetado (IPCC, 2005). Porém, ainda nao se sabe que efeito essa injecdo de CO, causaria
no ecossistema local, ou seja, ndo se sabe se poderia ser prejudicial a fauna e a flora marinhas que
habitam o local de injecao.
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1.3.1 CAPACIDADE DE ARMAZENAMENTO DE CO2

Uma das principais questdes a serem avaliadas e analisadas em um projeto de CCGS, em especial
no uso das tecnologias de RAP, € a capacidade de armazenamento do CO, no reservatorio geolégico
ja que cada tipo de opcao de reservatorio geoldgico tem suas peculiaridades.

Em um estudo realizado pelo CO2CRC, em 2008, a capacidade de armazenamento é definida como
a estimativa do volume de CO, que pode ser armazenado em formagoes geologicas no subsolo. Essa
estimativa, portanto, deve ser baseada na complexidade geoldgica do local, no estagio de exploracio, na
quantidade de dados disponiveis e na quantidade de CO, armazenado. Ainda segundo Bachu (2003),
a avaliacao das bacias em escala regional para a selecao do local de armazenamento do CO, € muito
importante e deve seguir critérios relacionados com suas caracteristicas, seus recursos (hidrocarbo-
netos, carvao mineral, sal), sua maturidade e infraestrutura, além das questoes sociais relacionadas
com a regiao onde se encontra. A Tabela 4 apresenta os referidos parametros.

Tabela 4 - Parametros Relevantes no Calculo do Potencial de Armazenamento de CO,
em uma Bacia Sedimentar

Aumento do Potencial de Armazenamento de CO,

Critério

Sismica Baixa (ex: ) )
1 |(Ambiente Intermediaria Margem (ezl'utlit?athm)i(caa)
Tectdnico) Passiva) ’
Médio Grande )
2 |Tamanho (5000-25000 |  (25000- (”:‘;'é%ggal(r‘rgf)
km?) 50000 km?)
; Profundo Intermediario
3 _|Profundidade (>3500m) | (300-3500m)
Intensidade de -
4 Falhas Moderada Limitada
Sistema Sistema
5 |Hidrologia de Fluxos de Fluxos regionais
Intermediarios de longo alcance.
o Moderado Bacia Fria
6 |Geotérmica (30-40°C/km) (<30°C/km)
Pares de Selo no o
7 Resevatério Intermediario Excelente
~ Profunda Rasa
8 |Camadas de Carvdo (>800m) (300-800m)
Classificagdo do Sub- .
° Carvdo Betuminoso Eetmlinese
10 |Evaporitos Domos Camadas
Potencial de A )
11 Hidrocarboneto Médio Grande Gigante
12 |Maturidade Desenvolvendo Maduro Super Maduro
13 |Onshore/offshore Offshore raso Onshore
14 |Clima Desértico Tropical Temperado
15 |Acessibilidade Aceitavel Facil
16 |Infraestrutura Moderada Extensa

Fonte: Modificado de BACHU, 2003 e CO2CRC, 2008
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Quando a capacidade de armazenamento é calculada, diversos tipos de estimativas podem ser feitos,
dependendo da natureza e da proposta da analise. As seguintes nomenclaturas e definicées sao um guia
preliminar e representam trés categorias, sendo estas a capacidade tedrica, a realista e a vidvel (BACHU
et al., 2007):

a) Capacidade tedrica - assume que a formacdo de um reservatorio na sua totalidade é acessivel
para o armazenamento livre do CO, em seu volume poroso, ou que a agua contida no reservatorio
esta totalmente disponivel para dissolver o CO, nela a uma saturacdo maxima, ou toda a massa
de carvao mineral encontrada no reservatorio esta disponivel para absorver o CO, e armazena-lo
a uma capacidade maxima de adsorcao. Isso fornece um limite superior maximo de uma estima-
tiva da capacidade, no entanto é um numero irreal, pois, na pratica, existirdo sempre limitacoes
técnicas e econémicas;

b) Capacidade realista - aplica-se a uma variedade de técnicas de geologia e de engenharia, levando-se
em consideracao os dados das caracteristicas do reservatorio como elementos de avaliacao, por
exemplo, permeabilidade e porosidade, vedante, profundidade, pressao, tamanho do volume de
poros do reservatério e trapa (armadilha). Além disso, avalia-se a existéncia de outros interesses
concorrentes que poderiam ser comprometidos pela injecdo de CO, (por exemplo, recursos exis-
tentes, como 6leo, dgua, carvao, gas, energia geotérmica, minerais, parques nacionais). Esta é uma
estimativa muito mais pragmatica, que pode ser feita com algum grau de precisdo, e da indicacées
importantes sobre a viabilidade técnica de armazenamento de CO,;

c) Capacidade viavel - é a capacidade que se obtém considerando também questdes econdmicas,
barreiras legais e regulatorias para o armazenamento geolégico de CO, e, portanto, baseia-se na
avaliacdo da capacidade realista. O detalhamento da fonte de emissdo e sumidouro e sua cor-
respondéncia é realizado nessa fase para combinar os melhores locais de armazenamento e sua
proximidade as fontes de emissdes de grandes dimensoes.

A correspondéncia entre a fonte de emissao e o sumidouro deve se estender para além dos aspec-
tos de geociéncias e engenharia e inclui aspectos sociais e ambientais dos locais de armazenamento.
Analise e simulacoes de custo também devem compor esse nivel. O calculo de capacidade de armaze-
namento de CO, no reservatorio pode ser obtido quando existerm dados conhecidos, como espessura,
area e profundidade do reservatoério, sendo possivel calcular o volume total da formacao, obtendo,
assim, o valor geral da estimativa. Apds esse primeiro célculo, refina-se o dado para o volume poroso
que corresponde a uma parte do volume total do reservatorio, obtendo-se, assim, o volume tedrico
(BACHU et al., 2007).

Dentre as opgbes para armazenamento geologico do CO,, a estimativa da capacidade de armazenamen-
tode CO, em reservatdérios de petroleo e gas € a mais simples, além de mais conhecida e caracterizada do
que as de carvao mineral e aquiferos, como resultado de exploracdo e producdo de hidrocarbonetos. Além
disso, ao contrario de leitos de carvao e aquiferos salinos profundos, os reservatoérios de petréleo e gas sao
distintos em vez de continuos, de tal modo que a sua capacidade de armazenamento de CO,, em qualquer
regido especifica e em qualquer escala, € dada pela soma das capacidades de todos os reservatorios, e sua
area é calculada com base em propriedades como quantidade de 6leo ou gas natural, original, fator de
recuperacao, temperatura, pressao, porosidade da rocha e densidade do CO, in situ (BACHU et al., 2007).
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Quanto ao nivel de conhecimento das opcoes para o armazenamento do CO, em reservatorios
geologicos, devido ao tipo de atividade, a industria de exploracao e producao de petroleo e gas natu-
ral tem maior conhecimento tanto das técnicas de obtencdo de dados dos reservatoérios geologicos
quanto as de producao. Entretanto, a aplicacao das tecnologias de injecao e armazenamento de CO,
em bacias nao completamente maduras é questionavel.

Ha diversos motivos para evitar o armazenamento geoldgico do CO, em bacias jovens produtoras
de 6leo e gas natural. Primeiro, porque muitos dos recursos dos hidrocarbonetos estao ainda por
serem descobertos, havendo uma questao sobre a possibilidade da contaminac&o dos hidrocarbone-
tos existentes; segundo, porque nao existem nas bacias jovens reservatoérios de 6leo ou gas natural
abandonados ou exauridos e/ou com baixa taxa de recuperacao de 6leo e gas natural, devido a sua
idade de producéao, com perspectiva de desenvolvimento; e terceiro, porque a geologia e a hidrologia
da bacia ainda ndo sdo bem conhecidas (BACHU, 2001).

Ademais, o pressuposto fundamental adotado em célculos de capacidade de armazenamento é que
o volume anteriormente ocupado pelos hidrocarbonetos produzidos esta disponivel para o armaze-
namento do CO,. Tal suposicao € geralmente valida para reservatorios em producao que nao estao
em contato com as condicdes hidrodinamicas de um aquifero ou ndo tém a injecao de agua durante
a recuperacao secundaria ou terciaria do oleo.

Outro pressuposto importante ¢ que o CO, em reservatorios com baixa taxa de recuperacgao de
petréleo ou gas natural pode ser injetado até que a pressao do reservatorio seja trazida de volta a
pressdo original do reservatoério. Contudo, em alguns casos, o esgotamento do reservatorio pode dani-
ficar sua integridade e/ou rocha de cobertura e, com isso, a pressao ndo pode ser levada de volta para
a pressao original do reservatério. Assim, a capacidade de armazenamento de CO, do reservatorio
seria mais baixa, enquanto, em outros casos, a pressao pode ser aumentada para além da pressdo
original do reservatorio, desde que permaneca segura e abaixo da pressao capilar de entrada e do
limiar de fratura da rocha selo (caprock). No entanto, o aumento da pressdo de armazenagem para
valores acima da pressao original do reservatorio requer uma analise particular do reservatdrio, o
que nao ¢é pratico para uma avaliacdo em escala (BACHU et al., 2007).

Conforme a APEC (2005), quando os dados sdo insuficientes ou inexistentes, uma maneira de se
estimar a capacidade de armazenamento de CO, em um reservatorio € considerar a producao e as
reservas de hidrocarbonetos, no caso de uma bacia sedimentar, e converter (substituir) o volume
de hidrocarbonetos por volume de CO, (considerando-se a densidade do CO, de 600 a 700 kg/m?
em profundidades entre 1,5 e 4,0 km, gradiente geotermal de 30-350°C/km, 10,5 MPa/km e fator de
compressibilidade de 1,6). Em geral, o armazenamento em campos de 6leo e gas é baseado no volume
previamente ocupado pela producdo de hidrocarbonetos que se torna disponivel para o armazena-
mento do CO,, representado pela Equacao 1 (MACHADO et al., 2009):

GCO, =Ahgd¢totp E (1)
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Onde:

A= &rea geografica

hg= espessura do reservatorio

dtot=porosidade média/espessura (hg)

p= densidade do CO,

E=taxa de porosidade efetiva

Embora existam tentativas para padronizar a avaliacao da capacidade de armazenamento de
CO, em reservatorios geologicos, a maioria tem usado uma série de abordagens e metodologias e
conjuntos de dados de tamanho e qualidade variavel, resultando em ampla variedade de estima-
tivas da capacidade de armazenamento. Devido as incertezas quanto a avaliacdo de reservatorios

da subsuperficie, o calculo exato nem sempre € possivel, com isso, a capacidade de armazenamento
torna-se uma aproximacao do volume de CO, que pode, de fato, ser armazenado (CO2CRC, 2008).

1.3.2 MEDICAO, MONITORAMENTO E VERIFICACAO DO SEQUESTRO DE CARBONO DIRETO

Medicao, monitoramento e verificacdo sdo atividades do sequestro de carbono direto que buscam
medir a quantidade de CO, armazenado no local especifico do sequestro, monitorar o local visando
possiveis vazamentos ou outras formas que possam deteriorar a integridade do armazenamento
ao longo do tempo e verificar se o CO, esta realmente armazenado e nao apresenta riscos ao meio
ambiente (IPCC, 2005). O monitoramento deve ser utilizado para (IPCC, 2007):

e Monitorar as condi¢ées de injecao do CO, e medir as taxas de injecdo de CO,;
e Verificar a quantidade injetada de CO, que ficou efetivamente armazenada;

e Otimizar a utilizacdo dos volumes disponiveis para o armazenamento;

® Demonstrar que o CO, permanecera armazenado nas formacoes geologicas que estiverem sendo
estudadas;

e Detectar vazamentos (leakage e seepage).”

A capacidade de medir, monitorar e verificar garante um armazenamento seguro e permanente.
Ademais, a medicdo, o monitoramento e a verificacao poderdo fornecer informacao valiosa para
aprimorar continuamente as praticas de injecao e gestdo de carbono. As areas de atuacdo do moni-
toramento sao (BENSON, 2005):

13 Leakage ¢ considerado um vazamento de grandes proporcdes, um acidente. Seepage é considerado um vazamento natural,
ou, ainda, um pequeno vazamento (MELO, 2008).
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1) No reservatério (devem ser analisados: pressdo, temperatura e comportamento do CO, injetado
no reservatoério);

2) No selo do reservatorio (deve ser analisada a integridade do selo como possiveis fraturas, per-
meabilidade);

3) No caminho percorrido pelo CO, na formacéo geoldgica caso ocorra vazamento.

Para atuar nessas trés areas, existem trés categorias de técnicas para monitoramento além dos
métodos sismicos. As categorias sdo (BENSON, 2005):

e Monitoramento do ponto perfurado (poco);

e Monitoramento pela superficie na regido proxima a perfuracio (caracteristicas geofisicas);

e Monitoramento das caracteristicas geoquimicas (retiram-se amostras do local para avaliar as
concentracdes de CO, na regido estudada).

Medicdo, monitoramento e verificacdo também incluem o desenvolvimento de protocolos e me-
todologias para calcular as emissoes de CO, evitadas nos sistemas de captura de carbono, mais
especificamente, considerando os métodos de utilizacao do CO, para preencher reservatorios ja
explorados (CUNHA, 2005).
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e gas natural




2 CCS NA PRODUCAO DE OLEO E GAS NATURAL

Os sistemas de captura e armazenamento geolégico de CO, (CCGS)* sdo reconhecidos mundialmen-
te como alternativas para reduzir emissoes de didxido de carbono provenientes de fontes estaciona-
rias (IEA, 2010; IPCC, 2007; ROCHEDO, 2011; NOGUEIRA et al., 2014; COSTA, 2009; COSTA, 2014).

Essas praticas sao utilizadas no setor de petréleo mundial para reduzir as emissoes, por exemplo,
na explotacao de campos of fshore na Noruega (Campo de Sleipner) e campos onshore na Argélia (IEA,
2010; COSTA, 2009; RODDY, 2012; COSTA, 2014). Alguns dos exemplos citados sdo apresentados
a seguir.

i) Sleipner - Statoil - Noruega

A primeira planta de demonstracdo de captura que esta operando em escala industrial é a planta
instalada em Sleipner, Noruega, que se localiza no Mar do Norte e é operada pela Statoil desde 1996
(ENGEPROJNEWS, 2013). Essa planta € o principal projeto de CCGS offshore no mundo.

Figura 29 - Campo de Sleipner, Noruega

Fonte: STATOIL, 2014a

14 Carbon capture and geological storage.
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O complexo de Sleipner ¢ formado por duas plataformas de producido - cada uma recuperando
gas natural de um campo diferente (Sleipner West e Sleipner East) - e pela plataforma Sleipner T,
responsavel pela separacao do CO,. Duas motivacdes principais foram os precursores do CCS nesse
campo da Noruega. Primeiramente, o estudo do campo Sleipner West indicou concentracao de CO,
igual a 9% mol CO,, muito mais alta do que as especificacées de mercado dos seus compradores, que
requeriam teor de no maximo 2,5% mol de CO,. Somado a isso, em 1991, as autoridades noruegue-
sas estabeleceram uma taxacao de carbono com o intuito de diminuir as emissées de CO, offshore.
Esses fatores levaram a Statoil a separar o dioxido de carbono e injetd-lo em um aquifero salino (o
reservatorio Utsira) localizado a 1 km de profundidade. A imposicao da taxacao de carbono ajudou
no financiamento da planta de captura e hoje a instalacdo recebe créditos de CO, pela sua reducao
de emissdes. Atualmente, a taxa de carbono esta na faixa dos US$ 50 por tonelada de CO, (STATOIL,
2014b).

A plataforma Sleipner T foi construida especialmente para separar o CO, do gas natural, sendo
capaz de separar 1 milhdo de toneladas de CO, por ano. Fica ao lado das outras plataformas de pro-
ducéo e utiliza a tecnologia de absorcdo quimica com solventes a base de aminas para a separacao
dos gases, empregada na pos-combustdo (ROCHEDO, 2011). Vale citar que essas plataformas sdo de
dguas rasas e nao sao semissubversiveis e FPSO, como é o caso das plataformas de producao do pré-
-sal. No caso do pré-sal, as condicbes de producdo sio mais severas devido ao afastamento da costa
e a profundidade, por isso ndo seria indicado utilizar a tecnologia de absorcao quimica que requer
equipamentos de grandes dimensoes que podem gerar instabilidade nas plataformas flutuantes.

Gas from
Shelpner West

Figura 30 - Plataforma de Sleipner

Fonte: ENGEPROJNEWS, 2013
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Figura 31 - Esquema das Formacdes Geoldgicas de Snghvit (esquerda), Sleipner (meio) e In
Salah (direita)

Fonte: EIKEN et al., 2011

i) In Salah - Statoil - Argélia

A Statoil realizou um unico projeto de captura de CO, fora da Noruega, o projeto In Salah, na
Argélia. Tanto por questées técnicas quanto por questdes comerciais, foi utilizada a mesma tecnologia
de separacao aplicada no campo Sleipner, baseada no processo de aminas (STATOIL, 2014c). Como
apresentado no exemplo anterior, caracteristicas da explotacdo e das plataformas, como profundida-
de e estabilidade das instalacoes, possibilitaram a utilizacao da tecnologia de separacdo de absorcédo
quimica. Porém, isso nao ocorre no caso do pré-sal, ja que as plataformas sao flutuantes e enfrentam
limitacoes de espaco e, portanto, para as FPSO do pré-sal, a indicacdo é que sejam utilizados sistemas
de membranas.

O projeto entrou em operacdo em 2004 e contém armazenamento de escala industrial. Diversos
campos, com teor de gas carbénico entre 1% e 10% mol, visando se adequar as especificacoes de ex-
portacao do gas natural de 0,3% mol, injetam o CO, em formacoes salinas profundas, entre 1.850 e
1.950 metros de profundidade (MATHIESON et al., 2010).

Até 2010, foram injetadas mais de 3 milhées de toneladas de carbono (MATHIESON et al., 2010).
No entanto, a injecdo de CO, fol interrompida em 2011 como medida de seguranca, principalmente
relacionada a capacidade do reservatério. Novos dados e resultados sismicos estao sendo estudados
para formar uma estratégia mais adequada de injecao para esse reservatorio (STATOIL, 2014c¢).
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iii) Snghvit - Noruega

Snghvit é outro campo of fshore explorado na Noruega. Fica localizado a 150 km da costa e a 2.400
metros de profundidade. No entanto, a operacao nao ocorre toda em alto-mar. O gas natural extraido
é levado até uma planta de liquefacdo onshore, onde ocorre a liquefacdo do gas natural a -163°C e a
consequente separacao do gas carbonico. Esse ulltimo retorna ao mar para ser injetado em camadas
de arenito poroso (reservatério Tubden) (STATOIL, 2014d). O gas natural apresenta teor de CO, entre
5% e 6% mol.

Especificamente no Brasil, essas praticas tém sido consideradas pela Petrobras para mitigar a
emissao de CO, presente no gas associado nos campos do pré-sal. Estima-se que os campos apresen-
tem de 10% a 45% mol de CO, (FORMIGLI, 2008; CREDIT SUISSE, 2014). Portanto, para produzir o
gés natural presente nesses campos, seria mandatoério capturar o didxido de carbono e reinjeta-lo
Nnos proprios campos.

Neste capitulo, o foco sdo as tecnologias de captura e armazenamento geoldgico de CO, aplicadas ao
setor'’ de exploracao e producao de éleo e gas natural (upstream), principalmente no que diz respeito
as emissoes de CO, provenientes das atividades de producao dos campos do pré-sal.

A seguir, descreve-se uma plataforma tipica (FPSO) a ser utilizada na exploracado e producao dos
campos do pré-sal e os principais processos que ocorrem nessas instalacoes.

2.1 DESCRICAO DE UMA PLATAFORMA DE PRODUCAO DE PETROLEO E GAS
NATURAL (FPSO)

FPSO sdo navios com capacidade para processar e armazenar o oleo e prover a transferéncia do
6leo e/ou gas natural para outras unidades (BNDES, 2008). Esse ¢ o tipo de plataforma selecionado
para ser utilizado nos campos do pré-sal devido, principalmente, a localizacido dos campos (offshore
- 300 km da costa) (PETROBRAS, 2014; CREDIT SUISSE, 2014).

As instalacoes maritimas de producao de éleo e gas natural sdo constituidas por um conjunto de
processos fisico-quimicos que visam a separacao das fases liquido/gasosas e suas respectivas espe-
cificacoes antes de serem transportadas para as instalacdes terrestres (terminais, refinarias, UPGN)
(MAIA, 2007). A Figura 32 mostra o diagrama de uma instalacado maritima tipica, ou seja, uma planta
de processamento primario de petréleo bruto.

15 As projecoes de producao de dleo e gas natural e as emissoes referentes ao setor de E&P no Brasil encontram-se detalhadas
no capitulo de E&P do setor de energia do presente estudo.
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Figura 32 - Diagrama de uma Instalacdo Maritima Tipica
Fonte: FREITAS et al., 2007

As plataformas atuais sdo construidas para resistir as pressoes exercidas pelas imensas colunas
d’agua. Os sistemas de elevacao, flowlines e risers chegam a plataforma e sio conectados aos manifolds,
conjuntos de valvulas e instrumentos de controle necessarios para proporcionar flexibilidade na
operacao da plataforma. Em seguida, encontram-se os lancadores e recebedores de pigs, fundamen-
tais na manutencdo das linhas de elevacdo e equipamentos submarinos; estes, por acao mecanica,
limpam as linhas, removendo parafina e outras substancias que aderem as paredes internas. O
petréleo que chega aos manifolds € alinhado para dutos principais. Assim, o petroleo é direcionado
ao trocador de calor onde se recupera a energia que seria desperdicada, aumentando a temperatura
do petrdéleo em cerca de 5°C. O petréleo, entdo, segue para o separador trifasico, que separa a agua, o
Oleo e o0 gas. No separador, ocorre o tratamento mecanico, caracterizado pelo uso de acessorios, que
permite a separacdo continua das fases dgua, oleo e gas. A dgua segue para a estacao de tratamento
de 4dgua e o gds segue para a unidade de processamento de gas natural, ambas onshore, em linhas
separadas. O dleo segue para o tratador de éleo, onde passa por tratamento térmico, continua o trata-
mento quimico e ocorre o tratamento eletrostatico. O ¢leo que sai do tratador segue para tanques de
armazenamento, onde o tratamento quimico é finalizado durante o tempo em que fica em repouso,
facilitando a decantacdo da agua e a estabilizacao do 6éleo. Apds um tempo de repouso, determinado
pelo projeto da planta de processamento primadrio, o 6leo é conduzido aos navios que irdo para a
refinaria (FREITAS et al., 2007).

Baseando-se na descricao simplificada do processamento de petréleo bruto apresentada, podem
ser destacados alguns processos referentes ao processamento do 6leo e do gas natural produzidos
em uma plataforma offshore.

No caso do 6leo, a Figura 33 ilustra um esquema das secdes distintas de um vaso separador de
producao tipico.
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Figura 33 - Esquema de um Separador de Producao de Oleo Tipico
Fonte: SOUZA FILHO, 2004

A seguir, sdo descritos os processos que ocorrem no separador de producao de 6éleo (FREITAS et
al.,, 2007):

® Secdo de separacao primaria: localizada na entrada do vaso. Nessa secdo, o fluido choca-se com
dispositivos defletores ou passa através de um difusor, fazendo com que boa parte do gas se separe
do liquido, e este ultimo fica na parte inferior do vaso;

® Secao de separacao secundaria: localizada na parte superior do vaso, onde as goticulas maiores de
6leo que permaneceram na corrente gasosa sao separadas por decantacao;

® Secao de acumulacao de liquido: formada pela regido inferior do vaso. Nessa secdo, o tempo de
retencao deve ser suficiente para que ocorra a separacao do gas remanescente na fase liquida, além
de permitir a separacao de grande parte da 4gua, no caso dos separadores trifasicos;

® Secao de aglutinacao: localizada normalmente préxima a saida de gas. As goticulas de liquido ar-
rastadas pela corrente gasosa, ndo separadas nas secoes anteriores, sdo aglutinadas e removidas
do fluxo gasoso por dispositivos que apresentam superficie com elevada area de contato.

O separador bifasico tem a finalidade de separar as fases liquidas (petroleo ou petroleo + dgua)
e vapor (gas seco ou saturado de vapor d’agua). E um vaso de pressao, comumente cilindrico (ho-
rizontal ou vertical) e eventualmente esférico, onde, por efeito da gravidade, o liquido decanta no
fundo, sendo retirado do equipamento através de uma tubulacdo de drenagem com valvula acionada
por controlador de nivel de liquido no vaso. O gas acumulado na parte superior do equipamento €
removido geralmente por meio de tubulacao equipada com valvula acionada por um controlador da
pressao de operacao do separador.

O separador trifasico é bastante semelhante ao separador bifésico, usando, inclusive, os mesmos
tipos de dispositivos internos. Diferencia-se do bifasico pelo aparecimento de 4gua na secdo de acumu-
lacao, o que implica a instalacdo de mais uma saida no vaso e de um sistema de controle de interface
6leo/agua. O tipo de 6leo processado define o tempo de retencao ideal do liguido no equipamento.
A eficiéncia de separacao pode ser aumentada com adicdo de desemulsificantes na alimentacao. O
tempo de retencdo minimo para o liquido é de 15 minutos em relacdo a vazdo de entrada. A pro-
priedade fisica mais critica na operacao ¢ a viscosidade da mistura, sendo a eficiéncia inversamente
proporcional a essa propriedade.
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A classificacdo dos vasos separadores ¢ feita de acordo com a forma: horizontal ou vertical. Os
separadores horizontais sdo normalmente mais eficientes sob o ponto de vista da separacao gas/
liquido, sobretudo onde ha ocorréncia de espumas ou altas razoes gas/liquido, uma vez que oferece
area superficial de interface maior que permite maior decantacao das goticulas de éleo presentes na
fase gasosa, além de favorecer o desprendimento do gas da fase liquida separada. Os vasos separa-
dores verticais podem ser bifasicos ou trifasicos - estes requerem menor area para instalacao e tém
uma geometria que facilita a remocao de areia depositada no fundo.

Dentre os processos referentes a producdo de gas natural, podem ser destacados os seguintes
(MAIA, 2007):

® Separacao 6leo-gas: processo fisico de separacdo das fases liquida (6leo) e gasosa (gas natural) em
que o gas ainda apresenta composicao inadequada para transporte e comercializacdo (teor de
umidade e gases acidos);

® Depuracao do gas: processo fisico de remocao de particulas oleosas, carreadas pelo gas no processo
anteriormente citado;

e Sistema de compressdo: processo de fornecimento de energia de pressao ao gas, utilizando-se
turbo ou motocompressores;

e Sistema de remogao de CO,: processo em que o CO, € removido caso o gas natural produzido apre-
sente teor de CO, maior ou igual a 2% vol.;

e Sistema de desidratacao: processo quimico de remocao da agua existente no gas sob a forma de
vapor (umidade do gas);

e Reinjecdo de gas (armazenamento): método de recuperacdo secundaria convencional de petroleo
baseado no processo imiscivel de reinjecdo de gas no reservatoério por um poco injetor submarino;

e Exportacdo: processo de transferéncia de gas para o continente por gasodutos que operam a alta
pressao (10 a 17 x 103 kPa);

e Gas lift: método de elevacdo artificial do petrdleo que estimula os pocos produtores via injecéo
continua de gas na coluna de producao (tubulacao que interliga o poco submarino a instalacao de
producéo);

e Sistema de gas combustivel: sistema de consumo interno ou consumo proprio nas instalacoes de
producao de petroleo. Esse sistema é dividido em gas combustivel de alta pressao e de baixa pressao.
No caso do gés de alta presséo, este é consumido por turbinas a gas para geracao de eletricidade
para o consumo da instalacdo maritima (consumo energético). O gas de baixa pressao é consu-
mido para fins ndo energéticos (consumo nao energético). Ainda ha uma parcela do gas de baixa
pressao que é utilizado nos queimadores (sistema de alivio). O consumo interno do gas representa
aproximadamente 14% da vazao volumétrica do gas produzido pela instalacdo maritima. Desse
montante, 80% sdo utilizados para fins energéticos;

e Sistema de vent: liberacdo de correntes residuais de gas natural para a atmosfera provenientes de
equipamentos da planta de processamento de petréleo e de gds natural;

e Sistema de alivio: constituido por despressurizacao e alfvio de gases da planta de processo quando
da ocorréncia de situacoes de emergéncia. Esse sistema dispde de vaso coletor para remocao de
liquido e de um sistema de queimadores (flares) responsavel pela queima controlada de combustivel
gas0s0 e pela emissdo de gases de combustao para a atmosfera.
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As emissoes de CO, provenientes de instalacoes maritimas tipicas de producao de petréleo, como
as descritas neste estudo,'® sdo basicamente oriundas de venting e flaring do gas natural (o gas natural
bruto que contém em sua composicao CO,) e da sua utilizacao (principalmente geracao de eletricidade)
(MAIA, 2007; SCHAEFFER et al., 2012).

O consumo interno ou autoconsumo de gas natural de uma instalacdo maritima de producao de
petréleo e gds pode chegar a 14% da vazao volumétrica do gas produzido, como ja mencionado (MAIA,
2007). No presente estudo, considerando o autoconsumo de 14%, foi estimado que o autoconsumo
de gas natural corresponde a 3,2 m?/bbl éleo produzido. Vale ressaltar que, em face da indisponibi-
lidade de dados e visando a uma analise conservadora em relacdo as emissées de CO,, nao foi feita
uma diferenciacdo entre a energia consumida na producao de 6leo do pds-sal e do pré-sal; logo, ndo
foram consideradas diferencas nas condicdes de explotacdo dos campos do pré-sal e do pds-sal (i.e.,
profundidade e distancia da costa). Esse autoconsumo foi considerado constante ao longo do tempo
e igual para todas as capacidades médias de plataforma.

Considerando os processos e as fontes de emissdes de GEE que estao presentes em uma FPSO, a
seguir sao apresentadas informacdes para realizar a captura de CO, durante a producao de 6leo e
gas natural.

2.2 CAPTURA DE CO2 EM PLATAFORMAS DE PRODUCAO DE OLEO E GAS
NATURAL NOS CAMPOS DO PRE-SAL

A andlise apresentada nesta secio é inédita e, portanto, diante da auséncia de dados publicos,
falta de histdrico relevante da producao de éleo e gas natural nos campos do pré-sal e complexidade
do problema retratado neste estudo, foram adotadas varias premissas e hipéteses para realizar as
simulac¢des, apresentadas a seguir. Sendo assim, torna-se evidente o alto grau de incerteza aqui con-
siderado e, portanto, as simulacdes e seus resultados poderdo ser aprimorados no futuro.

A captura do CO, pode ser realizada antes (pré-combustao) ou apds a utilizacao do gas natural
(pés-combustao). Neste estudo, considera-se que a captura do CO, ¢é feita diretamente do gas associa-
do extraido nos campos do pré-sal (pré-combustio). E importante destacar que nio ¢ considerada a
captura de CO, a partir da combustao do gas para geracao de energia elétrica nem do gas em flares.

Nao é possivel capturar a totalidade do CO, emitido pelas plataformas de producao de 6leo e gas
natural. Entao, surge aqui o conceito de CO, “capturavel”. CO, capturavel ¢ a parcela do CO, emitido,
principalmente, na extracdo de 6leo e gds natural, na geracao de calor e/ou queima de combustiveis
fdsseis no setor industrial e na geracdo de energia elétrica, que é viavel de ser separada utilizando
pelo menos uma das rotas tecnolégicas disponiveis. Rotas tecnoldgicas incluem: pré-combustéo,
pos-combustao e oxicombustdo. Além disso, dessa parcela de CO, capturavel, sdo de fato capturados
entre 85% e 90% do CO, devido as limitagoes técnicas dos métodos de separacao de gases existentes
(COSTA, 2014; IEA, 2012; RODDY, 2012; ROCHEDO, 2011; KURAMOCHI, 2012).

16 As instalacées maritimas utilizadas para exploracdo e producédo de petroleo sido detalhadas no capitulo correspondente a
E&P de petroleo e gas natural do relatério do setor de energia, elaborado pela equipe deste trabalho. O relatério de energia
constitui outro produto deste estudo.
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O método de captura mais indicado para as novas plataformas do pré-sal (FPSO) seria a membrana
(DINO, 2008). Membranas sao estruturas que separam dois meios e atuam como barreiras seletivas
em que determinadas moléculas sido capazes de atravessar de um lado para o outro. Na separacao’
de gases, a tecnologia de membranas se baseia na interacdo quimica ou fisica dos gases com a mem-
brana, o que permite que certos gases atravessem a membrana a velocidades maiores que outros.

O modulo de membrana, seja em folha espiralada ou em fibra oca, faz com que o footprint dessas
unidades seja significativamente menor que o footprint de tecnologias convencionais de absorcao,
como dito no capitulo 1 deste relatério. Isso pode ser verificado na Figura 34, na qual a unidade
de membranas envolvida pelo retdngulo amarelo substitui toda a unidade de absorcdo mostrada
no restante da foto, como também citado no capitulo 1 deste relatorio (DORTMUND; DOSHI apud
MORETZ-SOHN; MONTEIRO, 2009).

Figura 34 - Footprint Requerido por Unidades de Membranas e Absorcéao
de Aminas

Fonte: DORTMUND; DOSHI apud MORETZSOHN; MONTEIRO, 2009

Portanto, no caso das plataformas a serem utilizadas na exploracao dos campos do pré-sal, o uso
das membranas se justifica principalmente devido ao seu footprint. Um moédulo de membrana, em
folha espiralada ou fibra oca, tem footprint menor do que o de uma planta de captura que utiliza, por
exemplo, o método de absorcao quimica, como dito anteriormente. O espaco necessario para acomodar
todos os equipamentos utilizados na captura por absorcdo quimica nao esta disponivel, normalmente,

17 Para mais informacoes, ver capitulo 1 - Aspectos conceituais de CCS - deste relatério.
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em uma FPSO. Os layouts das FPSO sdo bem definidos e os espacos sao restritos. Além disso, por ser
um tipo de plataforma que nao ¢ fixa, pode gerar instabilidade na estrutura ao alocar equipamentos
para absorcao quimica como as torres de absorcao,'® que tém grandes dimensées (ROCHEDO, 2011;
CASTELO BRANCO, 2008).

A partir da selecdo do método de captura (membranas), foi selecionado como maédulo padrio o
sistema UOP Separex™, que é um tipo de moédulo compacto desenvolvido pela UOP que pode ser
instalado em FPSO, como é o caso das plataformas de producdo dos campos do pré-sal (UOP, 2013;
PETROBRAS, 2014; ECHT; MEISTER, 2009). Segundo UOP (2013), foram contratados pela Petrobras
modulos do sistema UOP Separex™ para separar CO, de 7 milhdes m® de gas natural por dia nos
campos do pré-sal e oito médulos para serem instalados em plataformas de producao (FPSO) na
Bacia de Santos.

Estima-se que um moédulo do sistema UOP Separex™ (membrana + skid'®) ocupe uma area de apro-
ximadamente 347 m?e pese cerca de 582 toneladas (UOP, 2009). Este ¢ um moédulo compacto para ser
utilizado em plataformas de producéo de 6leo e gas e corresponde aos seis médulos (membranas + skids)
de um design mais antigo que ocupava uma area de 1.185 m? Com a utilizacao do sisterna compacto
ocorre, portanto, reducao de cerca de 70% na drea ocupada pelos modulos (footprint) (UOP, 2009). A
Figura 35 e a Figura 36 ilustram skids contendo modulos de membranas do sistema UOP Separex™ .

Figura 35 - Skids com Médulos de Membranas do Tipo UOP Separex™
Fonte: UOP, 2009

18 A descricao mais detalhada de todos os métodos de captura, inclusive absorcdo quimica, encontra-se no capitulo 1 deste
relatorio.

19 Skid é uma estrutura que suporta os sistemas de membranas e outros equipamentos alocados nas instalacées maritimas.
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Figura 36 - Skid com Médulos de Membrana do Tipo UOP Separex™
Fonte: UOP, 2009

A Figura 37 mostra um modulo de membrana do sistema UOP Separex™ (mdédulo e secdo trans-
versal do modulo).

Figura 37 - Médulos de Membrana do Sistema UOP Separex™

Fonte: UOP, 2009
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A Figura 38 mostra o elemento utilizado no carregamento do gas na entrada do moédulo do sistema
UQOP Separex™,

Figura 38 - Elemento Utilizado no Carregamento de Gas de um Médulo de Membrana

Fonte: UOP, 2009

Segundo a Petrobras (2014) e UOP (2013), serao utilizados modulos de membranas iguais em todas as
plataformas de producdo de éleo e gas (FPSO) no pré-sal. De acordo com essa informacao, foi adotada,
neste estudo, a premissa de que todos os médulos de membranas seriam iguais, independentemente
da capacidade média das plataformas e dos teores de CO, do gas associado produzido nos campos do
pré-sal. O que deve variar é o nimero de modulos por tipo de plataforma, conforme serd explicado a
seguir. Note-se também que uma mesma FPSO deve operar em diferentes campos de producao com
diferentes caracteristicas e, por isso, as FPSO que operarado no pré-sal nao devem ser construidas sob
medida e com especificacoes exclusivas (taylor-made).

Sendo assim, foi feito o dimensionamento dos modulos de membrana e captura de CO, a serem
considerados neste estudo para, consequentemente, calcular o potencial de captura de emissoes e os
custos de captura do CO, que seria emitido na explotacdo dos campos do pre-sal. A seguir, apresen-
tam-se a metodologia utilizada e os resultados da aplicacao da referida metodologia.
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2.2.1 DIMENSIONAMENTO DA MEMBRANA E CAPTURA DE CO2

2.2.1.1 METODOLOGIA

O dimensionamento do modulo da membrana usada para a captura de carbono nos campos de éleo
e gas natural do pré-sal foi feito utilizando-se o Aspen Hysys®, software de simulacdo de processos
que permite a otimizacdo de processos e operacoes.

O modelo desenvolvido foi validado com dados do estudo de Echt e Meister (2009), que avaliaram
os resultados da instalacdo offshore em uma plataforma de processamento de gas natural na Asia.
No estudo em que o modelo aqui desenvolvido se baseou, foi utilizado o sistema de membranas
UQOP Separex™, desenvolvido pela UOP, empresa multinacional de fornecimento de tecnologia para
o processamento de gas natural. Foram utilizados especificacdées do sistema UOP Separex™ (ECHT;
MEISTER, 2009), considerando o teor de CO, do campo e as exigéncias de especificacdo do gas na-
tural vendido, e dados de caracteristicas da membrana (BAKER; KAAEID, 2008) para a modelagem
no Aspen Hysys®.

As caracteristicas da membrana adotada foram baseadas em um exemplo que considerou um gas
natural com teor inicial de 44,5% mol de CO, e especificacao de no maximo 8% mol de CO, antes de
ser transportado por dutos. O fluxo requerido do gas natural exportado é de 9,1 milhdes de m® por
dia, o que resulta em fluxo de alimentacao maximo de 19,2 milhoes de m?® por dia, para o teor de
44.5% mol de CO, contido no gas natural. O estudo considerou um sistema de membrana em dois
estagios, mostrado na Figura 39.

Membrana de 2 estagios
283 km?dia
10% CO, —» 2% CO,
55,16 bar 2
10% CO, 2000 m
44% CO,
Compressor
400 kw
86% CO,
Perda de metano: 1,5% para o vent

Figura 39 - Exemplo de Membrana em Dois Estagios
Fonte: BAKER; KAAEID, 2008
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No primeiro estagio, ocorre a separac¢ao do CO,, gerando um gas que obedece a especificacao de
teor de didxido de carbono. No entanto, o CO, separado ainda contém uma porcentagem alta de gas
natural. Logo, esse gas passa por uma segunda membrana, onde ocorre nova separacao, tendo como
produtos um gas muito concentrado em CO, - que ja pode ser injetado - e um gas que retornara ao
primeiro estdgio da membrana. Assim, as perdas do gas natural sdo reduzidas consideravelmente
quando em comparacdo a membrana de um estagio (BAKER; KAAEID, 2008).

Os parametros de projeto utilizados para as simulacées realizadas para os campos do pré-sal, neste
relatoério, foram baseados nos parametros definidos por Echt e Meister (2009), conforme a Tabela 5.

Tabela 5 - Parametros do Sistema de Echt e Meister (2009)

Definicdo de projeto

Entrada da membrana

Fluxo maximo de gas milhGes de m3/dia 19,2
Teor de CO, % mol 44,5
Especificagdo requerida

Fluxo minimo de gas milhdes de m3/dia 9,1

Teor de CO, % mol <8
Recuperagdo do hidrocarboneto % > 95

Fonte: Elaboracao proépria com base em ECHT; MEISTER, 2009

A partir do exemplo apresentado e desses dados, foi possivel calcular a area de membrana neces-
saria para determinado volume de gas. Em Echt e Meister (2009), foram considerados seis modulos
de membrana. No entanto, para o presente estudo, a metodologia adotada foi o dimensionamento
de apenas um maodulo. Este iinico médulo foi dimensionado considerando que o gas extraido teria
45% mol de CO,, como € o caso do Campo de Libra, no pré-sal, e que € o limite superior da faixa de
teores de CO, considerada para o modelo aqui desenvolvido. O modulo padrao dimensionado, por-
tanto, ndo esta otimizado para campos com outros teores de CO, e foi dimensionado de forma mais
conservadora. O moédulo padrao de separacao por membranas em plataformas é capaz de processar
um volume maximo de 3,1 milhées de m®por dia. Dependendo da capacidade de processamento da
plataforma, mais de um modulo pode ser adquirido e todos os calculos podem ser replicados para
os modulos adicionais. A ideia é que uma mesma FPSO possa operar em diferentes campos com
diferentes teores de CO.,.

Para as simulacoes aqui realizadas, foram consideradas trés capacidades médias diferentes de
plataformas, com producées diarias de 100, 150 e 200 mil barris de 6leo. Segundo a IEA (2014), a
quantidade média de gds bruto extraido no processamento de um barril de 6leo do pré-sal é de cerca
de 40 m®. Portanto, cada plataforma terd sua respectiva capacidade de producéo de gas extraido.

Uma vez que ainda ha incerteza quanto a quantidade precisa de CO, no gas natural do pré-sal, foi
considerada uma faixa ampla, entre 10% e 45% mol de teor de CO,,, segundo proposto pela literatura
cientifica disponivel (DINO, 2008; IEA, 2014; CREDIT SUISSE, 2014). A area de membrana de cada
modulo foi considerada a mesma, tanto para 10% mol quanto para 45% mol de CO,. Entdo, foram
elaborados dois cenarios de teor de CO,, um para 10% mol e outro para 45% mol, para cada capacidade
meédia de plataforma adotada.
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Utilizando-se a modelagem apresentada, também foram obtidos os volumes de reinjecao e de pro-
ducao de gas para um unico médulo, bem como a composicdo de cada um desses gases. Os dados sdo
diferentes para os diversos teores de CO, considerados. De acordo com a capacidade da plataforma,
pode haver um volume de gas bruto extraido do campo que excede a capacidade da membrana. Esse
volume ndo passa pela membrana (bypass do gds bruto) e € injetado diretamente no reservatorio, junto
com o gas rico em CO, capturado na membrana, como mostrado esquematicamente na Figura 40.

Reinjecao

CO, capturado pelo sistema de membrana |

Gas natural
produzido

Volume de entrada no sistema de membrana |

Bypass do gas
bruto

Gas bruto extraido do campo

Figura 40 - Esquematizacio do Funcionamento da Membrana

Fonte: Elaboracao prépria

Assim, foi possivel calcular, para cada teor de CO, e cada capacidade de plataforma considerados,
o numero de moédulos necessario, os volumes capturados na membrana, os volumes reinjetados (i.e.,
0 CO, capturado e o bypass) e os volumes produzidos.

Para chegar ao volume reinjetado de CO, por ano, foi obtida uma taxa de captura, em quantidade
de CO, por barril produzido (ktCO,/bbl), que considera a taxa de captura para cada tipologia de plata-
forma e a estimativa de plataformas para o pré-sal. A taxa de captura por capacidade de plataforma
foi calculada dividindo-se o volume injetado de CO, pela capacidade de processamento da plataforma.
A taxa de captura anual ¢ uma meédia ponderada entre a taxa de captura da plataforma pela quanti-
dade de plataformas existentes no ano operando no pré-sal. Assim, obteve-se uma taxa de captura de
CO, por barril de 6leo produzido. Em seguida, multiplicou-se a taxa de captura anual pela produ¢ao
anual do pré-sal e obteve-se o volume reinjetado de CO,. A penalidade energética considerada pelo
uso das membranas foi a energia elétrica utilizada pelos compressores. Essa energia foi estimada
pela poténcia dos compressores dimensionados pela modelagem feita no Hysys para processar nas
membranas os volumes de gas bruto estimados para cada capacidade de plataforma.
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O volume de gés extraido por cada tipo de plataforma foi utilizado em conjunto com as estimativas
do nuiimero e evolucdo das capacidades das plataformas, elaboradas no capitulo de exploracao e pro-

ducao de 6leo e gas natural do setor de energia deste estudo. Também para o capitulo de exploracdo e

producao do setor de energia, foram elaboradas curvas de producao liquida de gas natural do pré-sal

que dependem do teor de CO, no reservatério (10% mol CO, e 45% mol COZ).

2.2.1.2 RESULTADOS

Os resultados da separacao por membrana por tipologia de plataforma estdo apresentados na
Tabela 6 e na Tabela 7, separados pelo respectivo teor de CO, no gas bruto.

e Teor de CO, na entrada: 10% mol

Tabela 6 - Volumes de Producao e Reinjecao para o Gas com Teor de 10% mol de CO,

Capacidade o >

média das Volume: gas Mddulos de IS do gas Producao bruta de gas
extraido extraido (M ST

plataforma (Mm3/dia) membrana m*/dia) natural (M m3/dia)

(mil bpd)

100 4,0 2,73

150 6,0 0 5,46

200 8,0 2 5,46

Capacidade Taxa de captura

média das Reinjecao Teor de CO, no Captura de

plataforma (Mm3/dia) gas reinjetado bigaga(l?: /edr'ir:) % (tCO./bbl)

(mil bpd) 2

100 1,37 26% 0,66 89% 0,0066

150 0,74 70% 0,95 86% 0,0064

200 2,74 26% 1,31 89% 0,0066

Fonte: Elaboracdo propria

e Teor de CO, na entrada: 45% mol

Tabela 7 - Volumes de Producao e Reinjecao para o Gas com Teor de 45% mol de CO,

Capacidade >

média da Vc::trrnael’ dgoas Médulos de g': ":_‘ ?(stfac;go Producao bruta de gas
plataforma (Mm3/dia) membrana g(Mm3/dia) natural (Mm?3/dia)
(mil bpd)

100 4,0 1 1,82

150 6,0 0 3,64

200 8,0 2 3,64
Capacidade Taxa de captura
média da Reinjecao Teor de CO, no C%a':]t:'::n(:_

plataforma (Mm3/dia) gas reinjetado 2 : % tCO._/bbl
(mil bpd) brana (kt/dia) o (tCo,/bbl)
100 2,28 75% 3,15 96% 0,0315
150 2,56 95% 4,48 91% 0,0299
200 4,56 75% 6,30 96% 0,0315

Fonte: Elaboracao proépria




Considerando a projecao da producao de éleo no Brasil apresentada no capitulo de exploracao e
producao do relatério do setor de energia® deste estudo e que as instalacdes maritimas novas serao
do tipo FPSO devido a producdo em aguas profundas e ultraprofundas, foram feitas estimativas do
numero de plataformas necessarias.

Nesse caso, a projecao elaborada foi conservadora, considerando que todas as plataformas imple-
mentadas em um mesmo ano terdo a mesma capacidade média. Essa capacidade média aumenta ao
longo do tempo em funcao de uma maior producdo decorrente do pré-sal, que exigira plataformas
de maior porte para processar os volumes de 6leo estimados para essa regiao.

® Pds-sal: todas as plataformas com capacidade média de 100 mil barris por dia;

® Pré-sal: até 2019: capacidade média de 100 mil barris por dia;

2020-2035: capacidade média de 150 mil barris por dia;
2035 em diante: capacidade média de 200 mil barris por dia.

A escolha da capacidade média das plataformas foi baseada em estudos realizados pelo Credit
Suisse (2014), que utilizou uma meédia de 100 mil bpd, e pela IEA (2014), que utilizou como média 150
mil bpd. Além disso, assumiu-se que as plataformas tém 30 anos de vida util (LUCZYNSKI, 2002) e
que, quando uma plataforma for substituida, outra de maior porte entrard em seu lugar.

Assim, chegou-se ao numero de plataformas novas e em operacdo que consta na Tabela 8 e na
Figura 41.

Tabela 8 - Estimativa de Plataformas

PO a Pre-sa
Ano
operacao o operacao S

2010 21 2 1 0
2015 29 13 8 7
2020 33 9 12 4
2025 33 5 16 4
2030 29 5 21 5
2035 22 5 26 5
2040 15 2 28 3
2045 10 0 24 3
2050 6 0 20 0

Fonte: Elaboracao prépria

20 Trata-se de outro relatério deste estudo, também desenvolvido pelos mesmos autores do presente capitulo.

21 Por “novas’, entende-se o numero de plataformas adquiridas ao longo dos cinco anos, considerando tanto as plataformas
adicionais para aumentar a capacidade de producado quanto as plataformas de reposicao que vao substituir as mais antigas.
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Figura 41 - Estimativa de Plataformas

Fonte: Elaboracao propria

E importante destacar que, a partir do ano 2038, néo foi considerada a insercdo de novas plata-
formas de producao para o pés-sal em substituicdo a plataformas de producao que chegaram ao final
de sua vida util. Isso ocorreu porque, de acordo com a estimativa apresentada, a producao de 6éleo
diminui consideravelmente nesse periodo, ndo necessitando da reposicao de plataformas. Em seguida,
na Tabela 9, pode-se ver um detalhamento das estimativas das plataformas do pré-sal.

Tabela 9 - Detalhamento da Estimativa de Plataformas para o Pré-sal

Detalhamento das Plataformas do Pré-Sal

_ - Plataformas em Producdo
Capacidade Média das (kbpd) Novas

Plataforma (kbpd)

100 | 150 | 200 | 100 | 150 | 200

2010 100 1

2015 100 8

2020 150 11 1 1

2025 150 11 5 4

2030 150 11 10 5

2035 150 11 15 5

2040 200 10 15

2045 200 3 15

2050 200 0 14

Fonte: Elaboracao propria
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O numero de plataformas projetadas se encontra na mesma ordem de grandeza apresentada pela
Petrobras (2014) e pelo relatorio do Credit Suisse (2014). E uma das capacidades adotadas pelo pre-
sente estudo esta de acordo com a capacidade média utilizada em IEA (2014), que é de 150 mil bpd,
como dito anteriormente. Sendo assim, o nimero de plataformas e as capacidades estimadas pelo
presente estudo encontram-se na mesma ordem de grandeza dos relatérios presentes na literatura.

Apos o dimensionamento das plataformas, foi estimada a penalidade energética considerada pelo
uso das membranas e considerado o uso da energia elétrica de compressores. Essa energia foi estimada
pela poténcia dos compressores dimensionados pela modelagem feita no Hysys para processar nas
membranas os volumes de gas bruto estimados para cada capacidade de plataforma. As poténcias
dos compressores encontram-se na Tabela 10.

Tabela 10 - Poténcia Estimada para os Compressores a Serem Utilizados na Captura por
Membranas em MW

Poténcia do Compressor (MW)

Teor de CO,: 10% ‘ Teor de CO,: 45%
100 kbpd | 150 kbpd | 200 kbpd | 100 kbpd | 150 kbpd | 200 kbpd
4,62 9,24 9,24 11,14 22,28 22,28

Fonte: Elaboracao propria

Considerando que os compressores funcionariam 24 horas por dia durante todo o ano, obtém-se
a energia que seria utilizada pelos compressores em GWh e em m?® de gs natural. Esses valores sdo
calculados em funcdo da estimativa das plataformas e suas capacidades e das poténcias dos com-
pressores, conforme a Tabela 11.

Tabela 11 - Consumo/Penalidade Energética das Membranas (Compressores) em GWh e Mm?®

Teor de CO,: 10% | Teor de CO,: 45%
Consumo Elétrico Consumo Gas ‘ Consumo Elétrico Consumo Gas

(GWh) (Mm3) (Gwh) (Mm3)
2010 40,47 12,38 97,59 29,85
2015 323,77 99,02 780,69 238,77
2020 526,13 160,91 1.268,62 388,00
2025 849,90 259,93 2.049,31 626,76
2030 1.254,61 383,71 3.025,18 925,22
2035 1.659,32 507,49 4.001,04 1.223,68
2040 1.861,68 569,37 4.488,97 1.372,91
2045 1.821,20 557,00 4.391,39 1.343,06
2050 1.618,85 495,11 3.903,46 1.193,83

Fonte: Elaboracao prépria

As quantidades reinjetadas de CO, provenientes da producéo do pre-sal estao na Tabela 12 e na
Figura 42.
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Tabela 12 - Quantidade Reinjetada de CO,

CO, Injetado (10%) | CO, Injetado (45%)

(ktCO,/ano) (ktCO,/ano)

2010 103 494

2015 1.681 8.070
2020 2.699 12.932
2025 4.121 19.652
2030 5.885 27.960
2035 7.631 36.173
2040 8.757 41.549
2045 8.665 41.030
2050 7.434 35.142

Fonte: Elaboracao propria

ktCO,
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[145% [110%
Figura 42 - Quantidade Reinjetada de CO,

Fonte: Elaboracao proépria

Na Figura 43 e na Figura 44, para cada extremo da faixa de teor de CO, considerada neste estudo,
sdo apresentados os volumes de captura e reinjecdo de CO, em comparacao com as producées (bruta
e liquida) de gas natural.
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2.2.1.3 DiscussA0 DOS RESULTADOS

E possivel notar que o teor de CO, no gasreinjetado € maior para as plataformas de 150 mil barris/
dia. Isso ocorre porque o volume de producao nelas coincide com a capacidade de dois modulos de
membranas, sendo possivel tratar todo o gas extraido. Em outras palavras, ndo existe o bypass que
diluiria o CO, no gas a ser injetado e reduziria a producao de hidrocarbonetos. Para as plataformas
de 100 e 200 mil barris/dia, hd uma quantidade de gas rico em gas natural que as membranas nao
conseguem tratar, por isso ¢ injetado novamente no solo. Esse desperdicio de gas natural diminui o
teor de CO, no gas reinjetado.

Para o gas com 45% de CO, na entrada, fol alcancado um teor de 95% de CO, no gas reinjetado, o
que se configura como um gas muito puro, justificando o tamanho da drea de membranas calculado.

Quanto as taxas de captura, quando comparadas, percebe-se que, para a plataforma de 150 mil
barris por dia, hd uma taxa menor do que as de 100 e 200 mil bpd. Essa diferenca pode ser explicada
devido a passagem pela membrana de todo o gas extraido no poco. Como no processo de separagao
de gases ha pequena perda de CO,, a taxa de captura da plataforma de 150 mil bdp € penalizada,
enquanto as outras, por terem um volume de bypass, reinjetam diretamente o volume do CO, do
bypass sem perda, o que aumenta a taxa de captura.

No que concerne a captura, percebe-se que esta ocorre de forma mais eficiente no gas bruto com
teor de 45% de CO,, naturalmente por causa da maior presenca de CO, no gas extraido. Logo, ha tanto
maior captura do CO, no sistema de membranas quanto maior quantidade de diéxido de carbono no
g&s bruto que nao passa pela membrana, mas que é reinjetado diretamente. Portanto, para um gas
extraido do pré-sal com maior teor de CO,, a producao de gas natural que estaria disponivel para o
mercado diminui.

A seguir, sao apresentados os célculos referentes aos custos de captura de CO, estimada para
ambos os cenarios de teor de CO, (10% mol CO, e 45% mol CO,).

2.3 CusTOS DA CAPTURA EM PLATAFORMAS

Os custos da utilizacdo de um sistema de membranas do tipo UOP Separex™em uma FPSO para
captura de CO, consistemn nos custos de investimento e de operacdo e manutencao.

O sisterna de membranas compreende a membrana em si e uma série de componentes, como tu-
bulacdes e valvulas. O custo dos componentes foi estimado em US$ 400/m? de membrana. O custo,
devido a variedade de caracteristicas possiveis dessas membranas, foi estimado por uma faixa de
valores entre US$ 100 e US$ 400 por m?de membrana (BAKER; KAAEID, 2008). Somado a isso, acres-
centou-se o custo do compressor (BHIDE et al., 1998) em funcao da sua poténcia, que varia para os
gases com teor de 10% e 45% mol de CO,. Sendo assim, chega-se a quatro cenarios de custos, que sao:
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10% Baixo - Teor de CO,: 10% e custo da membrana: US$ 100/m2;

10% Alto - Teor de CO,: 10% e custo da membrana: US$ 400/m?;

45% Baixo - Teor de CO,: 45% e custo da membrana: US$ 100/m2;

45% Alto - Teor de CO,: 45% e custo da membrana: US$ 400/m2.

Para cada cenario, foi considerada a capacidade da plataforma, pois isso determina quantos mo-
dulos de membrana serao utilizados e, consequentemente, a &rea de membranas. Sendo assim, cada
tipologia de plataforma também terd um custo de investimento diferente nos cenarios. Por fim, o
custo do investimento foi multiplicado pelo numero de plataformas novas a cada ano para se chegar
ao investimento anual.

Os custos de operacao e manutencao foram considerados como 5% do investimento total e a vida
util do projeto de 40 anos (BAKER; LOKHANDWALA, 2008; BHIDE et al., 1998). A taxa de desconto
e os juros de construcao (dos trés anos iniciais) serao iguais a 12% a.a., considerando-se que se trata
de um investimento sob a légica de custo de oportunidade de capital do setor de ¢leo e gés. Os inves-
timentos para os sistemas de membranas sao apresentados na Tabela 13.

Tabela 13 - Custos de Investimento para o Sistema de Membranas

: - Custo Skid Custo Compressor
Capacidade Média da (MUSS$) (MUS$)
Plataforma (mil bpd) .

Baxo |  Alto 10% CO, 45%C0,
100 21,00 37,80 9,18 17,25
150 42,00 75,60 15,08 28,41
200 42,00 75,60 15,08 28,41

Investimento Total (MUS$)

s o

Alto | Baixo ‘
100 30,15 46,95 38,25 76,05
150 57,08 90,68 70,41 146,01
200 57,08 90,68 70,41 146,01

Fonte: Elaboracao propria

Note-se que o custo das plataformas de 150 e 200 kbpd sao os mesmos, pois ambas utilizam dois
modulos de membranas, enquanto a plataforma de 100 kbpd utiliza apenas um.

A partir disso, cada investimento total foi anualizado?? para os quatro cenarios de custos apresen-
tados. Em seguida, com a quantidade anual capturada de CO,, foi calculado o custo anual de captura
(US$/tCO,) para o perfodo de 2010 a 2050. A partir do custo anual, foi calculado o custo anual médio.

22 Investimento anualizado ao longo dos 40 anos de vida til, considerando 2010 como ano-base e 2050 como ano de corte.
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Os resultados para os quatro cendrios estao na Tabela 14.

Tabela 14 - Custo de Captura Médio
Custo de Captura Médio

Cenarios ‘ (Uss/tco,)
10% Baixo 16,5
10% Alto 20,9
45% Baixo 3,9
45% Alto 5,9

Fonte: Elaboracao propria

Os custos médios de captura para os cenarios com teor de CO, no gas bruto de 45% mol variam
de 3,90 a 5,90 US$/tCO,. Encontram-se abaixo dos valores apresentados para os cendrios com teor
de CO, 10% mol, que variam de 16,5 a 20,9 US$/tCO,. A diferenca entre as faixas de custos médios
de captura se deve, sobretudo, as quantidades de CO, capturadas nos cenarios. Para chegar ao custo
de captura médio, calcula-se a razdo entre o custo total acumulado ao longo de todo o periodo anali-
sado e o total acumulado de toneladas de CO, capturadas. Nos dois cenarios de custos para os quais
a quantidade de CO, capturada é maior (teor de CO, igual a 45% mol COZ), tem-se um denominador
da equacao maior, o que leva a um resultado menor. Portanto, os custos para esses ultimos cenéarios
Sa0 menores.

Além do calculo dos custos da captura acima discriminados, este estudo estimou os custos da cap-
tura descontados da receita liquida adicional, que é obtida com a venda do gas natural produzido nos
campos do pré-sal, para ambos os cenarios de teor de CO, (10% mol CO, e 45% mol CO,). Note-se que
o elevado teor de CO, dos campos do pré-sal ja descobertos impede que se direcione o gas extraido
para unidades de processamento onshore sem prévia separacao do CO, associado.

Nesse sentido, as receitas liquidas foram estimadas segundo a Equacéo 2:

Receita Liquida = (Preco Gas Natural - Custo Trans/Proc) x VOL (2)

Onde,
Preco city gate gas natural - (US$);
Custo trans/proc - custo de transporte e processamento do gas natural (US$);

Vol - producéo liquida de gas natural disponivel para o mercado (m?).

Ou seja, considera-se o preco city gate do gas natural deduzido dos custos de transporte e proces-
samento para indicar, segundo uma analise net-back, o valor maximo da producao de gas.
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Para realizar esses calculos, foram consideradas as mesmas premissas utilizadas para calcular os
custos de captura sem a receita liquida apresentados anteriormente. Nesse caso, foi deduzida do custo
de captura a receita liquida anual. Para o calculo da receita liquida anual, o preco® do gas natural foi
obtido a partir do preco estimado para o gds natural presente no Campo de Camarupim (city gate), no
pré-sal. Foi considerado o preco do gas de aproximadamente US$ 10/MMBtu (WOOD; MACKENZIE,
2012). Descontaram-se desse valor US$ 6,2, sendo US$ 1,2/MMbtu relativo ao transporte (normal-
mente, representa 15% do preco total) e US$ 5,0/MMbtu referentes a distribuicdo (NERA, 2012; EPE,
2014). Chegou-se, entio, a um preco liquido do gas natural de US$ 3,8/MMbtu, ou seja, chegou-se a
um valor de US$ 0,14 por Nm? de gas natural. A partir dai, esse valor fol multiplicado pelo volume
de gas natural produzido (producao liquida) e chegou-se aos custos de captura médios com receita
liquida do gas natural, apresentados na Tabela 15.

Tabela 15 - Custo de Captura Médio com Receita Liquida

Custo de Captura Médio com Receita Liquida do GN

Cenarios (US$/tC0,)
10% Baixo -594,3
10% Alto -589,9
45% Baixo -73,7
45% Alto -71,6

Fonte: Elaboracao propria

A partir desses resultados, fica evidente que os custos se tornam fortemente negativos quando
se lhes deduz a receita adicional associado ao gés. Isso significa que, considerando a receita liquida
que pode ser obtida a partir do gas natural produzido quando ocorre a captura de CO, nos campos
do pré-sal, os custos de captura mais do que se remuneram com a venda do gas natural. Tal fato deve
tornar a opcdo de producao de gas natural no pré-sal com captura a melhor opcdo do ponto de vista
econémico e do ponto de vista ambiental. Sendo assim, os cenarios de emissoes de CO, apresentados
neste estudo, com captura de carbono nas plataformas operando na producao de 6leo e gas natural
nas bacias do pré-sal, poderiam ser entendidos como linha de base.

23 Os dados de custo e preco do gds natural estimados aqui se coadunam com os dados apresentados pelo Plano Decenal de
Expansao da Malha de Transporte Dutoviaria - PEMAT 2013-2022 (EPE, 2014). Esses valores também sao compativeis com
padrées de custo de transporte tipicamente encontrados no offshore brasileiro. Por exemplo, considerando um preco médio
na UPGN do gas do campo de Camarupim igual a cerca de 9 US$/MMBTU, um gasoduto de 55 km e 24" de custo equivalente
a 165 milhoes de dolares (WOOD MACKENZIE, 2012), temos um custo de duto de 125 USS/m.polegada. Esse valor estd na
mediana da faixa considerada para gasodutos offshore e nos leva a cerca de 4-5 US$/MMBTU para o custo de transporte
(taxa de 8% a.a. e 40 anos de operacao).
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3 CCS NO REFINO DE PETROLEO

3.1 FONTES DE EMISSAO

O processamento do petroéleo é realizado nas refinarias, onde o 6leo bruto é separado e convertido
em diversas fracdes com maior valor de mercado, como gasolina, diesel, querosene etc. A configura-
cdo deuma refinaria depende das caracteristicas do éleo bruto e da cesta de produtos que a refinaria
oferta ao mercado.

Ademais, o processamento do petréleo demanda aporte de energia, dado que a desagregacdo do
6leo em seus produtos refinados nao é espontanea. Usualmente, em uma refinaria, a maior parte
do consumo energético é garantida pelo préprio petroleo por meio de seus derivados, como 6leo
combustivel e gas de refinaria. Contudo, crescentemente, o consumo energético de gas natural tem
ganhado destaque, sobretudo em centrais de cogeracao associadas as refinarias. Em base energética,
esse consumo pode variar entre 4% e 15% da varga da refinaria (SZKLO; SCHAEFFER, 2007) em
funcao da tipologia da refinaria.

Porém, deve-se destacar que o refino também se caracteriza por um consumo relevante de com-
bustiveis fosseis, principalmente gas natural, sob a forma ndo energética. Isto é, o hidrocarboneto é
consumido na geracdo de insumos quimicos pelo processo de refino. Esses consumos também geram
emissoes de GEE, classificadas como emissoes de processo.

DNV (2010) estima que cerca de 6% das emissoes totais de GEE, em 2005, tiveram sua origem nas
refinarias de petroleo. Segundo inventarios de emissdo de GEE, o refino de petroleo representa cerca
de 2,7%, 3,2% e 2,0% das emissoes totais nacionais de EUA, Unido Europeia e Brasil, respectivamente
(MCTI, 2013; PETROBRAS, 2013; EPA, 2014).

Como mencionado, as emissoes de uma refinaria dependem fortemente de sua configuracao. De
forma geral, diversos trabalhos na literatura apresentam emissoes especificas da ordem de 0,1 a 0,4
tCO,/t de ¢leo processado, com uma média mais proxima de 0,22 (CONCAWE, 2008; [IEAGHG, 2008;
STRAELEN et al,, 2009; DNV, 2010).
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Esses valores sdo boas representacoes das médias dos principais centros de refino do mundo. Por
exemplo, os EUA apresentam emissdo media de 0,33 tCO,/t de 6leo processado, enquanto a Unido
Europeia apresenta valor médio de 0,27 (EPA, 2014). O Brasil, no entanto, apresenta valor ligeira-
mente maior, de cerca de 0,45 tCO,/t de 6leo processado (PETROBRAS, 2013).

Apesar de representar a média das emissdes totais de GEE do setor de refino, tais valores por si
sos nao indicam as fontes de emissées na refinaria, tampouco valor maior de intensidade de emisséo,
medido em tCO,/t de 6leo processado, significa necessariamente que uma refinaria € menos eficiente
no seu processo de separacdo e conversao do cru (que pode ser simplificadamente mensurado por
sua expansao volumétrica). Refinarias devem ser comparadas conforme um referencial comum na
medida em que grupos de refinarias somente sdo comparaveis se processam cargas analogas visando
a uma cesta de produtos similar.

Ademais, as emissoes estido divididas por fonte de emissao e unidade de processo. Outra informacao
util para avaliar a captura de carbono nas refinarias ¢ a concentragao do CO,, conforme discutido
no capitulo 1.

A principal fonte de emissdo de GEE em uma refinaria é o consumo de combustivel, que esta rela-
cionado a geracao de calor de processo, de vapor de processo e até de energia elétrica, por exemplo, em
motores de combustao ou turbinas a gas. A Tabela 16 fornece uma estimativa de emissdo de CO, em
uma refinaria hipotética, com capacidade de processamento de 250.000 barris por dia (HPC, 2007).

Tabela 16 - Fontes de Emissao em uma Refinaria Hipotética

Fonte (Combustivel Utilizado) N° Unidades (kgEcng:/s:;r")

Combustao, Estacionaria 1,765
Caldeiras 10 0,692
Fornos de processo 40 0,674
Caldeira de CO da FCC 1 0,047
Motores de combustdo interna 12 0,021
Turbinas a gas 3 0,226
Flare n.d. 0,092
Incinerador 4 0,012

Combustao, Indireta

Eletricidade

UGH (gas natural) n.d. 0,219

Regenerador da FCC (coque) 1 0,118
Fonte: Adaptado de HPC, 2007
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Destacam-se, na Tabela 16, as fontes de combustao estacionarias, principalmente fornos de pro-
cessos e caldeiras, responsaveis pela geracao de vapor utilizado ou consumido no processo. As duas
fontes, apesar de representarem cerca de 56% das emissdes da refinaria considerada, se encontram
dispersas em uma refinaria, que pode ocupar area muito grande.

Outro importante fator a ser destacado é que ndo existe uma configuracio padronizada de refina-
ria. A estrutura de uma refinaria, além de complexa, é dependente das caracteristicas do petroleo a
ser processado, da capacidade a ser processada, do perfil de producao de derivados, da especificacdo
em relacdo a esses produtos e, por ultimo, da escolha das tecnologias a serem empregadas. Por esse
motivo, pode-se dizer que nao existem duas refinarias idénticas no mundo (SZKLO; ULLER, 2008).
Existem, no entanto, configuracoes de refinarias mais comuns de serem encontradas.

O exemplo mais simples de refinaria é conhecido como hydroskimming (HSK), composta basicamen-
te das unidades: destilacao atmosférica, isomerizacdo, reforma catalitica e unidades de tratamento,
como HDS.?* Adiante, neste trabalho, algumas dessas unidades serdo discutidas com mais detalhe.
Essa estrutura de refino tem por objetivo a producao de combustiveis e apresenta pouca flexibilidade
no perfil de producao, determinado pelas caracteristicas do éleo processado (SZKLO; ULLER, 2008).

Conforme novas unidades, topping ou downstream, sao adicionadas a refinaria, esta adquire maior
complexidade e flexibilidade, pois € capaz de processar fracdes ou oleos mais pesados em derivados
de maior valor, leves e médios. Um exemplo de unidade topping seria a destilacdo a vacuo, enquanto
de unidades downstream seriam o coqueamento retardado (DC), o hidrocraqueamento (HCC) ou o
craqueamento catalitico (FCC).

A Tabela 17 fornece uma estimativa da Agéncia Internacional de Energia (IEA) sobre o consumo
energético das refinarias do noroeste europeu, separadas pelas configuracoes de refino. Interessante
notar que a participacdo em termos de consumo energético ndo equivale a participacdo em termos
de capacidade de processamento, o que fica mais evidente ao se analisarem as configuracdes de uma
unidade de FCC.

Tabela 17 - Consumo de Combustivel por Configuracio do Noroeste Europeu

01010 o/ e dade apo alo o/
HSK 26.762 9,7% 56.382 8.546 20.086 6,0%
HSK + VB + FCC 150.809 54,6% 509.741 82.449 229.911 57,8%
HSK+DC+FCC 11.087 4,0% 42.242 7.235 18.237 4,8%
HSK + VB + HCC 31.027 11,2% 99.661 19.135 31.433 10,6%
HSK + DC + HCC 14.232 5,2% 49.351 8.533 16.889 5,3%
HSK+VB+FCC+HCC 42.298 15,3% 141.758 22.380 58.087 15,6%
Total 276.215 100,0% 899.135 148.278 374.643 100,0%

HSK-Hidroskimming, VB-Visco-Reducao, FCC-Craq. Catalitico, HCC-Hidrocrag. Catalitico, DC-Coqueamento Retardado
Fonte: Adaptado de IEA, 2005

24 Hidrodessulfurizacao.




A Tabela 18 fornece outra estimativa de distribuicdo de fontes de emissdes em uma refinaria, com
variacoes dos valores apresentados na Tabela 17. No entanto, a Tabela 18 adiciona uma importante
informacao para a captura de carbono: a concentracao de CO,. Além da pressao, a concentragao do CO,
na corrente a ser capturada é um dos fatores mais importantes para determinar o custo de captura.

Tabela 18 - Resumo de Fontes e Concentracao de CO,

S % das emissoes totais Concentragao de CO

Fontes de Emissao : 2
no refino na corrente

Fornos e caldeiras 30-60% 8-10%
Utilidades 20-50% 4% (Turbina CHP)
Umdgde de cragueamento 20-50% 10-20%
catalitico
Unidades de geragao de 5-20% 20-99%

hidrogénio

Fonte: DNV, 2010

Ao analisar os dados das tabelas anteriores, verificam-se caracteristicas importantes das emissoes
de carbono em uma refinaria e a potencial aplicacdo de CCS. Primeiramente, € importante destacar
que fornos e caldeiras consistentemente representam relevantes fontes de CO, em uma refinaria.
No entanto, além de serem varias fontes dispersas, com capacidades diferentes e espalhadas pela
refinaria, a concentracao de CO, no exausto desses equipamentos ¢ relativamente baixa. Nao obstante,
todas as tecnologias de captura aplicadas para exaustos de termoelétricas podem ser aplicadas aos
exaustos de fornos (STRAELEN et al., 2009).

Entretanto, ha fontes mais promissoras para a captura de carbono. O primeiro exemplo € a unidade
de craqueamento catalitico fluido (FCC), que pode representar, em certos casos, até 50% das emissoes
de CO,deuma refinaria (DNV, 2010). Além disso, a corrente tem concentracao de CO, relativamente
mais alta, o que favorece a captura (BARAJAS et al., 2006). No entanto, nao sdo todas as refinarias
que contam com uma unidade de FCC.

Outra importante fonte de emissdo favoravel a captura se encontra nas unidades de geracio de
hidrogénio (UGH). Conforme o refino de petréleo evolui para rotas tecnoldgicas capazes de atingir
especificacdes mais restritas (principalmente de enxofre), a geracdo de hidrogénio em refinarias tem
se tornado cada vez mais importante (BONFA, 2011). O processo de geracio de hidrogénio é capaz
de gerar uma corrente com altas concentracées de CO,, dependendo da tecnologia de purificagao de
hidrogénio empregada.

Nas secoes a seguir, as opcoes tecnoldgicas para a captura dessas fontes de emissao identificadas
como potencialmente favoraveis serdo exploradas com mais detalhes, incluindo potencial de aplicacao
e estimativa de custos.
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3.2 CRAQUEAMENTO CATALITICO FLUIDO

Como a destilacdo do 6leo bruto ndo é normalmente capaz de gerar uma quantidade muito gran-
de de fracdes na faixa da gasolina, as unidades de craqueamento foram desenvolvidas de forma a
aumentar a producao de derivados leves. A carga da unidade de FCC pode incluir os gaséleos leves
e pesados provenientes das unidades de destilacdo ou de coqueamento, o que permite a refinaria
maior flexibilidade operacional de forma a aumentar a producao de correntes com maior octanagem
(ENERGETICS, 2007).

No FCC, a quebra de moléculas de maior peso molecular é feita com o auxilio de catalisadores que
promovem aumento na velocidade de reacao e, em geral, sdo capazes de gerar produtos de maior
qualidade e octanagem que o craqgueamento térmico. Os catalisadores sdo geralmente constituidos
de zedlitas e determinam a conversao e especificidade da unidade. Sendo o coracao do processo, a
manutencao das caracteristicas dos catalisadores se torna ponto determinante para o controle da
operacao da unidade. Portanto, esse catalisador deve ser periédica ou continuamente tratado de
forma a remover o coque que se deposita com o tempo. No FCC convencional, o rendimento de coque
€ em torno de 4% em peso.

O processo se inicia no preaquecimento da carga até cerca de 420°C, que depois é misturada com
o catalisador aquecido e vapor. A reacao ja se inicia noriser, a temperaturas entre 520°C e 550°C, que
promove a ascensao da mistura até o reator (SZKLO; ULLER, 2008). O catalisador e o meio reacional
sao separados por ciclones, de forma que os produtos da reacdo sdo encaminhados a fracionadora.

Conforme mencionado, nesse reator ocorre grande quantidade de formacao de coque que se de-
posita sobre o catalisador. Por isso, o catalisador é enviado para o reator de regeneracdo, onde entra
em contato com ar e o coque é oxidado a mondéxido de carbono. O exausto do reator de regeneracao
¢ encaminhado a um forno que termina a oxidacao (levando o monoéxido a diéxido), podendo estar
associado a geracao de vapor e/ou eletricidade.

A principal fonte de CO, em uma unidade de FCC € o efluente gasoso do forno de CO. Nessa cor-
rente, considerando a combustdo com ar, a concentracao molar de CO, se encontra na faixa entre
10% e 20% (MELLO et al., 2008; DNV, 2010). Em seu estudo, Mello et al. (2008) utilizaram um valor
de referéncia de 13,5%, enquanto Straelen et al. (2010) informam um valor na faixa de 12,0%.

A unidade de FCC apresenta possibilidade de reduzir os custos de captura, pois o forno de CO se
baseia na queima de monodxido de carbono, cuja combustdo nao forma agua. Portanto, caso fosse
feita a combustao com oxigénio, em vez de ar, a composicdo de CO, seria superior. Além disso, na
combustdo com oxigénio, o principal componente de todos os gases de exaustdo considerados até
agora, o nitrogénio, ndo estaria presente. Este é o conceito da oxicombustéo.
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Mello et al. (2008) indicam que a oxicombustiao na FCC pode reduzir os custos da captura, apesar
de representar investimento maior. A composicao de didxido de carbono nesse caso estaria entre 85%
e 99% mol, dependendo da pureza do oxigénio. A taxa de captura pode ser maior que 99% (MELLO
et al., 2009). Adicionalmente, é necessaria apenas a reducdo da concentracao de SOx e a remocao
do excesso de dgua do gas de exaustao para que o CO, se enquadre nas especificacoes de transporte.

Os custos para a captura em uma unidade FCC por oxicombustdo ainda sio relativamente altos
(DNV, 2010). Na literatura, os valores se encontram na faixa de 70 a 75 US$/tCO, (MELLO et al.,
2009; DNV, 2010).

Para testar os valores da literatura, esta andlise realizou suas proprias estimativas. Nesse sentido,
utilizou o [ECM,* software desenvolvido para a simulacdo de plantas de captura com foco em ter-
moelétricas para estimar o custo de um sistema de oxicombustao. Para isso, foi necessario ajustar
o teor de CO, e SOx no exausto para valores compativeis com o FCC. O investimento e os custos
anuais dos sistemas envolvidos na captura (principalmente a ASU e o sistema de dessulfurizacao)
foram estimados em 1,4 MUS$/tCO2 capturadoe 0,12 MUS$/ano/tCO2 capturado, respectivamente.
Usando uma taxa de desconto de 8% a.a., o resultado do custo de abatimento, de cerca de 74 US$/
tCO,, mostrou-se equivalente ao valor reportado em Mello et al. (2009), corroborando a faixa apre-
sentada na literatura.

O Brasil dispoe, atualmente, de uma capacidade instalada de FCC em torno de 73,5 km®/dia.
Considerando a producao e o consequente consumo do coque de FCC na prépria unidade de FCC,
estima-se um consumo de 75,4 PJ/ano de coque, somente nas unidades de FCC. Isso equivale a uma
emissdo total de aproximadamente 7,6 MtCO,/ano. Como a recuperacao de CO, ¢ praticamente
completa (> 99%), estima-se que esse é o potencial de captura por oxicombustao em unidades de FCC.

No entanto, a adicao da captura requer um footprint que dificilmente estaria disponivel nas
refinarias existentes no Brasil - i.e., ndo hd espaco disponivel nessas refinarias, sobretudo na area
adjacente ao FCC, para instalar equipamentos associados a unidade de captura. Dessa forma, o custo
real de adicionar a unidade de captura no FCC, em especial a ASU, deverd ser maior que o reportado
neste estudo. O valor de literatura pode ser utilizado como uma referéncia para novas refinarias que
devem ter FCC, como o Comper].

3.3 UNIDADE DE GERACAO DE HIDROGENIO

A introducao de especificacoes cada vez mais restritivas nos derivados de petréleo acaba induzin-
do modificacdes no proprio refino de petroleo, que tem de se adaptar de modo a atender o mercado
consumidor de acordo com novos limites impostos. Dentre as adaptacoes possiveis, as condicoes
operacionais das unidades de processo podem ser alteradas, novas unidades podem ser construidas
e o perfil de refino pode ser modificado (BONFA, 2011).

25 Descricdo mais detalhada no capitulo 6.
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Em termos de atendimento ao mercado, ampliacoes de capacidade podem ser necessarias, seja
via nova capacidade de destilacdo, que produza mais correntes que formam o dleo diesel a partir do
processamento de petroleo cru, seja via aumento da capacidade de conversdo. Com relacdo ao limite
maximo do teor de enxofre, a incorporacdo de unidades de hidrorrefino torna-se necessaria para,
por meio de reacoes de hidrodessulfurizacdo, remover o enxofre de acordo com as especificacdes
requeridas (BONFA, 2011).

Dessa forma, a geracao de hidrogénio em refinarias tem se tornado cada vez mais relevante. O
processo convencional de geracdo de hidrogénio em refinarias é a reforma a vapor do gas natural?
em um processo conhecido como SMR (steam methane reforming). Nesse processo, o gas natural é,
simultaneamente, a matéria-prima para a geracdo de hidrogénio (pela reacdo com vapor) e a fonte
de energia (pela reacido com ar). Como as reacoes de reforma sao fortemente endotérmicas, torna-se
necessario o aporte de energia, que é garantido pela combustdo de gas natural adicional.

A seguir, serao apresentadas duas rotas de CCS de uma UGH. A primeira constitui a captura tra-
dicional, isto €, a separacao do CO, da corrente visando ao transporte para fora do limite de bateria
da unidade. Em outra opcdo a ser apresentada, as emissoes de CO, sdo reduzidas pela coproducao
de um produto (ou mesmo plataforma) quimico (a), ou seja, um armazenamento quimico de carbono.

3.3.1 CAPTURA DE CARBONO SIMPLES

Visando a captura de carbono simples, ha duas correntes possiveis de serem capturadas: uma de
processo, constituida de 15%-20% de CO, e o restante € majoritariamente hidrogénio; e um exausto
com concentracao de 8%-10% de CO, (FARIAS, 2014).

No entanto, dependendo do processo de purificacdo de hidrogénio, as duas correntes podem ser
combinadas. Considerando a purificacao tradicional de H,, por PSA (pressure swing adsorption), a
etapa de regeneracao do leito de adsorvente produz uma purga com o CO, adsorvido e hidrogénio,
que foi utilizado para realizar a purga do leito.

Dessa forma, o CO, esta concentrado (normalmente acima de 50% molar), porém o gas apresenta
um poder calorifico consideravel, pela presenca do hidrogénio e de metano, que pode nao ter reagido
completamente. Portanto, ¢ comum utilizar essa purga como combustivel adicional no forno reforma-
dor, reduzindo o consumo de gas natural. Logo, o CO, no exausto esta levemente mais concentrado
que inicialmente, atingindo cerca de 12% a 15% molar. Essa condicdo serd o caso de referéncia para
as analises a seguir e esta representada na Figura 45.

Lindsay et al. (2009) avaliaram diversas rotas para a captura de carbono em UGH tipicas.
Particularmente, enfatizaram a combinacao da captura por absorcdo quimica e diferentes configu-
racoes de purificacdo de hidrogénio. Os casos estao representados na Figura 45. O caso de captura
denominado “base” envolve a captura do exausto mais concentrado do reformador, considerando a
cocombustao do gas natural e da purga da unidade de PSA.

26 Existe também a possibilidade de reforma a vapor da nafta, alternativamente ao gas natural.
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Foram elaborados dois casos nimero 2, ambos considerando a substituicdo da purificacdo por ad-
sorcao (PSA) por uma purificacao baseada em absorcdo por MDEA (LINDSAY et al., 2009). O caso 2a
faz a captura do CO, da corrente de processo na propria etapa de purificacao do hidrogénio. Deve-se
destacar que, apesar de facilitar a captura, o produto hidrogénio ndo tem pureza tao alta quanto a da
PSA. Tipicamente, as PSA atingem purezas acima de 99,99%, enquanto a absorcao é limitada por volta
de 95%. O caso 2b faz ndo so a captura da corrente de processo, como o 2a, mas também considera a
captura do exausto do forno reformador. Note-se, no entanto, que esse exausto envolve a combustao
apenas do gas natural, pois ndo existe mais a purga da PSA. A captura do exausto, nesse caso, ¢ feita
pela absorcao pelo processo Econamine FG+. Portanto, pode-se esperar maior investimento e maior
taxa de captura que o caso 2a.

O caso 3 substitui o processo referencial (SMR) pelo processo de reforma autotérmica (ATR), mo-
dificacdo que envolve a combinacdo da combustao parcial do gas natural com oxigénio, para oferta
de energia e matéria-prima, e as reacoes de reforma a vapor. Além de ndo terminar a combustao,
gerando CO e 4gua, as duas etapas ocorrem no mesmo reator. No entanto, torna-se necessaria, além
da unidade de purificacao por MDEA, uma unidade de geracdo de oxigénio (ASU, ou unidade de
separacao de ar).
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Figura 45 - Opcées de Captura em uma UGH por Absorcao Quimica

Os dados basicos e os resultados da analise técnica e econémica estdo representados na Tabela
19. Pode-se verificar um investimento tipico de UGH SMR na faixa de 60 a 70 MUS$/Nm®pd
(HYDROCARBON PROCESSING, 2008; FOSTER WHEELER, 2010; NREL, 2010; INL, 2010). Além
disso, é possivel verificar que o custo de geracdo do hidrogénio no caso referencial é de cerca de 1,3
US$/kgH,.
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Tabela 19 - Casos de Captura em UGH por Absorcdao Quimica

Parametro ‘ Referéncia ‘ Base ‘ Caso 2a ‘ Caso 2b ‘
Reforma SMR SMR SMR SMR ATR

Tecnologia MDEA/

Purificagéo/Captura PSA PSA/FG+ MDEA FGot MDEA
Produgao kgmol/h 8330 8330 8330 8330 8330
Pureza % vol 99% 99% 95% 95% 95%
Natural gas 3
(feed and fuel) kcal/Nm H, (PCI) 3.830 4.140 3.940 4.210 4.060
CO, emitido Mt/ano 1,2 0,31 0,49 0,11 0,23
CO, evitado Mt/ano - 0,89 0,71 1,09 0,97
racliceo ees % § 74% 59% 91% 81%
emissdes
Investimento MUS$ 289 538 373 552 451
Custo O&M $MUS/ano 145 181 153 168 160
Custo H, US$/kg 1,3 1,8 1,5 1,7 1,6
Custo do CO,
evitado US$/t - 71 24 47 34

Fonte: Adaptado de LINDSAY et al., 2009

O caso base, envolvendo a captura do exausto do reformador tipico pelo processo Econamine
FG+, aumenta o custo de producdo em cerca de 40% e tem custo por emissao evitada de 71 US$/

tCO,, similar a captura no FCC.

No entanto, € interessante notar que a substituicio do processo de purificacdo do hidrogénio,
da PSA para absorcado em MDEA, é capaz de reduzir os custos de captura e impactos na geracao de
hidrogénio. O caso 2a, por exemplo, provocou aumento de apenas 15% no custo de producao do hi-
drogénio e tem custo de captura de 24 US$/tCOz, cerca de 35% do caso base. Como esperado, o caso 2b
tem custo mais alto e taxa de captura mais alta, reduzindo até 91% das emissdes do caso referencial.

Os dados acima indicam vantagem para a captura de carbono ao substituir a purificacdo por PSA
por um processo baseado na absorcao quimica. Entretanto, devem ser feitas duas importantes res-
salvas. Primeiramente, ao modificar a etapa de purificacdo, produz-se um hidrogénio com menor
pureza, o que pode limitar o uso do produto.

Outro ponto importante é que o gas de sintese rico em hidrogénio se encontra em alta pressao e
com concentragao de cerca de 20% de CO,. Tais condi¢des indicam a possibilidade de se realizar a
captura do carbono por outro processo, que nao a absorcao quimica.
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E justamente esta a abordagem de INL (2010). Este estudo avalia a captura de carbono em UGH
pelo processo de absorcéo fisica pelo processo Selexol, o mesmo considerado para plantas IGCC,
conforme apresentado no capitulo 1. Além da separacao de carbono, o hidrogénio é purificado em
uma unidade PSA, de menor porte e que garante a qualidade do produto.

O estudo considera ainda uma modificacdo no processo tipico: o resfriamento a gas de alta tem-
peratura (HTGR). Esse processo envolve maior integracao energética do processo por meio da circu-
lacdo de um gés, normalmente hélio, entre o reformador e um ciclo de geracdo de eletricidade. Essa
modificacdo reduz fortemente o consumo de gas natural como fonte de energia para as reacoes de
reforma. Os resultados dos casos considerados em INL (2010) estdo expostos na Tabela 20.

Quanto ao caso referencial, o investimento se encontra na faixa tipica da literatura, porém o custo
de producao deste estudo é levemente mais alto, em torno de 1,6 US$/tH2.

Interessante notar que o caso de captura por Selexol apresentou resultado relativamente melhor
que os de absor¢ao quimica, com aumento no custo do hidrogénio menor que 9%. O custo por CO,
evitado foi estimado em torno de 20 US$/tCO, evitado, o que é ainda menor que o caso 2a de Lindsay
et al. (2009).

Destaque-se, ainda, o caso de geracao com a tecnologia HTGR-SMR, que apresenta custo de pro-
ducéao de hidrogénio equivalente ao caso referencial e, simultaneamente, é capaz de reduzir as
emissdes em 15%, principalmente pela reducdo do consumo energético no reformador. O custo da
captura apresenta valor de 33 US$/tC02 evitado.

Tabela 20 - Casos de Captura em UGH por Absorcao Fisica

Parametro ‘ Referéncia ‘ Captura ‘ Alternativo ‘ Alt. Captura
Reforma SMR SMR HTGR/SMR HTGR/SMR
Tecnologia —
PUTITCEGE ) PSA Selexol/PSA PSA Selexol/PSA
Captura
Producao MNm?3/d 3,7 3,7 3,7 3,7
Pureza % vol 95% - 95%
Natural gas 3
(feed and fuel) kcal/Nm H, (PCI) 3.554 3.330 3.012 2.945
CO, emitido Mt/ano 1,05 0,28 0,89 0,17
CO, evitado Mt/ano - 0,77 0,16 0,88
REIEE DERE % ; 73% 15% 84%
emissoes
Investimento MUS$10 256 291 468 559
Custo O&M MUS$10/ano 141 152 124 136
Custo H, US$10/kg 1,6 1,7 1,6 1,8
Custo do CO,
evitado US$10/t - 19 33 32

Fonte: Adaptado de INL, 2010
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Portanto, o melhor caso avaliado € justamente a captura do CO, pelo processo Selexol e purifica-
¢ao do hidrogénio por PSA. Além de provocar aumento relativamente baixo no custo de producéo,
essa opcao reduz cerca de 70% das emissdes do processo referencial e é capaz de manter a pureza
do produto acima de 99,99%.

O Brasil dispde, atualmente, da capacidade instalada de UGH em refinaria em torno de 3,7 MNm?/
dia, distribuidas em sete refinarias.?’ Interessantemente, essa capacidade coincide com a capacidade
de INL (2010). O consumo estimado de gas natural dessas unidades é de cerca de 520 MNm%ano,
o0 equivalente a uma emissao anual de 1,2 MtCO,/ano. Portanto, a quantidade de CO, evitado pelo
melhor processo esta estimado em torno de 0,88 MtCO,/ano.

Mais uma vez, é necessario ressaltar que a instalacdo da captura de carbono em unidades exis-
tentes é um caso mais complicado. Além de area disponivel para a introducao de novos sistemas
e equipamentos adjacentes a UGH, é necessario prever o aumento no consumo de utilidades da
refinaria. Assim, os valores de custo e potencial reportados até o momento devem levar tais fatos
em consideracao.

Ademais, ao considerar que a capacidade de geracao de hidrogénio no Brasil devera crescer 650%
até 2020 (principalmente devido ao aumento do hidrorrefino para atender especificacoes de diesel), é
possivel verificar um enorme potencial disponivel para adicionar a captura a um custo mais proximo
do reportado pela literatura.

3.3.2 CAPTURA COM SEQUESTRO QUIMICO

Existe grande expectativa sobre o potencial uso do CO, para geracdo de insumos para a industria,
especialmente a quimica. Dentre as rotas avaliadas na literatura, talvez a mais explorada seja a con-
versao de CO, em metanol (XU et al.,, 2005; YANG et al., 2008; CHIAVASSA et al., 2008; PARK et al.,
2014). Apesar de essa rota ser viavel técnica e economicamente (ROCHEDO et al., 2009), ainda ndo
€ competitiva com a geracao convencional de metanol.

Farias (2014) procurou uma rota tecnoldgica alternativa que combina a geracdo de hidrogénio e a
producao de metanol de forma a reduzir os custos das geracées independentes e, mais importante,
reduzir as emissdes da UGH via armazenamento quimico do CO, sob a forma de metanol.

Os dois processos convencionais sdo similares, na medida em que ambos tém a etapa de geracao
de um gés de sintese em um reformador. A principal modificacdo dessa etapa estd no controle do
teor de hidrogénio e na razao CO,/CO. As etapas adjacentes seriam a purificagdo do H,, em uma
UGH, e a sintese e purificacao do metanol. Farias (2014) propés uma producdo combinada, conforme
apresentado na Figura 46.

27 A descricdo das UGH em refinarias estd presente no relatério do projeto relativo ao setor de 6leo e gds natural.
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Sequestro Quimico - Producio Hidrogénio e Metanol
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Figura 46 - Diagrama de Blocos da Producao Combinada de Hidrogénio e Metanol
Fonte: FARIAS, 2014

No processo proposto, o gas de sintese gerado no reformador passa primeiro pela etapa de sintese
de metanol. O gas residual, que ndo reagiu completamente no reator, esta concentrado em hidrogénio
e é separado da fase liquida apos resfriamento. Em seguida, esse gas ¢ enviado para uma etapa de
purificacdo de hidrogénio em PSA, conforme o processo convencional. A corrente de purga da PSA
é enviada ao forno reformador para combustdo, conforme apresentado anteriormente.

Além da planta conceitual, Farias (2014) elaborou a simulacdo das plantas convencionais de pro-
ducao de metanol e hidrogénio e suas plantas modificadas. Dessa forma, o estudo foi capaz de avaliar
condicées de processo, como a temperatura do forno reformador e a vazao de 4gua na corrente de
processo.

Farias (2014) avaliou, ainda, o papel da etapa de shift na geracao da planta combinada. O(s) rea-
tor(es) de shift visam aumentar a conversdo em hidrogénio ao custo da conversdo do mondxido em
didxido de carbono. Portanto, sdo desejados em uma UGH, porém normalmente ndo sao adequados
na producdo de metanol.

Os resultados das simulacoes de todos os casos estao apresentados na Tabela 21, que fornece,
além da producao de hidrogénio e metanol para todos os casos conforme obtidos em Farias (2014),
as estimativas aqui realizadas em uma andlise adicional para o investimento, o custo de operacao e
manutencao e as emissoes de CO,,.

Na analise adicional por nos elaborada, os custos foram estimados por equipamento, conforme
dados da literatura. Por exemplo, para o forno reformador, foi levantado o valor de 35 US$/Nm’pd, ou
cerca de 9 US$/(GJ/a) (HYDROCARBON PROCESSING, 2008; FOSTER WHEELER, 2010; INL, 2010;
NREL, 2010). Para a planta de producdo de metanol, foi estimado o valor de 190 US$/t de metanol
(HYDROCARBON PROCESSING, 2005; SOLTANIEH et al., 2012; NARVAEZ et al., 2014; ANDERSON
et al,, 2014). Demais equipamentos foram estimados pelas mesmas fontes e validados pelo banco de
dados do software IECM, antes citado.
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Tabela 21 - Resumo dos Casos e Estimativa de Custos para CCU em UGH

Caso ‘ A ‘ B ‘ C ‘ D
_ Temperaturaodo reformador 850 350 750 350
© (°C)
&
Razdo vapor-carbono 3 6 6 5
Hidrogénio (t/h) 3,97 473 3,83 4,58
©
5 Metanol (t/h) - _ ) }
(&}
S
Z Investimento 70,5 80,1 68,8 78,0
S
) Custo de 0&M 138,2 170,1 132,9 160,2
D
Emiss&o (tCO,/h) 55,0 68,3 52,8 64,1
Hidrogénio (t/h) - - - -
‘©
c
2 Metanol (t/h) 10,29 10,22 9,03 10,21
S
§ Investimento (MUS$) 29,3 33,3 27,6 32,2
E
IS Custo de O&M (MUS$/ano) 74,9 92,3 72,8 87,1
s
Emissé&o (tCO,/h) 18,4 25,6 18,8 23,3
Hidrogénio (t/h) 1,89 2,61 2,08 2,45
5 Metanol (t/h) 10,29 10,22 9,03 10,21
5
o Investimento (MUS$) 62,9 741 63,3 71,6
o
©
3 Custo de O&M (MUS$/ano) 116,2 147.,8 117,6 138,8
e
Emiss&o (tCO,/h) 33,4 54.8 47,2 54,2
Hidrogénio (t/h) 1,96 2,47 1,91 2,42
5 Metanol (t/h) 1138 12,73 1083 12,17
5
o Investimento (MUS$) 66,0 76,6 64,3 74,6
Eel
o
§ Custo de O&M (MUS$/ano) 121,5 149,3 115,9 1421
o
Emissdo (tCO,/h) 36,6 46,7 34,7 44 1

Fonte: Adaptado de FARIAS, 2014
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Um fato importante que deve ser destacado é que, sob a 6tica de uma UGH em uma refinaria,
a planta combinada com armazenamento quimico tem sua capacidade de producao de hidrogénio
reduzida entre 35% e 50%, segundo os casos avaliados. Portanto, considerando a capacidade da UGH
convencional, ao se implantar a planta modificada, existe um excesso de demanda de hidrogénio na
refinaria em questao.

Por outro lado, a producdo de metanol pode gerar receita a unidade, que pode abater o custo en-
volvido na compra do hidrogénio necessario para atender a demanda original.

De forma a avaliar a viabilidade econdémica dessas opc¢oes tecnoldgicas, foram utilizados os seguintes
precos de mercado para gas natural (matéria-prima), hidrogénio e metanol (IEA, 2014; METHANEX;
2014; FENOSA:; 2014). Ademais, foi considerada a taxa de desconto de 10% a.a. e vida util do inves-
timento de 30 anos.

Tabela 22 - Precos Médios de Mercado Considerados

Item ‘ Preco ‘ Unidade
Gas natural 0,45 US$/Nm3
Hidrogénio 5,00 US$/kg
Metanol 550,00 US$/t

Fonte: FENOSA, 2014; EIA, 2014; METHANEX, 2014

Importante mencionar que a UGH convencional, em todas as configuracoes, é capaz de gerar
hidrogénio a um custo entre 4.750 e 4.980 US$/tH2. Assim, a unidade de UGH nao gera lucro liquido.

A partir desse resultado, a primeira avaliacdo econémica diz respeito ao custo de producdo do
metanol. Isto é, verifica-se se o custo de producao do metanol é menor que o preco de mercado in-
dicado pela Methanex (2014) para a América. Nesse caso, considerou-se que o hidrogénio é vendido
ao mesmo preco que a planta convencional para cada condicao.

Tabela 23 - Custo Equivalente de Producao de Metanol Considerando Venda do Hidrogénio
por 5,0 US$/kgH,

Configuragao ‘ Unidade
Integrado sem shift US$/t 630 696 634 658
Integrado com shift US$/t 604 632 588 603

Como é possivel verificar pela Tabela 23, os custos de producao do metanol ao considerar os precos
médios de mercado (gas natural e hidrogénio) sdo maiores do que o preco médio do metanol. Isto €,
o custo de producao € maior que o preco de mercado. Os casos sem shift apresentam sobrecusto de
15% a 25%, enquanto os casos com shift, sobrecusto entre 7% e 15%.
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Para verificar a sensibilidade dos resultados em relacio as premissas de preco de mercado, foi

elaborada a seguinte avaliacao:

® Preco do gas natural: variacdo de 0,35 a 0,55 US$/Nm® (FENOSA, 2014);

e Preco do hidrogénio: para tornar justa a comparacao entre os casos, o preco do hidrogénio con-
siderado sera igual ao da geracao da planta UGH convencional, visto que a UGH nao gera lucro;

® Preco do metanol: variacdo de 450 a 650 US$/t, segundo variacdes anuais de Methanex (2014).

A sensibilidade do custo de producio do metanol esta representada na Figura 47. Pode-se verificar
que, com precos médios de gas natural, a maioria dos casos esta dentro da faixa de variacao de preco
de mercado. Conforme esperado, nos casos de precos de gas menores, o custo de producéo se reduz,
de forma que todos os casos estao entre 450 e 650 US$/t de metanol. No entanto, para cenarios de
alto preco de gas natural, nenhum caso gera lucro, isto é, o custo de producdo é sempre maior que o

maior valor para o preco de mercado.
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Figura 47 - Custo de Producio do Metanol com a Andlise de Sensibilidade

A Tabela 24 apresenta os custos nivelados por emissao evitada, com e sem a consideracao da receita
na venda do metanol e no dispéndio para a compra do hidrogénio que nédo esta sendo gerado pela
planta combinada. Pode-se perceber que o custo de abatimento, sem considerar a receita, é extre-
mamente baixo. Na verdade, isso representa uma analise enviesada, pois os investimentos e custos
das plantas modificadas sdo menores que os da planta convencional de hidrogénio, o que reduz os

custos e as emissoes, causando o valor fortemente negativo.
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Entretanto, ao se considerar o dispéndio na compra do hidrogénio adicional necessario, i.e., a
demanda original menos a producao reduzida da planta modificada, e a receita pela venda do meta-
nol produzido a custo inferior ao preco de mercado, a andlise parece mais justa e compativel com a
visdo de uma UGH em uma refinaria de petréleo. Nesses calculos, as emissoes de GEE derivadas da
geracao do hidrogénio ndo foram contabilizadas por nao fazerem parte do escopo, que ¢ a propria
planta modificada.

Tabela 24 - Resultados do Custo de Abatimento, Receitas e Compra Adicional de Hidrogénio

Parametro

CMA (sem receita) US$/tCO, -136,0 -218,0 -360,0 -287,0
Integrado Compra de H, MUS$/ano 82,0 53,6 74,5 59,9
sem shift Venda de metanol MUS$/ano 446 52,4 46,3 52,3

CMA (com receita) US$/tCO, 83,2 151,0 305,7 223,5

CMA (sem receita) US$/tCO2 -119,6 -125,4 -123,5 -117,9
Integrado Compra de H, MUS$/ano 79,2 59,1 81,2 61,1
com shift Venda de metanol | MUS$/ano 49,3 65,2 55,5 62,4

CMA (com receita) US$/tCO, 85,5 73,6 76,8 87,6

O custo de abatimento, considerando custos e receitas, conforme explicado acima, estao repre-
sentados na Tabela 24, mas também podem ser analisados na Figura 48, que apresenta ainda os
resultados para a analise de sensibilidade, conforme premissas de precos de mercado mencionados
anteriormente. A combinacdo de dois precos, alto e baixo, para gas natural e metanol gerou quatro
cendrios. O nome dos cenarios indica se o preco de gas natural (G) ou metanol (M) considerado foi o
preco alto (a) ou o preco baixo (b).
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Figura 48 - Andlise de Sensibilidade do Custo de Abatimento
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Como ¢é possivel verificar pela Figura 48, todos os casos no cendrio de baixo preco de gas natural
e alto preco de metanol (GbMa) foram capazes de atingir custo de abatimento negativo, i.e., além de
reduzir as emissoes, foram capazes de gerar receita. O melhor caso nesse cenario foi o C sem shift,
com um CMA de -100 US$/tCO.,.

Por outro lado, todos os casos nos demais cendrios geraram custos de abatimento positivos.
Interessante notar que, enquanto os cenarios de baixo preco de gas e baixo preco de metanol (GbMb)
geraram CMA menor que o médio, para os cenarios de precos altos de gds natural e metanol (GaMa),
o CMA foi ligeiramente superior a média de cada caso. Para esses dois cenarios, o melhor caso (menor
CMA) foi 0 A, sendo muito proximos os resultados com ou sem shift.

O pior caso, como esperado, foi o cenario com alto preco de gas natural e menor preco de metanol.
Ao considerar maior preco do insumo e menor preco do produto, nenhum caso foi capaz de gerar lucro,
tornando o custo de abatimento fortemente positivo e muito maior que o cenario de precos médios.

Também ¢é crucial perceber que, apesar de os resultados apresentados anteriormente indicarem
a capacidade de reducao de emissdes de GEE em uma UGH em uma refinaria, por rota integrada de
captura e armazenamento quimico, eles estdo sujeitos a uma forte premissa: a compra do hidrogénio
necessario para atender a demanda original ndo envolve emissdes adicionais de GEE.

Uma possivel interpretacao dessa premissa é que as emissoes do hidrogénio adicional nao estao
localizadas dentro dos limites da analise, ou seja, a planta combinada. No entanto, tal interpretacao
ndo é conservadora em termos do potencial de reducao de emissoes de GEE, dado que a geracao
tradicional de hidrogénio em refinarias provém da reforma a vapor do gas natural, com emissao
caracteristica entre 9 e 14 tCO,/tH,. Isso reduziria o potencial de abatimento em relagao ao caso base,
aumentando ainda mais os custos de abatimento.

A outra interpretacao da premissa mencionada anteriormente é que o hidrogénio adicional pro-
vém de uma fonte de geracdo de hidrogénio com baixa emissao, ou até mesmo isenta de emissao
de GEE. Apesar de controverso, isso € teoricamente possivel por meio de uma série de tecnologias
em desenvolvimento, como eletrélise, reforma ou gasificacdo de biomassa, ou até mesmo uma UGH
com CCS, conforme discutido no item anterior. No entanto, por estarem em estagio incipiente no
mercado de hidrogénio, os custos de geracao desse hidrogénio estariam muito acima do preco de
mercado considerado em 5 US$/kgH2.

Dessa forma, realizou-se uma andlise em duas partes para avaliar os impactos da geracdo do hi-
drogénio adicional para a planta modificada. Primeiro, calculou-se o maior fator de emissao possivel
para o hidrogénio adicional. Esse valor representa a emissao equivalente que anula todo o abatimento
causado pela geracdo do metanol. Assim, nao existiria abatimento liquido de GEE, o que tornaria a
opcao inviavel sob o ponto de vista de mitigacao.

A segunda parte determina o preco maximo com que o hidrogénio adicional deveria ser comer-
cializado de forma a ndo gerar beneficio econémico na medida de abatimento. Ou seja, esse valor
representa o break-even price do hidrogénio “de baixo carbono”. Valores de custo de producao me-
nores que o break-even price representariam a geracdo de receita liquida para a opcao de mitigacao.
Os resultados estao na Tabela 25.
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Primeiramente, é possivel verificar que apenas o caso A, com e sem shift, por apresentar valor
maior que o da geracao de hidrogénio por reforma a vapor do gas natural (2,1tCO,/tH,), resultou em
potencial de mitigacdo liquido em relacao a tecnologia de referéncia. Os demais casos apresentaram
fator de emissdo menor que o da reforma a vapor, de forma que seria necessario que o hidrogénio
adicional fosse gerado por uma tecnologia de baixo carbono para que, de fato, ocorresse abatimento
nas emissoes de GEE.

Tabela 25 - Fator de Emissdo e Preco Maximo do Hidrogénio Adicional

Parametro
Emissdo maxima tCO,/tH, 10,4 6,4 3,2 4.6
Sem shift
Preco maximo US$/kgH, 4.5 3,3 3,4 3,4
Emissdo maxima tCOZ/tH2 9,2 6,4 3,2 4.6
Com shift ;
Preco maximo US$/kgH, 43 3,9 43 3,7

Quanto ao custo do hidrogénio, todos os casos ficaram com preco menor que o preco medio de
mercado utilizado na andlise econémica, porém proximos da faixa proposta na analise de sensibilidade.
Isso representa capacidade real de geracao de renda ou, em outras palavras, de ter um CMA negativo.

Porém, as limitacoes referentes ao fator de emissdo maximo dos casos B, C e D, com e sem shift,
exigem uma tecnologia de baixo carbono (i.e., com fator de emissao menor que a tecnologia de referén-
cia). Isso provoca incompatibilidade nos custos, pois tecnologias alternativas de geracdo de hidrogénio,
como eletroélise, tém custo na faixa de 6 US$/tH2. O DOE tem meta de reducao do custo do hidrogénio
produzido por eletrélise para cerca de 4,5 US$/tH, até 2020 (DOE, 2011). No entanto, tal reducéo
ainda seria insuficiente para tornar as opcoes de mitigacdo deste estudo atrativas economicamente.

Portanto, a opcao de capturar CO, via armazenamento quimico em UGH fol analisada com grande
detalhe. Primeiramente, é possivel identificar que a producdo do metanol tem como consequéncia a
reducao da geracao potencial de hidrogénio, visto que a producdo de metanol compete parcialmente
pelo proprio hidrogénio. Dessa forma, uma planta modificada so¢ faria sentido em uma refinaria se
a UGH fosse superdimensionada, de modo a atender a demanda de hidrogénio da refinaria e ser
capaz de gerar metanol. Caso contrario, dificilmente uma refinaria optaria por aplicar essa medida
no futuro proximo.

Além disso, ficou evidente que, apesar de tecnologicamente possivel, ainda existem diversas
incertezas, tanto de tecnologia quanto de mercado, que tornam essa medida atrativa economica-
mente. Apesar de possivel, a atratividade econémica da medida é fortemente dependente do preco
de mercado do gas natural e do metanol.

Ainda, em diversos casos, as opcoes de cogeracdo de hidrogénio e metanol em uma planta combina-
da ndo se mostraram capazes de efetuar reducio efetiva das emissdes totais de GEE. Para contornar
esse problema, seria necessario grande avanco tecnolégico para geracao de hidrogénio a baixo custo
com baixa emissao.
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Por fim, além da incoeréncia fundamental com uma UGH de refinaria, a planta combinada exibe
outro fator que dificulta a aplicacao dessa medida nas refinarias atuais. Apesar de vidvel sob certas
condicOes e cendrios, é extremamente improvavel que as refinarias estejam dispostas a reduzir seu
consumo de hidrogénio. Para isso, as condicoes de mercado teriam que ser extremamente favora-
veis, como o cenario de baixo preco de gas natural e alto preco de metanol no mercado. Ademais,
dificilmente as UGH existentes tém area disponivel para a adicao dos equipamentos necessarios para
a geracao de metanol.
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4 CCS NA PRODUCAO DE ETANOL NO CENTRO-SUL
BRASILEIRO

41 FONTES DE EMISSAO

As emissoes de GEE do processo de producao do etanol estao ligadas aos processos agricola e
industrial. Tais emissoes podem estar ligadas a producao de energia usada diretamente no processo
agricola ou industrial da industria sucroalcooleira,? ao processo de fermentacdo da sacarose em etanol,
a decomposicdo de matéria organica e de fertilizantes e a geracao da energia usada na producao de
maquinas, equipamentos, matérias-primas e insumos usados na producao do etanol.

Parte das emissées de CO, associada ao processo industrial de producao de etanol e todo o CO,
emitido na sua combustao sdo compensados pelo processo de crescimento da cana (fotossintese). Ou
seja, as emissoes associadas a queima do etanol em motores a combustdo, as emissoes de CO, deri-
vadas da queima do bagaco® e as emissoes de CO, do processo de fermentacao sao subtraidas das
emissoes totais do ciclo de vida do etanol, visando ao calculo das emissoes liquidas desse combustivel.

Macedo et al. (2008) discriminam as emissoes liquidas de GEE do processo de producédo do etanol
de destilarias do Centro-Sul do Brasil no periodo 2005/2006. A Figura 49 apresenta tal discriminacao.

28 Envolve a queima de combustiveis fésseis pelas maquinas utilizadas no cultivo, colheita e transporte da cana, queima do
bagaco para geracao de energia térmica, elétrica e mecanica para a etapa industrial.

29 Trash burning se refere apenas as emissoes de N,O e CH,, gases que nao sao capturados durante a fotossintese.
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Figura 49 - Discriminacio das Emissoes Liquidas de GEE da Producéao de Etanol de Cana-de-
acucar no Centro-Sul do Brasil (2005-2006)

Fonte: MACEDO et al., 2008

Segundo calculos realizados por Macedo et al. (2008), as emissdes liquidas derivadas da decompo-
sicdo dos fertilizantes e da matéria organica do solo sdo as mais expressivas (12,3 kg de CO. e/t cana),
sendo que as emissdes derivadas da queima de combustiveis fésseis usados pelos equipamentos e
maquinas utilizados no cultivo, colheita e transporte da cana alcancam 10,1 kg de CO,e/t cana. As
emissées liquidas associadas a queima do bagaco (desconsideram o CO,) atingem 7,2 kg de CO,e/t cana.

Enguanto a reducao nas emissdes de GEE de qualquer uma das fontes de emissoes liquidas é am-
bientalmente benéfica, reduzir tais emissdes em etapas em que ja se consideram as emissoes liqguidas
nulas representa um beneficio ambiental equivalente. E o caso de captura e armazenamento (geoldgico
e/ou fisico-quimico e/ou biolégico) do CO, proveniente da fermentacao da glicose/frutose em etanol.

Para efeito de comparacio com as estatisticas de emissoes apresentadas por Macedo et al. (2008)
e fornecidas em kg de CO,e/t de cana, podem-se calcular as emissoes de CO, da fermentacao a partir
do balanco de massa da reacao representada pela Equacéao 3:

CeH,,0, — 2C,H,OH + 2CQ, (3)

6 1276

Estequiometricamente, portanto, a producéo de cada tonelada de etanol a partir da fermentacao
emite 956,5 kg de CO,. O BNDES (2008) apresenta o resultado de um estudo realizado em 44 usinas
do Centro-Sul do Brasil que mostra que, em média, cada tonelada de cana fornece 1.926 MJ de energia
na forma de etanol. Considerando o poder calorifico inferior (PCI) do etanol 28,2 MJ/kg, conclui-se
que, para essas destilarias, cada tonelada de cana fornece, em média, 68,2 kg de etanol. Ou seja, a
fermentacao do caldo de 1 tonelada de cana emite 65,2 kg de CO,, valor bem superior aos dos processos
apresentados por Macedo et al. (2008). Isso indica que a captura de CO, da fermentacdo pode ser uma
boa oportunidade de mitigacdo de emissdes de GEE na industria de etanol. A Figura 50 apresenta
a participacao das emissoes de CO, da fermentacao nas emissées liquidas do ciclo de vida do etanol.
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Figura 50 - Participacao das Emiss6es de CO,da Fermentacdo nas Emissdes Liquidas
do Ciclo de Vida do Etanol

Kheshgi e Prince (2005) confirmam o processo de fermentacdo como uma etapa relativamente
concentrada em emissoes de CO, quando se analisa toda a cadeia de producdo do etanol. Os autores
estimam que a fermentacao de cada litro de etanol derivado da cana emita mais de trés vezes a
quantidade de CO, emitida pelos processos que consomem combustiveis fosseis. No caso do etanol
derivado do milho, essa razao é de 0,54.3°

Segundo Unica (2014), na safra 2012/2013, o Centro-Sul produziu 21,4 milhoes de m® de etanol,
dos quais 12,6 milhoes de m® de etanol hidratado, ou seja, 20,9 milhdes de m® de etanol puro ou 16,6
milhoes de toneladas desse combustivel. Para o estado de Sao Paulo, esses numeros foram 11,6 milhdes
de m?de etanol puro ou 9,2 milhées de toneladas desse combustivel. Isso corresponde a uma emissdo
da fermentacao de 15,2 milhdes de toneladas de CO, no Centro-Sul e 8,8 milhoes de toneladas no
estado de Sdo Paulo. As regides Norte e Nordeste foram responsaveis pela producéo de 1,9 milhdo de
m?® de etanol na safra 2012/2013, dos quais 0,8 milhdo de m® de etanol hidratado, ou seja, 1,5 milhdo
de toneladas desse combustivel. Isso corresponde a uma emissao da fermentacdo de 1,4 milhao de
toneladas de CO,no Norte e no Nordeste.

O Ministério da Agricultura, Pecuaria e Abastecimento (2013) apresenta a producdo mensal de
etanol brasileira. A Figura 51 mostra a participacdo de cada més no total de etanol produzido no
Brasil entre o més de abril de 2010 e o més de marco de 2011.

30 Essas estimativas consideram que ndo hd mudanca na quantidade de carbono estocado nas plantas e nos solos e
desconsideram emissoes de outros GEE.
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Figura 51 - Participacdo Mensal no Total de Etanol Produzido no Brasil

Fonte: MAPA, 2013

A Agéncia Nacional do Petroleo, Gas Natural e Biocombustiveis (ANP, 2014) apresenta a capaci-
dade diaria maxima de producao de etanol (anidro e hidratado) de 382 plantas brasileiras. Visando
estimar as emissoes anuais de CO, dessas plantas, supoe-se que o perfil de producao de etanol seja

o apresentado na Figura 51. Dessa forma, supde-se que, no més de agosto de cada ano, que € o més
de producdo maxima, as plantas utilizem a capacidade méaxima de producdo de que dispdem. Tendo
em vista que 15% da producao anual ocorrem em agosto (Figura 51), a capacidade anual de producédo

pode ser calculada multiplicando a producao diaria desse més por 200 dias. Dividindo essa capacidade
anual por 365 dias, é possivel calcular a capacidade didria média de producédo das plantas ao longo
de um ano, conforme consta na Tabela 26.

Tabela 26 - Capacidade Didria Média da Producao de Etanol das Plantas Brasileiras

Estimativa Ntmero de plantas por Estado
da capaci- Total de
dade diaria plantas
izl GO |MT|MS|RS|PR|BA|PB|RN|AL|PE|CE RO | AM | AC | POr capa-
(milhares cidade
de litros)
>1500 | 1 | 0|0 2|1|[1]o0|lo]|o0 0/0|0 0 0 o/olo 5
>1.000e
1500 | 16|03 al1]2]o0]2]0 ololo0 0 1 o/olo 29
>750e <
1000 | 18|02 424|000 0o/0o0 0 0 o/olo 30
>500e< 9 10| 6 s/ 2/3/0/3]o0 o110 0 0 ololo 55
750
>2§806< 57 | 1 |16 11027 |0 14] 2 1 10| 5 1] o0 0 1100 140
>100e
5o | 34|19 7/1]/6 /0|93 298 o2 0 o/olo 96
<100 | 10| 2| 3 ololo|2f2]+1 0o|o0]2 0 0 o1 |1 27
Total de
plantas por | 165 | 4 | 39 369232306 3 12015 16 1 11101 382
Estado

Fonte: Elaborado com base em ANP, 2014; MAPA, 2013
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A Tabela 26 permite observar que quase a metade das plantas esta localizada no estado de Sao
Paulo. Os estados de Minas Gerais, Goids e Parana concentram, cada um, cerca de 10% das plantas, e os
estados de Mato Grosso do Sul, Alagoas e Pernambuco concentram, cada um, cerca de 5% das plantas.
Orestante dos estados (RJ, ES, MT, RS, BA, PB, RN, CE, PI, SE, MA, TO, PA, RO, AM, AC) concentram
juntos menos de 14% das plantas. Também ¢é possivel verificar pela Tabela 27 que as plantas de maior
capacidade estao concentradas nos estados de Sao Paulo, Goias, Mato Grosso e Mato Grosso do Sul.

Multiplicando as capacidades didrias médias das plantas por 365, encontram-se as capacidades
anuais de producao de etanol de todas as plantas. A soma das capacidades anuais de todas as plan-
tas resulta em 61,9 milhoes de m®. Comparando esse valor a producao brasileira de etanol na safra
2012/2013 (23,3 milhdes de m?), conclui-se que a producdo de etanol ndo é limitada apenas pela capa-
cidade de producao e disponibilidade de matéria-prima. Nota-se que a producao da safra 2012/2013
representou cerca de 40% da capacidade total de producao.

Supondo que as destilarias usam cerca de 40% das suas capacidades de producao, a segunda li-
nha da Tabela 27 apresenta estimativas do volume de etanol produzido para plantas de diferentes
capacidades. Tais estimativas sdo calculadas multiplicando-se as capacidades didrias apresentadas
na primeira linha por 40%. A partir das estimativas de producéo de etanol e do fator de emissdo da
fermentacao, a Tabela 27 apresenta estimativas das emissées diarias médias de CO, em plantas com
diversas capacidades de producdo.

Tabela 27 - Emissées Diarias de CO, da Fermentacdo do Acticar em Etanol

ekt diie 1.500 1.000 750 500 250 100
média (milhares de I)
Producdo diaria de 600 400 300 200 100 40
etanol (milhares de I)
EmissGes diarias de
co. (1 456 304 228 152 76 30

A Tabela 28 apresenta as quantidades de CO, que poderiam ser sequestradas quimicamente por
processos industriais que produzem ureia, carbonato de célcio e metanol. Tais calculos baseiam-se
na capacidade de plantas tipicas brasileiras.

Tabela 28 - Quantidades de CO, Que Poderiam Ser Consumidas por Plantas Tipicas

Produto Empreendimento Capacidade (t/dia) | CO, consumido (t/dia)
) Complexo Industrial de 3620 (con5|derar1do
Ureia . Lo 1.975,0 somente o CO, nao
Araucaria (Fosfértil) N
cativo’)
Carbonato de Parceria da Aracruz Celulose
calcio precipitado | e a Minerals Technologies do 68,5 30,1
(PCC) Brasil (SMI)
Planta em estudo de
Metanol viabilidade pela Petrobras 3.014.0 4.144,0

Nota: * O H, usado na producao de ureia pode ser produzido por meio da reforma a vapor do metano, o que emite CO,. Este
CO,, quando usado na produgao de ureia, € denominado cativo. O ndo cativo € o que provém de qualquer outra fonte. Neste
exemplo, o consumo de CO, nao cativo seria adicional ao consumo de CO, cativo.

Fonte: FOSFERTIL, 2011; ARACRUZ, 2008; PETROBRAS, 2009
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A escala de demanda de CO, desses produtos ¢ similar a escala de oferta de varias destilarias,
conforme pode ser constatado na comparacao entre as tabelas 26 e 27. Usando-se as destilarias do
estado de Sao Paulo como exemplo, cerca de 30 plantas emitem entre 200 e 500 t/dia de CO,, o que
representa um volume proximo do consumido por uma planta de ureia que utiliza CO, nao cativo e
cerca de 1/10 do volume de CO, requerido por uma planta de metanol (tabelas 26 e 27).

Deve-se notar que a producao de metanol pela planta prevista pela Petrobras tem o potencial de
capturar cerca de 10% das emissdes da fermentacdo de todo etanol produzido no pais, ou seja, poderia
consumir as emissoes de um conjunto de destilarias.

4.2 A ROTA DE CAPTURA PARA O CASO ESPECIFICO DA DESTILARIA DE ETANOL

Como visto antes neste relatério, ha processos fisico-quimicos que podem ser utilizados na captura
do CO,, dentre os quais se destacam: absorcao quimica, absorcao fisica, adsorcao, destilacao criogénica,
entre outros. A selecdo de uma tecnologia de captura depende, entre outros fatores, da concentracao
de CO, nos gases de exaustao.

No caso da producdo de aménia, H,, entre outros, o CO, pode ser capturado tanto nos gases de
exaustdo dos processos de producao de energia quanto no processo quimico de producao desses
insumos, sendo, nesse caso, considerado um subproduto.

Apesar de nem toda rota de producdo de H, gerar gas de sintese com elevada concentragao de CO,,
Rubin (2008) enfatiza que a separacdo do CO, ja ¢ uma etapa do processo de producao de hidrogénio, ou
seja, 0 CO, puro é um subproduto da producao de hidrogénio. Isso € verdade nao apenas na producao
de H,, mas também na producao de amoénia, de oxido de etileno e no processamento do gas natural.

Em geral, aos processos em que a captura de CO, ja € inerente e aos que apresentam elevada con-
centracdo desse gas, associa-se apenas o custo de compressao e transporte, considerando-se o custo
de captura nulo® (RUBIN, 2008).

Os gases emitidos pelo processo de fermentacgao apresentam elevada concentracao de CO,. O
exausto do processo de fermentacdo costuma ser composto principalmente de CO, (85%), O, e N,
embora o ajuste das condicdes para que se alcancem 95% de CO, no exausto nao seja complexo. Alta
concentracao de CO, no exausto estd ligada a fermentagdo anaerobica ideal. Em concentracées aci-
ma de 95%, o CO, é considerado puro (para a estocagem). Assim, no caso da captura de carbono de
gases oriundos da fermentacao, € necessario apenas desidratar o CO, evitando a formacao de 4cido
carbénico, que corroi as tubulacoes.

O CO, ¢ emitido nas destilarias de etanol a baixa pressdo (pressao atmosférica) e como gas saturado.
A pequena quantidade de impurezas presentes inclui compostos organicos como metanol, etanol e
compostos a base de enxofre, como H_S e dimetil sulfato (DMS). DMS ¢ prejudicial, dado que seu odor
dificulta o uso do CO, pelas industrias de bebidas e alimentos. Entretanto, a elevada concentracao do
CO, derivado do processo de fermentagao o mantém atrativo para recuperagao e uso.

31 Talinterpretacédo é coerente com as informacoes divulgadas por Rubin (2008), que menciona um custo de captura nulo na
fermentacao, na producdo de aménia ou de hidrogénio e na producao de oxido de etileno.
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Segundo Olah et al. (2009), a recuperacao do CO, de correntes em que ele se encontra altamente

concentrado ja é vidvel e deve ser aprimorada. Olah et al. (2009) citam os exemplos da producao de

gas natural ou de energia geotérmica.

4.3 ESTIMATIVA DO POTENCIAL TECNICO DOS USOS QUIMICOS DE CO2
DE DESTILARIAS DO CENTRO-SUL

Uma das formas de reduzir as emissoes de CO, para a atmosfera consiste em sequestra-lo quimi-

camente. O sequestro quimico apresenta trés vertentes principais:

e O armazenamento fisico, que envolve o uso do CO, puro na industria de alimentos e bebidas, seu
uso como fluido de trabalho e como substituto de solventes de reacoes;

e O armazenamento quimico, que envolve a reacao do CO, com outro insumo para a producao de
quimicos e combustiveis;

e O armazenamento biolégico, que estd associado a selecdo de espécies e ao fortalecimento de pro-
cessos que absorvem o CO, via fotossintese.

O Quadro 1 apresenta alguns exemplos de sequestro quimico em lugares onde tais usos ja vém

sendo implementados.

Quadro 1 - Exemplos de Opcoes de Sequestro Quimico

Armazenamento Fisico | Empresas envolvidas, origem do CO, e pais de aplicagdo

Carbonatacao de
bebidas

Shady Power Plant e AES Corporation — planta de cogeragdo a carvdo/estado
de Oklahoma (EUA)
Prosint Methanol Production Plant e Prosint, AGA- caldeira a gas/ Rio
de Janeiro
Gaobeidian Power Plant — termelétrica/China Huaneng

Processamento e/
ou resfriamento de
alimentos

Shady Power Plant e AES Corporation — planta de cogeragdo a carvdo/ estado
de Oklahoma (EUA)

Warrior Run Power Plant — cogeragdo a carvao/Maryland (EUA)
Bellingham Cogeneration Facility e Florida Power and Light Company —
geragdo de energia elétrica a gas/ EUA — Bellingham, Massachussetts

Sumitomo Chemicals e Kokusai Carbon Dioxide — geragéo de energia elétrica
a Oleo e gas/Japao

EOR

Armazenamento
Quimico

Producdo de ureia

Shell e Statoil - termelétrica a gas e planta de methanol/Noruega
Masdar - sidertrgica entre outras 2 fontes nao definidas/Emirados Arabes
Unidos
EnCana e Dakota Gasification Company — Produgdo de combustiveis sintéticos
a partir de linhito na planta da Dakota/Canada
ExxonMobil — Campo de petréleo de Labarge, Wyoming/EUA
Penn West Petroleum Ltd - fonte n&o divulgada/Canada
Conestoga Energy Partners — fermentagdo de etanol de milho/ EUA

Empresas envolvidas, origem do CO, e pais de aplicacdo

Luzhou Natural Gas Chemicals (Group) — Unidade de reforma da produgao
de amoOnia/China
Petronas Fertilizer Co. — Unidade de reforma da produgdo de ammonia/Malasia
Indo Gulf Fertilizer Co. — Unidade de producdo de amdnia/India

Produgdo de
carbonato de sodio

IMC Global Inc — Geracgao de eletricidade a carvao/EUA

Fontes: [IEAGHG, 2013; MARKEWITZ et al., 2012
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As viabilidades técnicas dos usos de CO, de destilarias do Centro-Sul serao analisadas com base
nas demandas brasileiras atuais ou futuras dos produtos derivados desses usos. Os usos de CO, as-
sociados aos produtos, cujas demandas sdo completamente atendidas pelo mercado interno, terdo as
viabilidades técnicas avaliadas calculando-se as quantidades de CO, que podem ser consumidas no
atendimento das demandas incrementais futuras desses produtos. Ou seja, calculam-seas fracdes do
CO, emitido pelas destilarias que poderao ser consumidas pelas demandas incrementais associadas a
esses usos. Os usos de CO, associados aos produtos cujas demandas sao parcialmente atendidas por
importacao terao as viabilidades técnicas avaliadas calculando-se as quantidades de CO, que poderiam
ser consumidas para substituir as importagoes por produtos que utilizam CO, no processo produtivo.

CARBONATACAO DE BEBIDAS

Considerando-se apenas o consumo doméstico de bebidas carbonatadas ndo alcodlicas® (refrigeran-
tes), em 2010, o consumo per capita de refrigerante alcancou 86,0 litros, o que resultou na producao
doméstica de 16,4 bilhoes de litros de refrigerantes naquele ano (ABIR, 2011).

Considerando que o crescimento da demanda per capita média de refrigerantes no Brasil atingiu
indice igual a 3,7% a.a. entre 2005 e 2010 e que a populacdo brasileira cresceu em meédia 1,1% a.a.
nesse mesmo periodo (ABIR, 2011), projeta-se demanda incremental de refrigerantes de 4,8% a.a.
no periodo. Considerando a manutencao dessa taxa anual de crescimento, teriamos demanda incre-
mental de 10,1 bilhées de litros em 2020 em relacido a demanda de 2010.

Considerando o valor médio minimo de concentracao de CO, em bebidas carbonatadas, conforme
divulgado por Ljunggren e Carlberg (1995), ou seja, 5,40 g de CO,/l de bebida carbonatada, estima-se que
o consumo de CO, para atender a demanda incremental de refrigerantes em 2020 chegue a 0,05 Mt
de CO,, ou seja, 0,3% do CO, emitido pelas destilarias do Centro-Sul na safra 2012/2013 (UNICA, 2014).

EOR

A Tabela 29 resume as caracteristicas que tornam os reservatoérios de petroleo adequados a apli-
cacao de recuperacao avancada de petroleo com uso de CO, (EOR-CO,).

Tabela 29 - Caracteristicas dos Reservatorios de Petroleo Adequados a Aplicacao de EOR-CO,

Parametro do reservatério | Valores
Profundidade > 350m
Temperatura 28a 121 °C
Pressdo > pressdo minima de miscibilidade e < min (P_;S_ - P,)’
Porosidade >3%, preferencialmente >10%
Permeabilidade >1mD, preferencialmente > 10mD

o o i A H H {s i
Grau API >11° API e <40°API parg 5|tu~a§0e§ |rT]|s§|ve|s, e > 27 e <45 para
situacdes misciveis
* . ~ . 7 . *

Viscosidade <10 cP/mPa * s para situagdes misciveis e <600 cP/mPa * s para

situacOes imisciveis

Fracdo de petrdleo remanescente no

L >30% e preferencialmente <50%
reservatorio

Nota: 1P, é a pressao minima de deslocamento capilar na rocha selante, ou seja, a pressdo minima que causa a penetracao do CO,
na rocha selante; S . € o estresse minimo, ou seja, a pressao minima que causa a abertura das fraturas existentes; P, ¢ a pressao
de fraturamento, ou seja, a pressdo capaz de fraturar a rocha selante.

Fonte: CSFL, 2013

32 Considera-se que o CO, para as bebidas carbonatadas alcodlicas provenha do proprio processo de fermentacao da bebida.
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O gas associado produzido na Bacia de Campos apresenta teor medio de 0,5% em volume de CO,,.
A maior parte das instalacées maritimas da Bacia de Campos nao tem unidades de remogao de CO,
(MAIA, 2007 apud COSTA, 2009).% Portanto, pode haver potencial para a aplicacdo de CO, de des-
tilarias de etanol para EOR nos campos da bacia petrolifera de Campos (pos-sal).**

Segundo Guardado et al. (2000) apud Rockett et al. (2013), rochas reservatério com boa a excelente
permeabilidade e porosidade sdo comuns na Bacia de Campos. Além disso, os reservatorios nessa
drea tém estrutura bem conhecida, mecanismos de selagem comprovados (traps) e disponibilidade
de dados dos reservatoérios (ROCKETT et al., 2013).

Rockett et al. (2013) analisaram a capacidade de estocagem em 17 dos 50 campos de petroleo da
Bacia de Campos, que sao: Carapeba, Linguado, Marimba, Marlim, Vermelho, Barracuda, Roncador,
Caratinga, Jubarte, Namorado, Badejo, Pampo, Enchova/Bonito, Garoupa, Albacora, Corvina e
Malhado. Sdo todos reservatoérios de arenito, com estimativas de profundidade superiores a 800
metros. Segundo Petrobras (2010) apud Rockett et al. (2013), hd 36 campos de petroleo na Bacia de
Campos que ja atingiram o pico de producao.

Assim, a relativa proximidade da bacia as destilarias de etanol estimulou a andlise do potencial
técnico do uso do CO, de destilaria para a EOR-CO, nos seguintes campos: Carapeba, Linguado,
Marimba, Marlim, Vermelho, Barracuda, Roncador, Caratinga, Namorado, Badejo, Pampo, Garoupa
e Albacora. Esses campos foram escolhidos pela disponibilidade de informacdes sobre o volume de
OQIP (original oil in place) ou das reservas.

Holt et al. (1995) apresentam resultados da simulacao de EOR-CO, em 25 campos de petréleo
norte-americanos. Em média, a injecao do CO, permitiu a producdo incremental de 13,2% do OQIP.
Além disso, em media, 2,3 m?de CO, foram sequestrados a cada m® de petréleo produzido, sendo que
esses volumes sao considerados nas condicoes do reservatoério. Nas condicoes padrdo, 1.080 m® de
CO, foram sequestrados na producdo incremental de 1 m® de petréleo. Considerando a densidade do
CO, nas condi¢oes padrao igual a 1,97 kg/m? e a densidade do petréleo do campo de Cachalote™ igual
a 921 kg/m® (MORAIS, 2013), estima-se que os campos de petroleo brasileiros apresentem potencial
de armazenamento em torno de 2,3 toneladas de CO, por tonelada de petroleo produzido. Ravagnani
(2007) simula o armazenamento de CO, para EOR nos campos onde a Petrobras ja realiza essa ope-
racdo no Reconcavo Baiano. Os resultados da simulacdo apontam para a injecdo de 2,7 toneladas
de CO, por tonelada de petroleo produzido. No entanto, a autora salienta que cerca de 50% do CO,
injetado retornam com o petrdéleo produzido, ou seja, a cada tonelada de petrdleo produzido, fica
armazenada 1,4 tonelada de CO,,.

33 Deacordo com a Resolucdo ANP n°® 16, de 17/6/2008 (DOU de 18/6/2008), o teor maximo de CO, no gas natural deve ser de
3% molar (ANP, 2013).

34 Como o capitulo de captura no E&P brasileiro deste documento mostrou, essa afirmacdo ndo é verdadeira para as bacias
do pré-sal, para as quals a captura e reinjecao de CO,, também visando ao EOR, ja devem ser entendidas como um cenario
referéncia.

35 A densidade do petréleo do campo de Parati é de 909 kg/m?3. Para este cdlculo, considerou-se o grau API médio do petréleo
produzido no Brasil nos meses de maio e junho de 2013 (MME, 2013). Isso porque o grau API desse campo nao se encontra
disponivel na literatura.
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A Tabela 30 apresenta os OOIP e algumas caracteristicas dos campos da Bacia de Campos, cujos
potenciais técnicos da aplicacado de EOR-CO, serdo analisados neste relatorio.

Tabela 30 - Caracteristicas dos Campos da Bacia de Campos

Distancia | Lamina | Profundidade

Campo de 00IP A Reservas Yy ., | Porosidade | Permeabilidade
y API da costa | d’agua |do reservato- 5
petroleo (MMBOE) (MMBOE) (km) (m) ) (%) ()}
600-
Barracuda | 2.700' 258 780" 90' 1200 N.D. N.D. N.D.
. 600-
Caratinga 1.400" 25° 420" 90" N.D. N.D. N.D.
1.200'
Namorado 7102 N.D. N.D. 802 N.D. N.D. 303 1.0003
_292: -
Albacora 2.6642 242539 ’ N.D. 1202 12?802 2.500-3.260%| 17-252 11 a3.4602
1.500-
Roncador 6.960* 248 N.D. 130? 20002 N.D. 27-30? 400-1.000?
Marlim 6.360* 208 N.D. 1102 6502 N.D. N.D. N.D.
Badejo 1162 N.D. N.D. 802 902 N.D. N.D. N.D.
Linguado 5502 29-32%% | 130%° N.D. | 95-110°  1.700-3.000° N.D. N.D.
Pampo 1.260? 20-30? N.D. 902 N.D. N.D. N.D. N.D.
Carapeba 519* N.D. 1845 N.D. 70-90° N.D. N.D. N.D.
Vermelho 343* N.D. 122° N.D. 70-90° N.D. N.D. N.D.
Marimba 492* 28° 1745 N.D. 383° N.D. N.D. N.D.
Garoupa 164* 29-32°¢ 585 80° 1256 3.100° 17-227 N.D.

Notas: * Resultado da divisdo entre o volume de reservas e 35,4%, que, segundo Bosco (2007) apud Rockett et al. (2013), é o fator
meédio de recuperacao na Bacia de Campos. N.D. = nao disponivel.

Fontes: 'ASSIS et al., 1998; 2LOPES, 2004; °BACOCCOLI et al., 1979; *ANP, 2013b; "(HORSCHUTZ et al., 1992;
¢MILANTI; ARAUJO, 2003; "TIGRE, 1988 apud MILANI; ARAUJO, 2003; °ANP, 2013d

A Tabela 31 apresenta a producao média diaria de petroleo, a profundidade média e a data de inicio
de producdo dos campos analisados.
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Tabela 31 - Producao Média Didria de Petrdleo, Profundidade Média e Data de Inicio

de Producao
Campo de petrdleo Inicio da producao Produgao (m3/dia)’ Md%g;aul:r(nngr;a

Barracuda 29/09/1997 16.422 952
Caratinga 24/11/1997 5.954 987
Namorado 30/06/1979 2.185 200
Albacora 24/10/1987 7.004 700
Roncador 25/01/1999 41.151 1.730
Marlim 17/03/1991 29.157 800
Badejo 01/12/1981 96 93
Linguado 01/12/1981 126 100
Pampo 06/08/1998 2.101 150
Carapeba 31/12/1988 1.911 95
Vermelho 31/01/1989 1.192 80
Marimba 30/04/1985 3.229 420
Garoupa 28/02/1979 627 120

Nota: 'Referente a média da producdo dos anos 2004, 2005 e 2006, com excecao do campo de Roncador, cujo valor se refere
apenas ao ano 2006.

Fonte: ANP, 2013c

A Tabela 32 apresenta a estimativa da producao anual de petréleo, do consumo anual de CO, e do
numero de anos de producdo incremental de CO, com o uso da EOR-CO,. O consumo anual de CO,
se refere ao volume estocado no reservatorio, calculados pela taxa de estocagem de CO, por unidade
volumeétrica de petroleo produzido apresentada por Holt et al. (1995). As estimativas do nimero de
anos de producao adicional de petréleo foram obtidas pela razao entre o volume adicional de petréleo
que pode ser produzido com o uso de EOR-CO, e o volume médio produzido nos anos de 2004, 2005
e 2006 nesses campos.

Tabela 32 - Estimativa da Produ¢ao Anual de Petréleo, do Consumo Anual de CO, e
do Numero de Anos de Producéo Incremental de CO,

Estimativa de consumo Estimativa do nimero de

Estimativa da producao

Campo de anual de petrdleo com o | anual de CO? para uso em anos de produgao incre-
petroleo uso de EOR-CO, EOR-CO, mental de petréleo com o
(milhares de m?3) (milhdes de m3) uso de EOR-CO,
Barracuda 5.994 6.474 9
Caratinga 2.173 2.347 14
Namorado 798 861 19
Albacora 2.556 2.761 22
Roncador 15.020 16.222 10
Marlim 10.642 11.494 13
Badejo 35 38 69
Linguado 46 50 251
Pampo 767 828 34
Carapeba 698 753 16
Vermelho 435 470 17
Marimba 1.179 1.273 9
Garoupa 229 247 15

Fontes: Elaborado com base em HOLT et al., 1995

; ANP, 2013c
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A titulo de exemplo, a oferta de todas as destilarias do Centro-Sul na safra 2012/2013 é de cerca
de 15,9 Mt CO,, ou seja, cerca de 8.044 milhoes* de m? o que significa que toda a oferta de CO, das
destilarias do Centro-Sul permitiria a recuperacao avancada de petroleo de alguns ou poucos pogos
de petrdleo da Bacia de Campos, dependendo do tamanho do campo.

METANOL

No caso da ureia e do metanol, a capacidade produtiva de ambos, neste estudo, foi limitada pela
disponibilidade de H,. Nesse caso, ao contrario do processo usual aplicado na industria, o H, deve
derivar da eletrélise da H,O a partir da energia elétrica gerada com a queima de bagaco excedente.
A disponibilidade de energia elétrica é limitada pela oferta de bagaco. Considera-se a geracao de 155
kWh de energia elétrica excedente/t de cana processada (DANTAS, 2013). O consumo de energia
elétrica para produzir ureia e metanol considera todas as etapas, desde producao de H,, passando
pela compressdo dos gases e incluindo consumo do processo quimico para gerar ureia e metanol. A
Tabela 33 apresenta esses valores.

Tabela 33 - Consumo de Energia Elétrica para Produzir Ureia e Metanol

Consumo de energia

Pr S Descrica
BEHES elétrica (MWh/t) escrigao
Ureia 72 Energia eletrlczi para produgdo de H,,
compressdo de H,, N, e CO,
Energia elétrica para producéo de H,,
Metanol 13,0 compressdo de H, e CO, e sintese de
metanol

Fonte: MERSCHMANN, 2014

O produto entre a massa de cana moida e a quantidade de energia elétrica excedente por tonelada
de cana processada resulta na quantidade de energia elétrica excedente que pode ser gerada. Segundo
Unica (2014), na safra 2012/2013, foram moidas 533 milhoes de toneladas de cana no Centro-Sul. Isso
significa potencial de producao de 84,2 TWh de energia elétrica excedente no Centro-Sul.

Considerando que a producao de cada tonelada de metanol consome 13,0 MWh (Tabela 40), seria
possivel produzir cerca de 6,5 Mt de metanol no Centro-Sul.

Em 2012, o Brasil importou cerca de 638 mil toneladas de metanol, o que representou um gasto
em torno de US$ 248 milhées FOB (MDIC, 2014).

Supondo que todo o metanol importado em 2012 tivesse sido produzido a partir do CO, de desti-
larias e do H, produzido com uso da eletricidade excedente da queima do bagago, nesse ano, teriam
sido consumidas em torno de 880 mil toneladas de CO,, conforme a Equacao 4:

CO, + 3H, <> CH,OH + H,0 (4)

36 Considerada uma densidade do CO, de 1,98 kg/m’.
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Considerando que as emissdes da fermentacao de etanol no Centro-Sul alcancaram 15,9 milhoes
de toneladas de CO, na safra 2012/2013, a captura do CO, e seu uso na producao de metanol, subs-
tituindo a importacao desse combustivel, podem demandar 6% desse volume de emissoes.

UREIA

Considerando que a producao de cada tonelada de ureia consome 7,2 MWh (Tabela 33), a quanti-
dade de energia elétrica que poderia se tornar excedente no Centro-Sul seria suficiente para produzir
cerca de 11,7 Mt de ureia por ano.

Segundo MDIC (2014), em 2012, foram importadas cerca de 2,9 milhoes de toneladas de ureia.
Supondo que toda a ureia importada em 2012 tivesse sido produzida internamente a partir da re-
forma a vapor do gas natural, a Equacao 5 mostra a reacdo global da reforma a vapor do gas natural:

CH, + 2H,0 © 4H, +CO, (5

Pela Equacao 6, sdo necessarias trés moléculas de H,, uma de N, e uma de CO, para produzir cada
molécula de ureia. Ou seja, considerando que o CO, gerado na reforma a vapor do gas natural seja
utilizado na producao de ureia, sobra uma molécula de H, sem oportunidade de reagir com CO, cativo.
Por essa rota, a cada trés moléculas de ureia produzidas, sobram trés moléculas de H, que nao tém
oportunidade de reagir com CO, cativo. Isso significa que, de cada quatro moléculas de ureia produ-
zidas, uma poderia ser produzida a partir de CO, nao cativo. Ou seja, de um total de 2,9 milhoes de
toneladas de ureia importada, 0,7 milhado de toneladas poderia ter sido fabricada consumindo CO
nao cativo.

2

Pelo balanco de massa da Equacéo 6, considerando 100% de seletividade pela reacio de producao
de ureia, poderia ter sido consumido 0,5 milhao de toneladas de CO, ndo cativo, mesmo considerando
que o H, para esse fim provém da rota de reforma a vapor do metano.

2NH, + CO, <> (H,N),CO + H,0 6)

No caso da producao de H, por eletrolise da dgua, sendo a eletricidade proveniente da queima de
bagaco, a substituicdo de toda a ureia importada em 2012 teria possibilitado o consumo de 2,1 milhées
de toneladas de CO, nao cativo, por exemplo, o oriundo da fermentacdo de acucar.

A Tabela 34 mostra a porcentagem de CO, emitido pela fermentacdo do acucar no Centro-Sul
que poderia ser consumida pela producao de ureia, visando substituir a importacao brasileira desse
produto.
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Tabela 34 - Consumo de CO, Nao Cativo das Rotas de Producéo de Ureia

% do CO, emitido pela

fermentacao de aglcar

no Centro-Sul na safra
2012/2013

Reforma a vapor do metano 0,5 3.1

Potencial de consumo de

Rota de produgdo do H, CO, para substituir ureia
importada em 2012 (Mt)

Eletrolise da H,0 - eletricidade da
queima do bagacgo

Fontes: UNICA (2014); MDIC (2014)

2,1 13,2

4.4 ESTIMATIVAS DOS CUSTOS DO USO DE CO2 DE DESTILARIAS PARA
EOR na Bacia be CaMpPos

Como demonstrado nas secoes anteriores, a opcdo EOR € a Unica entre as avaliadas com escala de
demanda suficiente para as emissoes de processo de destilarias do Centro-Sul do pais. Tal fato nao
implica que outros usos do CO, capturado nessas destilarias possam ser cogitados, contudo decidiu-se
aqui enfatizar, na analise de custos, a opcdo EOR.

A Tabela 35 apresenta estimativas do custo de desidratacao e compressao do CO, da fermentacao.
Bonijoly et al. (2009) consideram que o CO, ¢ comprimido a 110 bar.

Tabela 35 - Estimativas do Custo de Desidratacao e Compressao do CO, da Fermentacao

Custo (US$/tCO,) ‘ Fonte
6-12 MILMO, 2010; DAHOWSKI; DOOLEY, 2008
10 BONIJOLY et al., 2009

Na Tabela 35, apesar de se compararem custos de anos diferentes, as incertezas sobre essa me-
dida de mitigacao nao exigem elevada precisao das estimativas. Além do custo de desidratacéao e
compressao, é necessario estimar o custo do transporte até a regiao de uso e o custo de injecao do
CO, nos campos de petroleo.

Merschmann (2014) propoe uma metodologia para o calculo dos custos de capital e de O&M de
uma rede de carbodutos ligando destilarias do Centro-Sul a campos de petréleo da Bacia de Campos.
Os custos dessa rede envolvem os custos dos carbodutos e dos compressores instalados ao longo dos
dutos para evitar que a pressao ao longo dos dutos se reduza abaixo de 8,0 MPa.?

A metodologia para o calculo dos custos de capital dos carbodutos baseia-se na Equacao 7, proposta
por Broek et al. (2013):

37 A regiao supercritica do CO, estende-se de 73,7 bar até proximo de 10¢ bar.
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I=Bc*D* Y Fc*Fs* [Flu* (1-0,1*N)+ 0,1 * N *Fei] *L ™)

Onde:

Be..fator de custo padrao

D..diametro do carboduto

Fc..fator associado a existéncia de um corredor de dutos
Fs..fator associado a inclinacdo do terreno

Flu..fator associado ao uso da terra

N..numero de rodovias ou ferrovias atravessando determinada célula

Fci..fator associado a passagem de uma rodovia ou ferrovia pela célula

L..comprimento do carboduto que atravessa cada célula

Cadaum dos fatores da Equacéo 7 é representado por um mapa processado no ArcMap 10.0. Cada

local por onde um carboduto pode passar é representado por uma célula de um mapa no formato

raster.® A cada célula € associado um valor, que corresponde a avaliacdo daquela célula (regido) em

relacdo a um fator da equacao (MERSCHMANN, 2014).

A Tabela 36 apresenta os valores dos fatores da equacao anterior, atribuidos de acordo com a

situacdo de cada célula.

Tabela 36 - Valores dos Fatores da Equacdo 7

Inclinagao (graus) | Valor de Fs
<6 1,0
6-11 1.1
11-17 1,2
17-35 3,0
A célula corresponde a uma area | Valor de Fc’
Offshore 3,0
Onshore onde ja passa um carboduto 0,9
Onshore onde nao passa um carboduto 1,0
A célula corresponde a uma area | Valor de Fiu?
Que contém uma (ou parte de) unidade de conservagdo 255
ou terra indigena ’
Atravessada por um corpo hidrico 4,0
Urbana 1,8
Rural 1,0
Alguma rodovia ou ferrovia corta a célula? | Valor de F
Sim 3,0
N&o 1,0

Nota: 'Salienta-se que as condig¢bes sob o fator “corredores” (Fc) sdo mutuamente excludentes. De cima para baixo nesta tabela,
a primeira condicdo que se confirmar para este fator é a que atribui valor a célula. Raciocinio idéntico deve ser aplicado as

condicoes sobre o fator “uso da terra” (Flu).
Fonte: BROEK et al., 2013; MERSCHMANN, 2014

38 Tipo de mapa de processamento geografico composto por um conjunto de células. Cada célula armazena um valor de uma

variavel que caracteriza a area representada por tal célula.
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Apos a criacdo de um mapa no formato raster para cada fator da equacao, operacdes entre os
valores das células desses mapas geram um novo mapa no formato raster, cujas células reservam os
resultados da Equacao 8:

Fc*Fs*[Flu*(1—o,1*N)+0,1*N*Fci] ®)

Por meio do mapa, cujas células armazenam os respectivos resultados da Equacdo 8 e do mapa
com a localizacdo geografica dos campos da Bacia de Campos, utiliza-se o ArcMap 10.0 para gerar
um novo mapa. Nesse novo mapa, cada célula representa o custo de capital do carboduto capaz de
conecta-la a um campo de petroleo. O campo selecionado ¢ aquele cujo custo de ligacdo entre ele e a
célula em questdo é o menor. Ou seja, qualquer outro campo disponivel apresenta custo de ligacao a
célula em questdo maior do que para o campo selecionado. Os resultados do ArcMap 10.0 para cada
célula representam as solucoes da Equacdo 9* (MERSCHMANN, 2014).

Y FC*Fs*[Flu*(1-0,1*N)+0,1*N*Fci]*L ©

Por uma questao de limitacdo de escopo, decidiu-se incluir neste estudo apenas as destilarias cuja
localizacao coincide com as células associadas aos valores da Equacao 9 que nao ultrapassam 200 mil.
Cabe salientar que, no mapa com os resultados da Equacao 9, o valor da célula associada a destilaria
que apresenta o maior custo de conexao a um campo de petréleo é 2 3 milhoées MERSCHMANN, 2014).

Tal limitacdo do numero de destilarias levou a inclusao inicial de 59 destilarias no estudo. Entretanto,
a falta de dados referentes a producdo de etanol para algumas dessas plantas e o ndo reconhecimento
de algumas destilarias pelo ArcMap 10.0 durante a construcdo da rede de carbodutos* levaram a
inclusdo de 44 destilarias no estudo, o que equivale a quase 15% das destilarias do Centro-Sul.

Por meio do mapa, cujas células armazenam os respectivos resultados da Equacao 9 do mapa
com localizacio geografica das destilarias selecionadas e do mapa com a localizacdo geografica dos
campos da bacia de Campos, utiliza-se o ArcMap 10.0 para gerar um novo mapa. Tal mapa constroéi
os caminhos de menor custo entre cada destilaria e um campo de petréleo. Para cada um desses
caminhos, o ArcMap disponibiliza um resultado da Equacdo 9 por uma variavel denominada path
cost MERSCHMANN, 2014).

Cada valor do path cost representa o custo de capital de um carboduto de 1,00 metro de didmetro
(D), sendo o fator de custo (Bc) igual a um real por metro de comprimento e por metro de diametro.
Ou seja, para estimar os custos reais, falta multiplicar o valor de cada path cost pelo fator de custo
(Bc) e didmetro (D) adequados.

39 Oresultado da Equacao 9 representa o custo de investimento num carboduto de 1,00 metro diametro, sendo o fator de custo
igual a R$ 1,00 por metro de comprimento e por metro de didmetro.

40 Isso incluiu as destilarias que se localizam até a faixa de 700-900 mil no raster cost_distance_ EOR (projeto cost_path _
EOR_2).
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Merschmann (2014) estima um fator de custo em torno de R$ 4.000 por metro de comprimento e
por metro de didmetro. O didmetro de cada cardobuto é calculado resolvendo a Equacao 10 proposta
por Broek et al. (2010b) apud Knoope et al. (2013):

.

32*%f*m2*L s

D=l ip 1o
T p* AP

A Tabela 37 apresenta o significado e os valores dos parametros da Equacao 10.

Tabela 37 - Parametros da Equacao 10

Valores dos
Parametro Descricao parametros
constantes
f fator de friccdo de Fanning 3,75*1073
m Vazdo massica (kg/s) Vide nota !
AP/L gueda de pressdo ao longo do carboduto (Pa/m) 20
pA Densidade (kg/m?) 800

Nota: ' A vazdo massica é calculada considerando a emissao de cada destilaria no més de produgao maxima Considera-se que as
destilarias operam durante 24 horas por dia.

Estacdes de recompressao sao necessarias para carbodutos longos, visando compensar as perdas
de pressdo. Para Broek et al. (2010b) apud Knoope et al. (2013), a queda maxima de pressdo ao longo
do carboduto deve ser de 3,0 MPa. Considerando que a pressdo caia a taxa de 20Pa/m (Tabela 37), é
necessaria a instalacao de compressores a cada 150 km.

Apos arevisio da literatura, Merschmann (2014) selecionou a Equacéo 11 para o calculo dos custos
de capital das estagoes de recompressao do CO, que devem ser instaladas ao longo dos carbodutos.

I:(w*12+o,71)*1o6 (11)

Onde:

I...custo de investimento na estacao de recompressao (€2010)

W...capacidade do compressor (MW )
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A Equacido 12 (KNOOPE et al., 2013) apresenta a formula para o calculo da capacidade de cada
compressor:

W:%*M (12)

compressor

Onde:

W...capacidade do compressor (MW )
m...vazao mdssica de CO, (kg/s)
p...densidade (kg/m?)

P ..pressdo na saida do compressor (MPa)

sajda’
P

n ..eficiéncia do compressor

compressor”

..pressdo na entrada do compressor (MPa)

entrada’

Considera-se que o CO, entra no carboduto a 11,0 MPa. Ou seja, esta também € a pressao a ser
considerada na saida de cada compressor (P
boduto é de 3,0 MPa, a pressao de entrada em cada compressor (P

). Como a queda maxima de pressdo ao longo do car-
i) € de 8,0 MPa. Considera-se

que os compressores operam com eficiéncia de 65% (MERSCHMANN, 2014).

safda’

O valor revisado da literatura para o custo anual de operacdo e manutencdo de cada carboduto ou
compressor (exclusive o custo da energia elétrica, no caso do compressor) equivale a 3,5% do custo
de investimento de cada um desses ativos (MERSCHMANN, 2014).

Estima-se em 1,39 kWh/tCO, o consumo de energia elétrica dos compressores (MERSCHMANN,
2014). Considera-se que o custo da energia para a recompressdo equivale ao custo de oportunidade
de venda dessa eletricidade no mercado, representado pelo preco médio de negociacdo da energia
da biomassa de cana no leilao A-5 de 2013, R$ 133,38/MWh (EPE, 2013).

Segundo Middleton et al. (2012), os custos de injecdo e estocagem geoldgica apresentam dispersao
elevada. Tais autores estimam que esses custos possam variar de cerca de US$ 2 a US$ 20 por tonelada
de CO,, apresentando valor médio de cerca de US$ 9. Knoope et al. (2013) afirmam que os custos de
estocagem variam entre 4 e 10 €, por tonelada de CO.,.

Para calcular o custo de abatimento do CO,, € necessario anualizar os custos de investimento dos
carbodutos e das estacoes de recompressao do CO, Para isso, utiliza-se a Equacao 13:

i*(1+1)
VPL,= VPL* — (13)
(1+1) -1
Onde:
VPL,.Valor presente liquido anualizado
VPL.Valor presente liquido
i..taxa de retorno

n..tempo de construcdo somado ao tempo de vida do empreendimento
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Para resolver a Equacdo 13, considera-se a necessidade de trés anos para construir a rede de car-
bodutos e que a vida util da rede seja de 40 anos. Além disso, consideram-se dois cenarios:

e Um conservador, em que se considera que o setor sucroalcooleiro invista na rede de dutos consi-
derando uma taxa de retorno de 15% a.a.;

e Qutro otimista, em que se considera que os carbodutos sejam financiados a taxa de retorno de 8% a.a.

No caso dos carbodutos, Merschmann (2014) considera um tempo de construcao de trés anos
(), sendo o custo de capital igualmente distribuido ao longo desse periodo. Isso faz com que o valor
presente liquido () de cada carboduto, substituido na Equacao 13, derive do resultado da Equacéo 14

. I
VPL 1 —n1
- Z . t1 -1
t,=1 (1 + I)
Onde:
i..taxa de retorno ou desconto (% a.a.)

tl..periodo referente ao ano de construcao

n,.numero de anos necessarios para a construcao

Cabe salientar que, tanto para o cenario conservador quanto para o otimista, a taxa de retorno
utilizada para calcular o resultado da Equacao 14 foi de 15% a.a.

Merschmann (2014) propde uma metodologia para a construcdo de uma rede de carbodutos, de
modo a aproveitar as econormias de escala derivadas do transporte de CO, de varias destilarias num
mesmo duto. Assim, o valor presente liquido anualizado de cada carboduto e de cada estacio de
recompressao ¢ atribuido a cada destilaria proporcionalmente ao uso que esta faz da infraestrutura
em questao.

Os custos anualizados dos carbodutos e das estacoes de recompressao sdo somados aos respecti-
vos custos de O&M e divididos pelas quantidades de CO, emitidas anualmente por cada destilaria.
Dessa forma, atribui-se a cada destilaria um custo de transporte do CO,, dado em R$ por tonelada.
Finalmente, tais custos de transporte sdo somados aos custos da energia consumida no processo de
recompressao, aos custos de desidratacdo e compressao e aos custos de injecdo. Assim, obtém-se um
custo de abatimento bruto do CO, para cada destilaria analisada - i.e., custo de captura, transporte
e reinjecao, sem considerar as receitas adicionais do EOR.

A Tabela 38 apresenta as vazoes massicas de CO, no més de producao maxima para cada usina
analisada. Além disso, mostra o custo de abatimento (R$/t) da etapa de transporte do CO,. O custo
de abatimento da etapa de transporte inclui o valor presente liquido anualizado do carboduto, da
estacdo de recompressao e seus respectivos custos de O&M e energia. Tal custo de abatimento é
apresentado considerando os dois cendrios (conservador e otimista), que se diferenciam pela taxa
de retorno considerada.
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Tabela 38 - Vazbes Massicas de CO, e Custo de Abatimento (R$/t) da Etapa de Transporte do CO,

ID da usina- - Custo de abatimento | Custo de abatimento
: S Ordem da Vazao de CO

|<:!ent|f|cagao na usina (ka/3) 2 do trantsporte (R$/t) | do transporte (R$/t)
Figura 52 parai=15% a.a. para i=8% a.a.
250 1 1,17 107 69
251 2 0,70 114 73
247 4 1,05 100 65
249 5 0,70 78 50
253 6 4,97 51 33
45 7 1,74 118 76
252 8 0,20 250 161
246 9 0,47 791 507
44 10 1,44 262 169
141 11 0,74 829 531
138 12 0,78 320 206
144 13 0,01 80 51
40 14 0,35 443 286
43 15 1,96 354 228
41 16 2,50 349 225
133 17 1,61 426 275
143 18 3,36 405 261
140 19 0,19 111 71
152 20 3,52 131 84
132 22 3,45 256 165
165 23 0,05 5708 3652
164 24 iS5 231 149
161 25 2,10 157 101
125 28 2,36 202 130
466 29 515 266 172
431 30 2,85 236 152
329 31 3,32 238 153
145 32 2,33 249 161
292 34 0,70 253 157
309 36 2,55 239 154
462 39 4,35 260 167
449 40 1,83 289 186
374 41 4,57 203 130
330 42 2,06 234 151
391 43 6,16 237 152
379 45 1,09 242 156
299 47 8,66 214 138
298 49 7,64 259 167
147 51 0,42 514 331
317 52 3,40 297 192
451 53 3,46 241 155
294 54 6,39 246 158
404 56 2,65 339 218
148 57 1,38 555 357

Fonte: MERSCHMANN, 2014
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A Tabela 39 agrupa as destilarias de acordo com a quantidade de etanol produzida na safra
2010/2011,* apresentando, para cada faixa de producao, a média e o desvio-padrao dos custos de
abatimento da etapa de transporte. Essa tabela apresenta estimativas conservadoras, cujos calculos
admitem os seguintes valores para os parametros em questdo:

e Taxa de retorno de 15% a.a. para os investimentos;

e Custode desidratacao e compressao do CO,de R$ 25 por tonelada de CO, (DAHOWSKI; DOOLEY,
2008; BONIJOLY et al., 2009, MILMO, 2010);*

e Custo de injecao de R$ 29 por tonelada de CO, (MIDDLETON et al., 2012; KNOOPE et al., 2013).%%

A antepenultima coluna soma os custos de abatimento das etapas de desidratacdo, compressao,
transporte e injecdo, estimando o custo bruto total médio de abatimento para destilarias na mesma
faixa de producao. Tal soma € o custo bruto, ou seja, nao desconta a receita que pode ser gerada com
a venda do petréleo produzido a partir da injecao de CO.,,.

A penultima coluna também é o resultado da soma dos custos de abatimento das etapas de desi-
dratacdo, compressao, transporte e injecdo. A diferenca da coluna anterior é a apresentacao do custo
liquido total médio de abatimento. O custo liquido considera que as receitas de venda do petréleo
produzido pela injecao de CO, devem ser subtraidas dos custos da cadeia do CCS. Essa coluna re-
presenta o custo liquido de uma empresa de petroleo que decida investir em toda a infraestrutura
(captura, compressao, transporte e injecao), considerando que toda a infraestrutura para a producao
de petroleo ja esteja preparada e paga.

Para os célculos da penultima coluna, consideram-se os precos minimos de petréleo dos campos
Parati e Cachalote em janeiro de 2014 como, respectivamente, R$ 1.562 e R$ 1.512 por tonelada™
(ANP, 2014). Para facilitar os calculos, considera-se o menor deles para todos os casos estudados (R$
1.512/t). Além disso, considera-se o armazenamento de 1,4 t de CO, por tonelada de petréleo produ-
zido (RAVAGNANI, 2007). Multiplicando o preco do petroleo (R$ 1.512/t) pela quantidade de petroleo
produzida por tonelada de CO, armazenado, conclui-se que cada tonelada de CO, armazenado gere
uma receita de R$ 1.080.

A ultima coluna também apresenta um custo liquido total médio de abatimento. Mas essa coluna
representa o custo liquido de uma destilaria de etanol que decida investir em captura, compressao
e transporte do CO,. O custo de injecao nao ¢ considerado, dado que seria arcado pela empresa de
petréleo que adquirir o CO,,

41 Para mais detalhes sobre o motivo de utilizar essa safra, vide Merschmann (2014).

42 Considerando que o custo de US$ 12 por tonelada de CO, desidratado e comprimido esteja em dolares de 2010, multiplica-se
esse valor pelas taxas de cambio e de inflacdo, encontrando-se o valor atual em reais. Segundo o Banco Central do Brasil
(2014), o valor médio de compra do délar em 2010 foi de R$ 1,76. A taxa de inflacdo, em 2010, foi igual a 5,91%; em 2011,
6,50%; em 2012, 5,84%; em 2013, 5,91% (BANCO CENTRAL DO BRASIL, 2014b).

43 Considera-se um custo de injecao de 10 €, por tonelada de CO,. Multiplica-se esse valor pelo preco médio de compra
do euro em 2010 e pelas taxas de inflacao de 2010 a 2013 (BANCO CENTRAL DO BRASIL, 2014; BANCO CENTRAL DO
BRASIL, 2014b).

44 ANP (2014) fornece os precos minimos em R$/m?. Tais valores foram convertidos para R$/t considerando-se que o petréleo
do campo Cachalote apresenta um grau API de 22,1 (MORAIS, 2013). Dado que o grau API do petroleo do campo Parati ndo
se encontra disponivel na literatura, considerou-se para este campo o grau API médio do petréleo produzido no Brasil entre
maio e junho de 2013, ou seja, 24,2 graus API (MME, 2013).
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Para os célculos da ultima coluna, considera-se que uma empresa de petroleo adquira o CO, de
uma destilaria de etanol ao preco de R$ 60/t MERSCHMANN, 2014).

Tabela 39 - Custos Médios de Abatimento de CO, (Caso Conservador)

Desvio- : : : :
- Estimativa | Estimativa
padrdo dos
- o - do custo do custo
Producao Média dos | custos de : : Estimativa
: _ Estimativa - total total
estimada custos de | abatimento Estimativa | do custo o o
Ordens , do custo de liquido de liquido de
de etanol abatimento para as , > do custo total : .
das . desidratacao o abatimento | abatimento
na safra . do trans- usinas na _ | deiinjecao | bruto de
usinas € compressao ) para uma para uma
2010/2011 porte de mesma (R$/1) (R$/1) abatimento Sne destilaria
(m?/safra) CO,(R$/t) | faixa de (R$/t) =
producsio de petréleo | de etanol
R$/t R$/t
(R$/1) (R$/1) (R$/1)
8;13;
até 10.000 14;19; 280 174 25 29 334 -773 245
23 e 51
2;1435;
>10.000 até | 9; 11;
25,000 12:34¢ 341 282 25 29 395 -712 306
45
, 1 1:7;,10;
>25.000ate | o o0 | o3 161 25 29 337 =770 248
40.000
57
15; 16;
, | 25;28;
Z:g'ggo ate | 3. 36: 268 65 25 29 e 785 233
’ 40;42 e
56
18; 20;
>65.000 até | 22; 30;
85.000 31:52¢ 258 76 25 29 312 -795 223
53
>85.000 até | 6;39¢e
115.000 41 171 88 25 29 225 -882 136
>115.000 29;43 e
até 150.000 . 250 12 25 29 304 -803 215
>150.000
47 e 4 237 2 2 2 291 -81 202
até 200.000 e 49 3 3 5 9 9 816 0

Nota: *O custo de abatimento da destilaria 23 ndo foi incluido nos calculos da média e do desvio-padrao por ter se mostrado muito
superior aos demais
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A Tabela 40 apresenta as mesmas estimativas apresentadas na Tabela 39. A diferenca é que a Tabela
40 aplica valores mais otimistas para os parametros utilizados nos calculos dos custos, quais sejam:

e Taxa de retorno de 8% a.a. para os investimentos;

e Custo de desidratacao e compressao do CO,de R$ 18 por tonelada de CO, (DAHOWSKI; DOOLEY,
2008, BONIJOLY et al., 2009, MILMO, 2010);%

e Custo de injecao de R$ 20 por tonelada de Co, (MIDDLETON et al., 2012; KNOOPE et al., 2013).%¢

Tabela 40 - Custos Médios de Abatimento de CO, (Caso Otimista)

Desvio- : : : :
> Estimativa Estimativa
padrao dos
. o do custo do custo
Producao Média dos custos de - -
: _ Estimativa - Estimativa total total
estimada custos de | abatimento Estimativa - -
Ordens . do custo de do custo to- | liquido de liquido de
de etanol abatimento PEICIEN : 5 do custo . )
das . desidratacao o tal bruto de | abatimento | abatimento
na safra : do trans- usinas na . de injecao .
PHIES e compressao abatimento | parauma para uma
2010/2011 porte de mesma (R$/t) S
: (R$/1) (R$/t) empresa destilaria
(m3/safra) CO, (R$/1) faixa de >
producio de petrdleo | de etanol
R$/t R$/t
(R$/1) (R$/t) (R$/t)
8;13;
. 14;19;
até 10.000 2316 180 112 18 20 218 -889 138
51
Z; 4 55
>10.000 9;11;
até 25.000 |12-34e 218 181 18 20 256 -851 176
45
>25.000 1.7
até 40 000 10;17; 183 104 18 20 221 -886 141
’ 24 e57
15; 16;
25; 28;
::206'2%000 32; 36; 173 42 18 20 211 -896 131
’ 40; 42
e 56
18; 20;
>65.000 22;30;
até 85.000 |31:52¢ 166 49 18 20 204 -903 124
53
>85.000 6;39e
até 115.000 a1 110 57 18 20 148 -959 68
>115.000 |29;43e
até 150.000 54 161 8 18 20 199 -908 119
>150.000
até 200.000 47 e 49 152 15 18 20 190 -917 110

Nota: ' O custo de abatimento da destilaria 23 nao foi incluido nos célculos da média e do desvio-padrao por ter se mostrado muito
superior aos demais

45 Considerando que o custo de US$ 12 por tonelada de CO, desidratado e comprimido esteja em dolares de 2010, multiplica-se
esse valor pelas taxas de cambio e de inflacdo, encontrando-se o valor atual em reais. Segundo o Banco Central do Brasil
(2014), o valor médio de compra do délar em 2010 foi de R$ 1,76. A taxa de inflacdo, em 2010, foi igual a 5,91%; em 2011,
6,50%; em 2012, 5,84%; em 2013, 5,91% (BANCO CENTRAL DO BRASIL, 2014b).

46 Considera-se um custo de injecao de US$ 9 por tonelada de CO,, e que este custo esteja em US$ de 2012 (MIDDLETON et al.,
2012). Multiplica-se esse valor pelo preco médio de compra do délar em 2012 e pelas taxas de inflacdo de 2012 a 2013 (BANCO

CENTRAL DO BRASIL, 2014; BANCO CENTRAL DO BRASIL, 2014b).
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As tabelas 39 e 40 permitem concluir que uma parcela significativa dos custos de abatimento do
CO, de destilaria se deve ao transporte desse gas até um campo de produgao de petroleo.

Para o cendario conservador (taxa de retorno de 15% a.a., Tabela 39), os custos de abatimento da
etapa de transporte para as destilarias, cujos valores apresentam as menores dispersoes, estio em
torno de R$ 250 por tonelada (US$ 109/t).47 Para o cenario otimista (taxa de retorno de 8% a.a., Tabela
40), esses custos estao em torno de R$ 160 por tonelada (US$ 70/t).

A média e a dispersao do custo de abatimento associado a etapa de transporte se mostraram eleva-
dos, em especial para as destilarias de menor porte. Ao analisar o grupo de destilarias que produz entre
10 mil e 25 mil m® por safra, observou-se que um dos fatores responsaveis pela dispersédo elevada dos
custos é a diferenca nas distancias entre cada destilaria e o campo de petréleo ao qual cada uma esta
conectada. As destilarias de ordem 34 e 45 estdo a cerca de 900 km do respectivo campo de petroleo
e, no cendario otimista (i= 8% a.a.), apresentam custo de abatimento associado a etapa de transporte
de cerca de R$ 150/t (US$ 65/t) (Tabela 38). As destilarias de ordem 4 e 5 estdo a cerca de 120 km de
distancia do respectivo campo, sendo que seus custos estdo em torno de R$ 60/t (US$ 26/t) de CO,
transportado. Entretanto, o que mais impacta a dispersao dos custos € o fato de certas destilarias
estarem relativamente isoladas geograficamente. Isso obriga-as a arcar sozinhas com o custo total
de longos trechos de carbodutos, o que, especialmente para esse conjunto de plantas de pequena
capacidade de producao, eleva significativamente o custo de abatimento da etapa de transporte. Isso
é evidenciado pela andlise do custo de abatimento das destilarias de ordem 9 e 11. Estima-se um custo
da ordem de R$ 500/t (US$ 217/t) de CO, transportado para tais destilarias (Tabela 38). Enquanto a
destilaria 9 arca sozinha com o custo do carboduto, do compressor e de O&M de um trecho de 164
km, a destilaria arca com 94% dos mesmos custos de um trecho de 185 km. Nota-se que ndo sao as
distancias totais até o campo de petréleo que elevam os custos de abatimento da etapa de transporte
dessas destilarias, ja que para ambas tais distancias sao de cerca de 300 km.

Outro fator que contribui para elevar o custo do transporte é o fato de as destilarias apresentarem
emissoes heterogéneas de CO, ao longo do ano (Figura 51). Como visto, os carbodutos sao planejados
para atender o més de capacidade maxima de producéo. Ou seja, caso fosse possivel operar os carbo-
dutos com a capacidade maxima o tempo todo, eles transportariam todo o CO, emitido anualmente
pelas destilarias em 200 dias de operacao.

Uma hipdétese é que, mesmo com as destilarias ligadas em rede, o didmetro dos carbodutos seja
muito pequeno para permitir ganhos de escala no transporte. Tal hipétese baseia-se no fato de
Knoope et al. (2013) divulgarem resultados de custos de transporte para carbodutos com 0,8 metro
de diametro, enquanto Merschmann (2014) estuda custos de carbodutos com didmetros entre 0,03
metro e 0,37 metro. Pesquisas futuras sdo necessarias para testar tal hipotese.

47 Convertido usando a taxa de R$ 2,30/US$, que € o valor médio de compra do délar entre janeiro e junho de 2014 (BANCO
CENTRAL DO BRASIL, 2014).

48 A destilaria 23 arca com os 6% restantes.
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Considerando o cendrio conservador (i = 15% a.a., custos de desidratacio e compressao de R$ 25/t
e custo de injecao de R$ 29/t), estima-se custo bruto total (desidratacao e compressao + transporte +
injecao) médio para o conjunto de usinas com a menor dispersao dos valores do custo de abatimento
da etapa de transporte de cerca de R$ 300/t (US$ 130/t). Considerando o cendrio otimista (i=8% a.a.,
custos de desidratacdo e compressio de R$ 18/t e custo de injecdo de R$ 20/t) e o mesmo conjunto de
destilarias, estima-se custo bruto total médio de abatimento de cerca de R$ 200/t (US$ 87/t). Cabe
lembrar que as destilarias que fazem parte desse conjunto localizam-se coincidentemente préximas
umas das outras, a cerca de 200 km do campo de petréleo ao qual se conectam.

O célculo do custo total liquido (Tabelas 39 e 40) permite afirmar que, considerando o preco do pe-
tréleo do campo de Cachalote no més de janeiro de 2014 (ANP, 2014), caso o investimento no sistema
de captura, transporte e injecdo fosse realizado por uma empresa de petroleo, seria economicamente
viavel, independentemente da taxa de retorno considerada (8% ou 15% a.a.). No entanto, considerando
a estimativa do preco de venda do CO,, o custo total liquido do sistema financiado pelas destilarias
teria custo total liquido positivo. No cendrio otimista, o mesmo conjunto de destilarias analisado no
paragrafo anterior arcaria com custo total liquido de cerca de R$ 120/t (US$ 48/t). Apenas para as
destilarias localizadas muito préximas dos campos de petréleo (cerca de 100-150 km) poderia haver
viabilidade econémica, por exemplo, as destilarias de ordem 4 e 5 e outras localizadas proximas a
elas. No entanto, esta ultima andlise perde o sentido se for considerado que esse custo é influenciado
pelo fato de essas destilarias participarem de uma rede. Ou seja, nao se sabe qual seria o custo liquido
caso apenas essas destilarias mais proximas participassem da rede.

A Figura 52 apresenta a localizacdo das destilarias e dos campos de petréleo considerados neste
estudo e o resultado da selecdo dos caminhos de minimo custo pelo do ArcMap 10.0. Os pontos ama-
relos representam as usinas, e os verdes, os hubs. Para permitir a andlise dos custos por destilaria
(tabelas 38, 39 e 40), ao lado de algumas destilarias, aparece um cédigo, denominado ID pelo ArcMap.
A correspondéncia entre cada ID e a ordem de cada usina encontra-se na Tabela 38.

Figura 52 - Rede de Carbodutos, Destilarias e Campos de Petrdleo
Fonte: MERSCHMANN, 2014
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A Figura 53 compara os custos de abatimento da etapa de transporte (exclusive os custos de captura,
compressao e injecdo) com o abatimento acumulado de emissées das usinas analisadas.
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Figura 53 - Evolucao dos Custos de Abatimento da Etapa de Transporte com as Emissoes
Acumuladas

A andlise da Figura 53 permite observar que, para as usinas associadas a um custo de até US$ 50/t
de CO, transportado, o custo de abatimento médio dessa etapa € de US$ 28/t. Esse grupo de usinas
responsavel pelas emissoes anuais de cerca de 280 mil toneladas de CO,, o que corresponde a 17% da
soma das emissoes de todas as usinas consideradas na andlise. As usinas que participam desse grupo
e cujos numeros de identificacao aparecem na Figura 52 sao: 253, 249, 144, 247,140, 45,152 e 161.

Para o restante das usinas, cujo custo de abatimento da etapa de transporte € superior a US$ 50/t,
o custo de abatimento médio dessa etapa ¢ de US$ 78/t. Esse grupo € responsavel pelas emissoes
anuais de cerca de 1,40 milhdo de toneladas, o que corresponde a cerca de 83% da soma das emissoes
de todas as usinas consideradas na andlise. A maior parte dessas emissoes estd associada as usinas
cujo custo de abatimento da etapa de transporte € inferior ao valor médio (US$ 78/t). Ou seja, cerca
de 1,00 milhao de toneladas de CO, (60% da soma das emissoes de todas as usinas consideradas na
analise) poderiam ser transportadas a um custo de abatimento entre US$ 50 e US$ 78/t. As usinas
que participam desse grupo (custo de abatimento da etapa de transporte entre US$ 50 e US$ 78/t), e
cujos numeros de identificacao aparecem na Figura 52, sdo: 299,164, 431, 329, 451, 294,132, 44 e 466.
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5 CCS NO SETOR ELETRICO

5.1 O Uso DE COMBUSTIVEIS FOSSEIS NA MATRIZ ELETRICA BRASILEIRA

O Brasil se depara com a necessidade de aumentar a oferta de eletricidade diante de uma demanda
que deve permanecer crescendo a taxas elevadas nas proximas duas décadas (EPE, 2012). A ener-
gia hidrelétrica é considerada a fonte mais importante para a expansao do setor elétrico brasileiro.
Conforme a Aneel (2013), em junho de 2014, havia uma capacidade instalada de 129 GW, da qual 87
GW, ou seja, 67% eram de origem hidrelétrica.

No parque de geracao do SIN, predominam as usinas hidrelétricas com grandes reservatorios de
regularizacdo plurianual, com crescente participacao de usinas térmicas, edlicas e hidroelétricas a fio
d’agua. O SIN se estende por grande parte do pais e é dividido em subsistemas interligados. A interligacao
dos subsistemas permite melhor aproveitamento da sazonalidade das vazoes afluentes nas diferentes
bacias e permuta dos excedentes de energia elétrica durante o periodo das cheias em cada regiao. As
usinas térmicas convencionais desempenham papel importante na seguranca operativa do SIN na
medida em que possam ser acionadas para garantir estoques de seguranca durante o periodo seco.

A expansao do sistema com hidrelétricas com reservatoérios de regulacdo plurianual se apresenta
cada vez mais invidvel do ponto de vista ambiental. Portanto, ha gradativa reducdo da capacidade de
armazenamento no SIN, restringindo a oferta hidroelétrica abundante apenas ao periodo chuvoso
(por exemplo, a oferta da Amazoénia, com sazonalidade acentuada) (ONS, 2012). No periodo seco de
cada ano, a geracdo hidrelétrica precisa ser complementada, seja por usinas térmicas convencionais
e/ou por fontes renovéaveis (edlicas/biomassa). Assim, o parque térmico e as fontes renovaveis assu-
mem papel cada vez mais importante (ONS, 2012).

A geracao termelétrica (UTE) foi promovida a partir do final da década de 1990 (EPE, 2007). Entre
2001 e 2014, houve aumento de capacidade termelétrica de 10,5 GW para 34,9 GW. Assim, em 2014,
a capacidade de geracao termelétrica ja responde por 29% da capacidade instalada no pais. Vale notar
que o aumento da capacidade termelétrica se concentrou fortemente em gas natural e biomassa,
que respondem por 12,5 GW e 11,6 GW, respectivamente. A capacidade instalada em termelétricas
acarvao, por sua vez, atingiu somente 3,4 GW em 2014 (ANEEL, 2014). O restante consiste em UTE
operadas com diesel e 6leo combustivel, totalizando 3,6 e 4,1 GW, respectivamente.

Como o sistema de despacho prioriza a operacao de fontes renovaveis, as usinas térmicas operadas
com fontes fosseis podem ficar muito tempo fora de operacdo na medida em que a tecnologia permite
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essa flexibilidade. Assim, para as usinas movidas a diesel e dleo combustivel, a EPE (2012) constatou
valores muito baixos para os fatores de capacidade médios, da ordem de 1% e 2%, respectivamente.
Para usinas a gas natural, a EPE indicou 30% como fator médio de capacidade e, para usinas a carvao
mineral, 40%. O principal fator para térmicas a carvao ¢ a inflexibilidade operativa para manter as
minas em funcionamento. Os demais fatores reduzidos para as termelétricas a 6leo diesel e éleo
combustivel se devem ao alto custo de operacao desses empreendimentos (EPE, 2012).

A expansao do sistema por usinas termelétricas a base de combustiveis fésseis estd em conflito com
a necessidade de diminuir emissoes de GEE. Todavia, os agentes do setor elétrico hesitam em abrir
mao do uso de combustiveis fosseis e muitas economias apostam no desenvolvimento de tecnologias
inovadoras de carvao que visam a reducdo de emissoes de CO, via adicao de sistemas de captura de
armazenamento de carbono (carbon capture and storage - CCS).

O potencial da aplicacao de sistemas CCS no setor elétrico brasileiro e o custo adicional que esses
sisternas acarretam sdo analisados neste capitulo. Esse custo adicional representa o custo de abati-
mento de emissoes de CO, em termelétricas via CCS. Esse custo € definido pela Equagao 15. O subscrito
‘capt” e “ref” na equacdo se referem, respectivamente, a uma planta com captura de carbono e auma
planta de referéncia sem captura de carbono.

LCOE_ . - LCOE

C — capt ref
CO.e (co2 ) ) [co2 j (15)
EE ref EE capt

Ccoze [US$/tCO2]: Custo de CO, evitado
LCOE [US$/kWh]: custo nivelado de eletricidade

CO

2
= [teo /KWh]

emissao de CO, por unidade de energia

O custo nivelado de eletricidade (levelized cost of electricity - LCOE) é o custo que precisa ser recupe-
rado durante o tempo de vida da planta para cobrir o custo de investimento, todos os custos de operacao
e manutencao (incluindo custos de combustivel) e o pagamento do retorno aceito pelos investidores.
O LCOE normalmente ¢ indicado por unidade de energia elétrica gerada, por exemplo, em US$/MWh.
Por esse custo, verifica-se a competitividade de uma tecnologia no contexto de determinada matriz
elétrica. O LCOE é calculado pela modelagem do valor presente liquido (VPL) de todos os fluxos de caixa
que incorrem durante a vida da planta, ajustando o preco da eletricidade, assim que o VPL seja zerado.

Vale ressaltar que as plantas ndo se baseiam necessariamente nas mesmas tecnologias. Num

projeto de instalacdo de uma planta a carvao, por exemplo, um investidor pode avaliar o C rela-

CO2e’
cionando os custos de uma tecnologia nova com CCS com uma planta convencional de combustao.

Finalmente, deve ser mencionado que o custo C, se refere somente a captura e compressao do

2
CO,. O custo do sequestro de CO, nao foi incluido nas avaliacoes de custo das plantas neste capitulo,

mas em outro capitulo deste relatorio.
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Também vale destacar que as emissoes evitadas aqui descritas referem-se as emissoes diretas da
planta, ndo sendo contabilizadas, portanto, as emissdes associadas ao ciclo de vida, como o que foi
realizado em Castelo Branco et al. (2012).

52 CCSeM UTE A GAS NATURAL

5.2.1 OPCOES TECNICAS PARA A CAPTURA DE CARBONO

O gas natural é uma das principais fontes de energia fosseis do setor elétrico, podendo ser uti-
lizado em diversas tecnologias de conversao, como caldeiras em ciclos Rankine, turbinas a gas em
ciclos Brayton ou em ciclo combinado e mesmo em motores de combustao interna. Dessa forma, é
possivel que o gds natural participe tanto da geracio de base e semibase quanto da geracao de pico.*

No entanto, ao se considerar a opcdo de captura de carbono em termelétricas, limitam-se bastante
as opcoes tecnologicas envolvidas. O motivo é que térmicas de ciclo aberto e/ou motores de com-
bustdo interna costumam operar para a geracao de pico, o que requer capacidade de entrar e sair de
operacdo em curto tempo de forma a seguir a demanda on-time.

Ao introduzir a captura de carbono nas opcdes de conversao, nao apenas a capacidade de partida
rapida poderia ficar comprometida, como também a penalidade energética envolvida nos processos de
captura reduziria ainda mais a eficiéncia desses processos, aumentando o custo da geracao de ponta.

Importante notar, no entanto, que a analise acima esta sujeita ao desenvolvimento atual das tec-
nologias de captura de carbono. Isto é, considerando a disponibilidade de tecnologias de captura de
carbono no mercado, nao existe expectativa de se capturar o didxido de carbono na geracdo de ponta.

Dessa forma, a aplicacido da captura de carbono so é considerada, em geral, em termelétricas de
ciclo combinado, pois tendem a operar na base (e semibase) e apresentam eficiéncia mais alta. Esses
ciclos sao normalmente conhecidos como GTCC ou NGCC.*°

A rota tecnoldgica envolvida nesse caso é a captura em pés-combustio de um exausto com concentra-
caode CO, em torno de 4% a 6% molar. Esse valor, inferior ao de uma térmica a carvao, devido a um maior
valor da razao ar-combustivel na turbina a gas, condiciona o maior custo de captura em termoelétricas
NGCC do que em térmicas a carvao, conforme sera apresentado nos resultados das proximas secoes.

A Figura 54 apresenta um sistema ficticio baseado no ciclo combinado. O sistema de geracéo é
dividido em dois subsistemas: turbina a gas; turbina a vapor. O primeiro promove a combustdo do gas
natural com ar comprimido em uma camara de combustao. O exausto que deixa a turbina a gas ainda
apresenta temperatura relativamente alta, i.e., qualidade termodinamica capaz de ser aproveitada
para aumentar a conversio em eletricidade.

49 As tecnologias de conversdo do gas natural em eletricidade e sua participacdo na geracdo elétrica serdo discutidas mais
detalhadamente no relatoério do setor energético, desenvolvido no ambito do mesmo projeto.

50 Gas turbine combined cycle e natural gas combined cycle, respectivamente.
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Figura 54 - Ciclo Combinado a Gas Natural
Fonte: ROCHEDO, 2011

Este é o principio do segundo ciclo de geracao, baseado no ciclo Rankine. O recuperador de calor e
gerador de vapor (heat recuperator steam generator - HRSG) gera vapor ao aproveitar o valor do exausto
da turbina a gas. Como o recuperador de calor tem inércia térmica muito grande, esse equipamento
limita a velocidade de partida da planta, cuja escala é similar a da partida de plantas de absorcao quimica.

5.2.2 POTENCIAL DE APLICACAO

Existe hoje grande incerteza quanto ao papel do gas natural na matriz energética brasileira nos préximos
20 0u 30 anos. Pelolado da oferta, o Brasil dispde de volumes de reservas de gas natural que vém crescendo
nos ultimos anos, especialmente pelas reservas de gas associado. Além disso, existe grande expectativa
atual de aumento de producéo de gas natural devido a producao dos campos do pré-sal (IEA, 2013).

No entanto, pelo lado da demanda, o gas natural tem papel um pouco menos claro. Como impor-
tante energético em diversos setores da economia, a definicdo ou alocacdo de seu uso para o setor
de geracdo de energia elétrica é um exercicio de grande complexidade.

A Figura 55 apresenta o cenario da Agéncia Internacional de Energia (IEA) para a divisio setorial
douso do gas natural até 2035. Segundo a IEA (2013), o uso de gds natural para geracao elétrica devera
triplicar até 2035, atingindo pouco menos de 30 bilhées de m® de gas natural por ano. Importante
destacar que o consumo das centrais de cogeracdo de instalacoes industriais estd contabilizado no
setor industrial da figura.
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Figura 55 - Cenario de Uso de Gas Natural no Brasil
Fonte: IEA, 2013

Apesar de informar o consumo total do setor, o estudo nao informa o percentual que sera usado
para geracdo de ponta ou de base, ou mesmo o montante consumido em usinas de ciclo combinado.

A Petrobras, como maior produtora nacional de gas natural, prevé, em seu plano de negocios,
expansdo da demanda de gas natural similar ao previsto pela IEA. Segundo o relatério, a oferta® de
gas natural atingiria cerca de 57 bilhdes de m® em 2020, enquanto a demanda estaria por volta de
47 bilhdes de m® no mesmo ano (PETROBRAS, 2013).

A perspectiva de médio prazo da Petrobras para uso do gas natural pelos setores da economia é
razoavelmente similar a da IEA, no sentido de que a participacao relativa no consumo de termoelé-
tricas se reduz. A Figura 56 apresenta a previsao de demanda de gas de termoelétricas, sejam elas
da prépria Petrobras ou de terceiros. E possivel perceber que, assim como no relatério da IEA, a
perspectiva até 2020 é de o consumo se manter quase constante.

50
45 47 47 49
2 4 - A Contratar
35 35 I Flexivel
B nfexivel
12 12

2013 2014 2018 2020 Meédia
2020-2030

Figura 56 - Projecio de Demanda de Gas Natural (Mm?®dia)
Fonte: PETROBRAS, 2013

51 Incluindo oferta doméstica, importacao da Bolivia e regaseificacdo de GNL.
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Osestudos divergem, no entanto, nos valores para 2030. A Petrobras (2013) mantém o consumo de
termelétricas no mesmo patamar, enquanto a IEA (2013) apresenta participacao crescente apés 2020.
No que diz respeito ao parque de geracao a gas natural da prépria Petrobras, o plano de negdcios prevé
expansao de 20% da capacidade de 2013 até 2020, conforme mostra a Figura 57 (PETROBRAS, 2013).

Portanto, de forma a estimar o potencial de aplicacao da captura de carbono, os valores apresenta-
dos acima serdo utilizados como base para a estimativa da capacidade de termelétricas a gas natural
até 2035. A primeira hipdtese sobre essa estimativa diz respeito a tecnologia empregada. Portanto,
conforme mencionado, serdao consideradas apenas plantas de gas natural em ciclo combinado.
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Figura 57 - Previsao de Expansao de Capacidade da Petrobras de UTE a Gas Natural
Fonte: PETROBRAS, 2013

Considerando o cenario de consumo de gas natural de IEA (2013), que estd em acordo com o plano
de negdcios da Petrobras (PETROBRAS, 2013) no curto prazo, o consumo de gas natural pelo setor
de geracao de energia teria crescimento anual de cerca de 5%. Em termos de capacidade instalada,
a Petrobras indica crescimento de cerca de 2,5% ao ano.

Como a adicdo anual de capacidade de plantas é menor do que o aumento anual do consumo de
gasnatural para geracdo elétrica, entende-se que o fator de capacidade médio estd aumentando. Essa
informacao esta de acordo com a ideia de analisar apenas plantas NGCC.

Dessa forma, assumindo um fator de capacidade de 60% para as plantas novas e que o consumo
de gas natural do setor elétrico seguird o cenario de IEA (2013), a capacidade adicional de plantas
NGCC esta definida conforme a Figura 58, que apresenta crescimento constante de 5,1% ao ano. A
Figura 58 apresenta também a evolucéo do fator de capacidade resultante e da eficiéncia média das
plantas existentes e das plantas novas.
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Figura 58 - Estimativa de Capacidade de Plantas a Gas Natural sem CCS

Como se considera apenas a aplicacao de captura de carbono em UTE com ciclo combinado devido
ao seu maior fator de capacidade e maior eficiéncia, também faz sentido assumir que apenas as novas
plantas deveriam considerar o retrofitting da captura.

Isso pode se justificar pela concepcao de plantas ready, isto é, plantas que considerem no projeto
original que em algum momento a captura de carbono devera ser adicionada e que todos os possiveis
efeitos, como perda de capacidade de geracao e aumento de consumo de utilidades, sejam levados
em consideracao. Para mais informacoes, ver Rochedo (2011).

Assim, € possivel estimar a poténcia de termelétricas a gas a ciclo combinado (NGCC) com captura
que poderia entrar em operacdo até 2050. Considerando a tecnologia de absorcio por aminas como
a melhor opcdo para o processo de captura por pés-combustdo,” o fator de emissdo médio das ter-
melétricas a gas fol estimado, assim como a quantidade de CO, capturado nas novas UTE.

O processo de captura considerado se baseia na absorcao quimica, mais especificamente no proces-
so Econamine FG+. A taxa de captura é estimada em 90%. O resultado esta representado na Figura
59, em que se pode perceber captura de cerca de 136 MtCO,/ano em 2050. No periodo, a captura
de carbono corresponderia a 1.835 MtCO,. No entanto, devido a penalidade energética associada a
unidade de captura, o sistema elétrico precisara compensar uma menor geracao nas termelétricas
a gds em operacao. Essa compensacdo pode se dar por novas plantas de geracdo ou por reducdo de
consumo. Apenas a modelagem integrada a ser realizada na segunda fase deste estudo pode apon-
tar adequadamente o conjunto de alternativas viaveis de melhor custo para compensar a perda de
geracdo, indicando também a consequente emissio de carbono relacionada (caso exista).

52  Em conformidade com o capitulo 1, em que a absorcdo quimica se apresentou a tecnologia com maior maturidade para
aplicacdo em termoelétricas.

167 ///



——FE sem CCS ——FE cem CCS ——CO, Capturado

07 140
06 / 120
05 \ 100 B

o
~

80

o
w
(o
o

o
)
N
o

Fator de Emissdo (tCO, /MWh)

CO, Capturado (MtCO, /ano

o
[N
[\
o

0.0 0]
2014 2018 2022 2026 2030 2034 2038 2042 2046 2050

Figura 59 - Evolucao do Fator de Emissao e CO, Capturado por Ano

5.2.3 CuUSTO DE ABATIMENTO

Para analisar o custo da adicao da captura de carbono em termelétricas a gas natural, o valor
do LCOE sera utilizado como métrica comparativa. Vale lembrar que o custo de geracdo aumenta
nao soé pelo custo adicional da adicdo da unidade de captura, mas também devido & menor geracao
decorrente da penalidade energética.

A andlise a seguir foi realizada utilizando taxa de desconto de 8% e tempo de vida de 30 anos. A
planta padrao tem 530 MW, com eficiéncia de 50,3%, baseada no poder calorifico superior. Os custos
foram estimados usando o simulador [IECM?>? em sua versdo 8.0.2. A Tabela 41 apresenta os resultados
do modelo para plantas sem e com captura de carbono.

53 Integrated Environmental Control Model (IECM), desenvolvido pela universidade de Carnegie Mellon. Mais informacoes
em Hoffman (2010) e Rochedo (2011).
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Tabela 41 - Resultados para Captura em NGCC com Diferentes FC

= Poténcia

—_

Q

' Fator de Capacidade % 80% 60% 40% 20%
Gas natural t/h 72,5
Eficiéncia % 50,3%
Geragao elétrica GWh/ano 3.715 2.786 1.857 929

©

*g_ Fator de emissdo tCO,/MWh 0,362

S

= | O&M fixo MUS$/ano 9,1

&
O&M var. MUS$/ano 184,0 138,0 92,0 46,0
Investimento MUS$ 436,2 4323 428,5 4247
Custo da eletricidade US$/MWh 65,4 70,6 80,9 111,8
Gas natural t/h 72,5
Eficiéncia % 43,4%
Geragao elétrica GWh/ano 3.204 2.403 1.602 801

©

—

E Fator de emissdo tCO,/MWh 0,042

S

= | O&M fixo MUS$/ano 15,8

S
O&M var. MUS$/ano 195,2 148,0 100,7 53,5
Investimento MUS$ 667,1 663,3 659,4 655,6
Custo da eletricidade US$/MWh 89,7 99,8 119,9 180,2

Obs.: Preco do gas natural: 6,9 US$/GJ

Primeiramente, é possivel notar que o custo da eletricidade (LCOE) depende fortemente do fator
de capacidade. Isso pode ser confirmado ao se verificar o custo segundo suas origens. Enquanto o
investimento e O&M fixo da planta base e da planta com captura ndo se alteram significativamente
em funcao do fator de capacidade, o O&M variavel é determinado diretamente em funcdo do FC.
Essa relacao estd mais evidente na Figura 60, em que também é possivel ver uma saturacao a partir
de 60%-70% de fator de capacidade.

Ainda é possivel verificar na tabela que a adicdo da captura provocou reducao da eficiéncia, de
50,2% a 43,4%. Como a vazao de gas natural se manteve constante entre as plantas (com e sem CCS),
o fator de emissao é descrito como uma funcao da taxa de captura e inversamente proporcional a
reducdo de eficiéncia.
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Figura 60 - Custo da Energia, com e sem Captura, e Custo de Abatimento pelo Fator de
Capacidade de uma NGCC

Como ¢é possivel verificar, a baixa concentragao de CO, no exausto da turbina a gas e, em sequéncia,
do recuperador de calor (HRSG) provoca grande aumento no custo nivelado de eletricidade. Com
o objetivo de resolver esse problema, DOE (2011) avaliou um conjunto de opcoes tecnoldgicas para
provocar aumento na concentracao de CO, e reduzir o custo de geracdo, mas mantendo o ciclo de
geracao a base de gas natural intacto.

Para comparar as medidas, foram gerados dois casos, um caso base (sem CCS) e uma planta com
captura, porém sem modificacées. A primeira opcdo avaliada envolvia o reciclo do exausto, o que
provoca aumento na concentragao de CO,. Foram considerados dois niveis: 35% e 50% da vazao do
exausto da turbina. Ainda assim a concentracio ndo excedeu 10% molar.

Além desses, dois casos consideraram a captura por pré-combustao do gas de sintese gerado pelo
gas natural por dois processos: reforma autotérmica e oxidacao parcial. A concentracao de CO, dos
dois casos atingiu a faixa de 15%-16% molar. Por fim, foi considerado um caso de oxicombustao em
que o exausto era constituido de mais de 80% molar de CO,. No entanto, esse processo exige reciclo
muito alto, de forma a controlar a temperatura na entrada da turbina a gas.

Os resultados do estudo estao na Tabela 42, onde se nota que apenas a opcao de reciclo do exausto
em pos-combustao foi capaz de reduzir o LCOE da geracao com captura. Além disso, a eficiéncia dos
casos 3 e 4 apresentou leve aumento em relacao ao caso de captura sem reciclo.

Apesar de os casos 5-7 aumentarem significativamente a concentracao de CO,, o custo de equi-
pamentos adicionais e a penalidade energética para fazé-lo acabam ndo compensando em termos
de LCOE. Porém, deve-se destacar que o caso 7 foi capaz de evitar mais de 99% das emissées de CO,
da planta base.
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Tabela 42 - Modificacdes para Captura em NGCC

Numero 2 3 4

(%2)
a : Pbs- Pés-
© - Pos- . -
(8] Descricao . Combustao Combustao

Combustao . :

com Reciclo | com Reciclo
4 Reciclo - - 35% 50%
(8]
§ Concentragdo CO, (%) 4,04% 4,04% 6,68% 8,83%
“ | Processo de captura - MEA MEA MEA
©
=1 | Taxade captura 0% 90% 90% 90%
) Poténcia bruta (MW) 564,7 511,0 513,0 515,5
Q
S Poténcia liquida (MW) 5551 466,8 474,8 479,6
g Eficiéncia (%PCS) 50,2% 42,2% 43,2% 43,5%
“5 | LCOE (US$/Mwh) 74,7 110,5 103,0 104,0
= Emiss&o CO, (kg/MWh) 359 40 39 39
" Numero 5 6 7
= Pré-combustdo | Pré-combustéo Oxicombustao
S Descricdo com refrigeragao | com oxidacao com reciclo
autotérmica parcial

§ Reciclo - - 87%
:g; Concentragdo CO, (%) 16,09% 15,65% 83,32%
“ Processo de captura MDEA MDEA Resfriamento
©
=1 | Taxade captura 90% 90% >99%
., Poténcia bruta (MW) 645,2 727,2 585,9
Q
= Poténcia liquida (MW) 586,0 649,7 449 4
g Eficiéncia (%PCS) 42,4% 41,3% 41,6%
'S LCOE (Us$/Mwh) 110,8 11,7 122.,6
~ Emiss&o CO, (kg/Mwh) 43 46 -

Fonte: Adaptado de DOE, 2011

Em resumo, espera-se que a opcdo de captura de carbono em termelétricas a gas operando em

ciclo combinado no Brasil esteja disponivel comercialmente na préxima década. A taxa de captura é
estimada em 90%, levando em consideracdo a penalidade energética, que pode ser medida em termos
da perda de eficiéncia da planta tipica (operando em condicoes médias brasileiras). Tal fato resulta em
perda de geracao de elétrica, que devera ser compensada por nova geracao ou reducao de consumo,
o que, dependendo da solucédo 6tima, pode levar a emissdo de carbono. Uma modelagem integrada
de otimizacdo deve ser utilizada para indicar a solucado otima.

Os custos da alternativa de captura de carbono em termelétricas a gas no Brasil dependem bastante
do fator de capacidade com que essas plantas operardo e da taxa de desconto empregada, assim como
do preco do géas. Na presente avaliacao, indica-se que esses custos devem situar-se em torno de 50
a 60 US$/tCO, para um fator de capacidade médio (50%-60%). A introducao de captura de carbono
também impacta consideravelmente o custo nivelado da geracao elétrica, elevando-o em cerca de
30% a 50%, para a mesma faixa de fator de capacidade.
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O reciclo de exausto, gerando concentracao maior de CO, para a captura, pode reduzir em parte
esses custos, mas implica modificacdes no sistema de queima da turbina e aumento de complexidade
na usina que podem tornar injustificavel seu uso em plantas instaladas originalmente sem captura.

5.3 CCSemM UTE A carvAO

5.3.1 OPCOES TECNICAS PARA A CAPTURA DE CARBONO

Vérias opcoes tecnologicas encontram-se atualmente em desenvolvimento para a aplicacdo do
CCS em UTE a carvao no mundo, incluindo sistemas pré, pos e oxicombustao (KANNICHE et al.,
2010; MONDAL, 2012; GOTO et al., 2013; JENNI et al., 2013; IEA, 2013).5 Para a aplicacdo em UTE
com caldeiras de combustdo convencionais, sistemas pés-combustdo precisam ser aplicados. Uma
alternativa para o conjunto de uma caldeira de combustdo e captura pés-combustao é o sistema de
gasificacdo e captura na pré-combustdo. Por ultimo, assim como ocorre com a captura de carbono
em termelétricas a gas natural, ha pesquisas na area de oxicombustao, porém essas atividades sdo
menos intensas, como pode ser visto na Tabela 43, que mostra uma lista de UTE a carvao com siste-
mas de CCS atualmente em planejamento ou construcao. A lista indica, além do nome do projeto, a
localizacdo, a fase de desenvolvimento do projeto e o sistema de captura considerado. Somente dois
projetos entraram na fase de construcdo até 2013, sendo que o0s projetos mais avancados pertencem
a categoria de sistemas pos-combustdo. Dos 24 projetos listados, nove visam a aplicacdo de sistemas
pés-combustao, dez focam em sistemas pré-combustao e somente cinco em sistemas oxicombustao.
Com base nesses fatos, optou-se por enfatizar e incluir as opcoes de pés-combustao e pré-combustio
neste estudo com o intuito de focar as tecnologias mais proximas com relacdo a sua introducdo no
mercado mundial.

54 Vide detalhes das rotas no capitulo 1.
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Tabela 43 - UTE com Sistemas de CCS em Planejamento e Construcao

Nome do Projeto Sistema de captura Localizagao

Kemper County Pre EUA Construcdo
SCS Pre EUA Planejamento
FutureGen Oxi EUA Planejamento
TCEP Pre EUA Planejamento
WA Parish Post EUA Planejamento
Boundary Dam Post CA Construcdo
Bow City Post CA Planejamento
Porto Tolle Post Italia Planejamento
ROAD Post Paises-Baixos Planejamento
Magnum Pre Paises-Baixos Planejamento
Getica Post Romeénia Planejamento
Compostilla Oxi Espanha Planejamento
Teesside Low Carbon Pre RU Planejamento
Captain Post RU Planejamento
White Rose Oxy RU Planejamento
Killingholme Pre RU Planejamento
Don Valley Power Project Pre RU Planejamento
Longyearbyen Post Noruega Planejamento
Daging Oxy China Planejamento
Dongguan Pre China Planejamento
Shengli Post China Planejamento
GreenGen Pre China Planejamento
Lianyungang Pre China Planejamento
Korea CCS Oxi Corea Planejamento

Fonte: MIT, 2014

As rotas pos-combustdo e pré-combustdo implicam a aplicacao de caldeiras de combustdo no caso
da captura pos-combustdo e de reatores de gasificacdo no caso da captura pré-combustdo. Portanto,
na escolha da rota de captura, devem-se também considerar as caracteristicas do carvao e sua aptidao
para processos de combustao e gasificacdo. No Brasil, distinguem-se dois tipos de carvao: os nacionais
e os importados. Os nacionais consistem em carvoes betuminosos com teores de cinzas extremamente
altos, em torno de 50% (base massica). Os importados sdo, geralmente, carvoes betuminosos de alto
poder calorifico e baixo poder de contaminantes, como cinzas e enxofre.
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Relativamente a rota de combustdo, recomenda-se a aplicacdo de caldeiras de leito fluidizado
para o carvao nacional (fluidized bed combustion - FBC) (HOFFMANN, 2013). Os carvoes importa-
dos consistem exclusivamente em carvoes de alta qualidade, que podem ser utilizados em caldeiras
onde o carvao é queimado num leito de arraste (pulverized coal combustion - PCC) (PINGUELLI ROSA
et al.,, 2011). Caldeiras do tipo FBC apresentam geralmente eficiéncias menores que caldeiras PCC,
principalmente devido a fluidizacao do leito. Porém, para combustiveis de alto teor de cinza, esse tipo
de caldeira é mais adequado por permitir taxa de conversdo maior, além de possibilitar a queima de
combustiveis mais heterogéneos (KUROSE et al., 2001). Sistemas pos-combustdo de CCS podem ser
adicionados a ambos os tipos de caldeira.

Na rota da gasificacao, é gerado um gas combustivel que pode ser utilizado em sistemas de ciclo
combinado. Essa tecnologia é denominada de ciclo combinado com gasificacdo integrada ou IGCC
(integrated gasification combined cycle). Enquanto a combustao direta de carvao representa a tecnologia
convencional para o uso energético do carvao, a tecnologia do IGCC ainda n&do estd completamente
estabelecida no setor elétrico devido ao seu alto custo de investimento e maior risco tecnolégico
(HOFFMANN, 2010). Entre 1994 e 2012, somente nove plantas IGCC foram instaladas no mundo
(GTC 2014). Até 2018, a instalacdo de outras 11 plantas € planejada, das quais a maioria visa a insta-
lacdo de um sistema de CCS (GTC, 2014). Esses nimeros evidenciam que o IGCC ainda ndo pode ser
considerado uma tecnologia madura no setor elétrico, e sua introducao é vinculada a comercializacio
de sistemas de CCS.

Ainda que seja possivel o uso de gasificadores em leito fluidizado para combustiveis de baixa
qualidade ou alto teor de cinzas e impurezas (SILVA, 2013), essa alternativa nao se encontra em
estagio de aplicacao industrial (RUIZ et al., 2013).%° De fato, os gasificadores de carvao que serao apli-
cados nos projetos anunciados consistem exclusivamente de gasificadores do tipo leito de arraste.’
Processos de gasificacdo em leito de arraste sdo processos sensiveis que apresentam exigéncias altas
ao combustivel aplicado e ndo sdo apropriados para uso do carvao nacional devido ao seu alto teor
de cinzas (HOFFMANN, 2010). Portanto, a tecnologia IGCC com CCS ¢ considerada somente para
carvoes importados neste estudo.

Para os carvoes nacionais, existe ainda uma possibilidade adicional de redugdo de emissdes de CO,
via cocombustdo com biomassa. Essa possibilidade se oferece dado que as caldeiras CFB conseguem
facilmente arcar com alteracées na qualidade do combustivel, diferentemente de caldeiras PCC. A
biomassa € considerada fonte energética de baixo carbono, pois a quantidade de CO, emitida na sua
combustdo foi retirada da atmosfera durante seu crescimento. Portanto, em combinacao com siste-
mas de CCS, a cocombustao de biomassa pode levar a emissoes negativas de CO,, ou seja, a captura
de CO, da atmosfera. Essa alternativa também sera avaliada neste estudo.

55 Um caso particular dos reatores de leito fluidizado circulante em desenvolvimento sido os reatores de leito fluidizado
circulante duplo (gasificacao indireta). No primeiro reator, ocorre a pirélise da carga que é aquecida por um material inerte,
como areia, que vem do segundo reator, onde o calor é gerado pela queima do coque gerado no primeiro reator. Silva (2013)
testou esse gasificador com bagaco de cana-de-acucar, contudo ainda em escala-piloto. Desafios ainda persistem relacionados
a pressurizacao de gasificadores indiretos, complexidade do scale-up de gasificadores de leito fluidizado circulante duplo e a
operacdo de gasificadores de leito fluidizado com O, (HEYNE et al., 2013).

56 Trata-se das tecnologias E-Gas, GE Gasification Technology, Siemens SFG Gasification Process, KBR Transport Reactor
Gasification Process, MHI Gasifier, Uhde PRENFLO Gasification Technology (GTC, 2014).
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5.3.2 DESCRICAO TECNICA DAS ROTAS AVALIADAS

5.3.2.1 SistEMas CFB E PCC coM CAPTURA POS-COMBUSTAO

UTE pe CFBE PCC

As UTE com caldeiras CFB e PCC se parecem na sua estrutura de equipamentos, consistindo em
sistemas de alimentacao, caldeiras para a geracao de vapor superaquecido, bloco de turbinas a vapor
acoplado a um gerador de energia elétrica e sistema de purificacdo do gas de exaustdo. As diferencas
se encontram nos detalhes do sistema de alimentacdo do combustivel na caldeira e eventualmente
nos equipamentos de purificacao do gas de exaustao. Em sistemas FBC, ha tipicamente uma carga
maior de particulas no gas de exaustdo devido ao arraste do material do leito. De outro lado, esses
sistemas apresentam contaminacoes menores de SOx e NOx no gas de exaustao, reduzidos por me-
didas aplicadas no leito fluidizado (SPLIETHOFF, 2010).

Por causa de semelhanca dos dois sistemas, ndo héa diferenca na integracdo de sistemas de cap-
tura de carbono para caldeiras PCC e CFB. Caracteristicas da integracdo e equipamentos auxiliares
necessarios sao descritos brevemente nesta secdo. O fluxograma para um sistema CFB com CCS é
mostrado adiante, na Figura 61.

A ROTA TECNOLOGICA DE CAPTURA

Entre as rotas tecnologicas pos-combustdo que estao sendo desenvolvidas, destaca-se a absorcao
quimica por aminas pelo fato de que a maioria dos projetos de demonstracdo na area de captura
pos-combustio pretende adotar essa tecnologia (MIT, 2014), que ja esta sendo aplicada em escala
comercial com objetivo de produzir CO, para uso na industria alimenticia e quimica (FLUOR 2012).
Desafios para sua aplicacdo em UTE de grande porte consistem ainda no scale-up e na reducao de
custos da tecnologia. Os primeiros projetos de grande porte sdo previstos para o periodo entre 2015
e 2020 (IEA, 2013; MIT, 2014). Um solvente aplicado em diversos projetos-piloto e de demonstracdo
da captura via absorcao em UTE consiste em solucdes de monoetanolamina (MEA) (HUANG et al.,
2010; FOLKE et al., 2011; ARTANTO et al., 2012; SCHERFFIUS et al., 2013). Devido a essas expe-
riéncias, a absorcao quimica por solucdes de aminas pode ser considerado o processo mais proximo
a implementacdo em escala industrial e foi, portanto, escolhido para a avaliacao deste estudo.

EQUIPAMENTOS AUXILIARES ADICIONAIS

A MEA é um solvente quimico bastante reativo que tende a formar compostos estaveis com
contaminantes contidos no gas de exaustao, especialmente SOx (RAQO et al., 2004). Portanto, a adi-
cao de um sistema de captura por MEA requer um gas de entrada relativamente limpo e de baixa
temperatura, o que leva a necessidade de instalacoes adicionais para condicionar o gas de exaustao.
No total, a unidade de captura de CO, consiste, entdo, em uma unidade adicional de remocao de SO,
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(SOZ—polisher), uma unidade de resfriamento, uma torre de absorcao de CO,, unidades de regeneracao
do solvente e um sistema de compressao e secagem de CO, para condi¢des supercriticas. Descricoes
detalhadas do processo e seus equipamentos e opcoes de realizacdo podem ser encontrados em DOE/
NETL (2010), Reddy et al. (2003) e Rao et al. (2004) e no capitulo 1 deste documento.

O polisher de SOx consiste tipicamente num lavador que utiliza um solvente de soda caustica de
20%. Esse tipo de lavador é aplicado com sucesso em varias industrias no mundo inteiro e atinge
eficiéncias de remocao de até 95% (DOE/NETL, 2010). O polisher pode ser instalado como comparti-
mento da torre onde é realizada a dessulfurizacdo principal, ou ser instalado como torre separada.
A unidade adicional de resfriamento se faz necessaria porque a absorcdo quimica é um processo
exotérmico, cujo equilibrio ¢ determinado pela temperatura, dado que a solubilidade de CO, no
solvente aumenta com a reducao da temperatura.’” Portanto, o exausto deve ser arrefecido para
as temperaturas convenientes para o processo de absorcdo. O gas € normalmente resfriado com
um cooler de contato direto, que é uma coluna recheada onde o gas é resfriado por meio do contato
intenso com uma corrente reciclada de 4gua (RAYNAL et al., 2011; REDDY et al., 2003). Finalmente,
um soprador adicional é necessario para superar a queda de pressao provocada pela unidade de
absorcao. Esse soprador adiciona a pressao de cerca de 0,15 bar a corrente do exausto (RAYNAL et
al., 2011; DOE/NETL, 2010).

Para o transporte em gasodutos, o CO, € secado e comprimido até pressées de 10 a 14 MPa. Grande
parte da dgua é condensada durante a compressao e removida entre os diferentes estagios. A com-
pressao ocorre tipicamente num compressor centrifugo de varios estagios (RAO; RUBIN, 2002). Um
secador de CO, esta localizado apos o terceiro estagio para cumprir as especificacoes exigidas para o
transporte. Um exemplo para uma unidade de secagem pode consistir de varios vasos com peneiras
moleculares de 3A (DOE/NETL, 2013), dos quais um se encontra geralmente fora de operacédo para
ser regenerado.

INTEGRACAO DOS SISTEMAS

Como mencionado na secdo precedente, captura de carbono por absorcao quimica exige que o gas
de exaustao entre na unidade de absorcao com temperatura baixa e baixa contaminacao por SOx e
material particulado. Portanto, o lugar adequado para a insercao do processo € apds as unidades de
remocdao de poluentes, como ultima unidade de tratamento antes da saida do gds pela chaminé (Figura
60). O desempenho da UTE se altera consideravelmente com a adicao de uma planta de captura de
carbono por absorcao quimica devido ao consumo adicional de 4gua e energia térmica e elétrica dos
equipamentos auxiliares (Figura 61).

57 Por outro lado, o transporte das moléculas do gas para o solvente é facilitado com o aumento da temperatura. Ademais,
quanto menor a temperatura na absorcao, maior o consumo de energia na etapa da regeneracdo, em que o solvente precisa
ser aquecido até a temperatura em que o CO, ¢ transferido novamente para a fase de gas. Existe, entdo, um 6timo de
temperatura, que se determina pela solubilidade e por mecanismos de transporte e consumo de energia.
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MobeLAGEM DE PLANTAS CFB E PCC

Para a analise do desempenho de UTE sem e com sistemas de CCS pods-combustdo, modelos ma-
tematicos de balanco de energia e massa foram aplicados. Para sistemas CFB com CCS, foi utilizado
o modelo desenvolvido em Hoffmann (2013). Sistemas PCC para a aplicacao de carvao colombiano
foram analisados pelo modelo IECM, desenvolvido por uma equipe da Carnegie Mellon University.
Mediante a simulacdo dos balancos de massa e energia, foi determinado o desempenho de plantas
UTE quanto a eficiéncia liquida e ao uso e consumo de dgua. Em plantas que operam com sistema de
captura de carbono, a remocao de 90% de CO, foi considerada.®

No caso das plantas CFB, foram modeladas com diferentes sistemas de resfriamento, devido a
ligacao entre o sistema de resfriamento, o uso e consumo de 4gua e a eficiéncia da planta. Diferem-
se os sistemas de resfriamento umido em ciclo aberto, resfriamento imido em ciclo fechado e res-
friamento seco. Entre os trés sistemas, o primeiro causa o menor consumo parasitico de energia.
Todavia, esses sistemas precisam de grandes quantidades de dgua para o resfriamento. Em sistemas
umidos de ciclo fechado, o uso de 4gua para resfriamento é fortemente reduzido e, em sistemas secos,
quase eliminado. Assim, esses sistemas sao mais adequados para regides com pouca disponibilidade
de 4gua. Todavia, nesses sistemas, ocorre consumo parasitico maior de energia, que compromete a
eficiéncia energética especialmente em sistemas de resfriamento seco. Portanto, a escolha do sistema
de resfriamento depende da disponibilidade de 4gua na regiao.

Para a aplicacdo do CCS em UTE a base de carvao nacional, essa questdo € importante, pois as jazi-
das brasileiras se encontram, parcialmente, em regides de pouca disponibilidade de 4gua. A aplicacao
do CCS em UTE a base de carvao importado ocorre tipicamente em regides portudrias, ou seja, na
proximidade do mar, onde ha geralmente boa disponibilidade de dgua. Portanto, para plantas PCC
com carvao importado, somente sistemas de resfriamento imido em ciclo aberto foram considerados.
Unidades de captura de carbono interferem na demanda por dgua, o que se deve principalmente a
alteracdo da demanda por resfriamento. De um lado, ha reducdo na demanda por resfriamento no
condensador do ciclo a vapor devido ao uso de calor residual no sistema de captura. Por outro lado,
surge uma demanda adicional por resfriamento na unidade de captura de carbono que leva, no total,
a aumento da demanda por dgua de resfriamento. Conforme Hoffmann (2013), nota-se aumento
de 25% no uso de agua em sistemas de resfriamento timido de ciclo aberto e 29% em sistemas de
saual K8
sistema com captura de carbono aqueles de um sistema sem captura de carbono. Em sistemas de
resfriamento seco, ocorre aumento ainda mais significativo, dado que esse sistema seria transformado

resfriamento imido de ciclo fechado (em kg ) quando se comparam os usos de dgua de um

carvao

num sistema hibrido, em que somente o resfriamento do condensador continuaria sendo realizado
com um sistema seco. Assim, a adicdo de uma unidade de captura de carbono aumentaria o uso de
dgua em aproximadamente dez vezes em UTE projetadas com sistemas secos. Isso indica que a falta
de dgua pode restringir a possibilidade de instalar sistemas CCS em determinadas regioes.

Quanto a energia térmica consumida nos equipamentos de regeneragao do absorvente de CO,, os

58 A fracao de 90% foi escolhida com base em dados publicados por Rao e Rubin (2006), que identificaram que a remocao de
80% a 90% do CO, contido numa corrente de gas de exaustdo torna o processo mais eficiente em termos de custos.
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modelos observados assumem que a energia térmica necessaria é disponibilizada pela extracdo de
vapor de baixa pressdo do ciclo de vapor. A condicdo, ou seja, o nivel de pressdo e temperatura, em
que ocorre a extracao é determinada pela demanda de calor na unidade de regeneracao. Note-se que
a extracdo de vapor leva a diminuicao da capacidade de geracdo de energia elétrica. Para minimizar
a perda de capacidade de geracdo no ciclo a vapor, as turbinas de baixa pressdo devem ser projetadas
para a operacdo com extracao de vapor, isto é, para um volume menor de vapor (ROCHEDO, 2011).

As caracteristicas dos carvoes aplicados nos modelos sdo indicadas na Tabela 44. Os numeros
da tabela evidenciam as diferencas entre esses carvoes, que se referem especialmente ao teor de
cinzas, que, por sua vez, impacta o poder calorifico do carvao brasileiro. Para o caso de cocombustdo
de biomassa, foi assumido o uso de eucalipto com umidade de 30% (base massica). Essa biomassa
geralmente ndo provoca problemas técnicos em caldeira e apresenta, nesse nivel de umidade, poder
calorifico inferior na mesma ordem de grandeza que o carvao nacional (HOFFMANN, 2013).

Tabela 44 - Caracteristicas Tipicas de Carvoes Nacional e Importado

Carvao Carvao

colombiano nacional
PCS MJ/kg 26,4 13,4
C % 64,2 30,6
Hidrogénio % 4.4 1,7
Oxigénio + Halogénio % 8,1 7,3
S % 0,7 1,7
N % 1,2 0,4
Cinzas % 8,0 46,9
Umidade % 12,0 11,4

Fonte: Pereira Gomes et al., 2003

Tabela 45 - Parametros Técnicos de Modelagem

CFB PCC

operando com carvao importado

operando com carvao nacional

Condiges do ciclo a

vapor Supercritico (242 bar/ 866K)

InstalagGes de purificagdo
de gas

NOx in furnace control
Hot Gas SNCR
Lime Spry Dryer
Fabric Filter

NOx in furnace control
Hot Gas SCR
Wet FGD
ESP

Captura de CO,

Solugdo de MEA 7m /90%

Solucdo de MEA 7m /90%

Compressdo do CO, para
transporte

15 MPa

15 MPa

Fonte: Elaboracao propria
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5.3.2.2 SistTeEMAS IGCC coM CAPTURA PRE-COMBUSTAO

Principio DAS PLANTAS IGCC

O ciclo combinado com gasificacdo integrada (integrated gasification combined cycle - IGCC) vem se desen-
volvendo a partir da combinacao de duas tecnologias: geracdo de energia em ciclo combinado e gasificacdo de
combustiveis sélidos ou liquidos.

A geracaoem ciclo combinado consiste no acoplamento de uma turbina a gas e uma turbina a vapor, sendo
que a turbina a vapor é acionada pelo calor residual da turbina a gas. O aproveitamento do calor residual faz
com que a eficiéncia de um ciclo combinado ultrapasse de forma significativa a eficiéncia de um ciclo simples.
Enquanto a eficiéncia nominal de uma termelétrica a gas em ciclo simples atinge de 33% a 42%, na geracaoem
ciclo combinado, se alcancam eficiéncias nominais de 59%, com base no poder calorifico inferior (DOLEZAL,
2001).

A gasificacio oferece a possibilidade de aproveitar a alta eficiéncia da tecnologia do ciclo combinado, mesmo
tendo como insumo um combustivel solido. Na gasificacdo, o combustivel solido ¢ submetido a um processo
de oxidacdo parcial e é transformado num gas combustivel, chamado de gas de sintese. A Figura 63 apresenta
o esquema de uma planta tipica de ciclo combinado com gasificacdo integrada. Numa planta IGCC, o carvao
é alimentado no gaseificador, onde é decomposto a temperaturas de até 1.600°C e sob pressdes de até 80 bar
(MAURSTAD, 2005). A maioria das plantas instaladas utiliza oxigénio como oxidante, o que leva a necessidade
de adicdo de uma unidade de separacao de ar (air separation unit - ASU). As unidades de processos marcadas
na Figura 63 indicam as instalagbes que pertencem a gaseificacdo e purificacdo do gas de sintese, enquanto as
unidades transparentes mostram os componentes do ciclo combinado.
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Figura 63 - Esquema de uma Planta IGCC

Fonte: HOFFMANN, 2010 (com base em Rubin et al., 2007)

Plantas IGCC ndo alcancam as mesmas eficiéncias que plantas de ciclo combinado a gds natural. A perdade
eficiéncia explica-se principalmente pelo consumo interno de energia no processo de gaseificacao: para atingir
as temperaturas de gasificacao, o combustivel é parcialmente queimado, o que significa que energia quimica
¢ convertida em energia térmica. A relaco entre a energia quimica da corrente de gas de sintese e a energia
quimica da corrente do combustivel atinge tipicamente valoresentre 0,7 e 0,8. Essa relacdo é chamada cold gas
efficiency e representa uma das propriedades mais importantes na avaliacao de um processo de gaseificacio.

INTEGRACAO DA PLANTA IGCC E DO sisTEMa CCS

O atual interesse em IGCC se concentra em projetos que aplicam sistemas de captura de carbono. A cap-
tura de CO, em sistemas de IGCC mostra-se menos dispendiosa que a captura em sistermas de combustao
convencional. Isso se deve a possibilidade de remover CO, antes da combustao, ou seja, da corrente do gas
de sintese em vez da corrente de exaustao (Figura 64). A vantagem disso se encontra no fato de a corrente
de gas de sintese ter volume muito menor e apresentar concentracoes de CO, (ou pressoes parciais de CO,)
mais altas do que as de uma corrente de exaustdo de sistemas de combustdo convencional. Logo, o aumento
do custo e consumo interno de energia devido a captura de carbono em plantas de IGCC ¢ menor do que
em plantas que utilizam solucées pds-combustao.
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Figura 64 - Esquema de uma Planta IGCC com CCS
Fonte: HOFFMANN, 2010 com base em Rubin et al., 2007

O gés de sintese consiste, em grande parte, em monoxido de carbono (CO). Para poder realizar o
processo de captura de CO,num sistema pré-combustao, o CO precisa ser transformado em CO,,. Isso
ocorre via reacao water-gas-shift (WGS), que transforma CO e agua em CO, e hidrogénio, conforme
indicado na Equacio 16

Ca0 + CO, —» CaCo, (16)

A 4gua, que participa da reacdo, pode ser introduzida no processo ja no passo da gasificacido ou
diretamente no reator WGS. A introducao da d4gua no processo ocorre tipicamente em forma de vapor.
Se o vapor é utilizado ja na unidade de gasificacao, a reacdo WGS ocorre parcialmente ja no gasificador.

ROTA TECNOLOGICA DA GASEIFICACAO

Existemn varias tecnologias de gaseificacdo que se diferenciam pela eficiéncia de conversdo do
combustivel em gdas de sintese, pela aptiddo para diferentes insumos e pelas caracteristicas do gas
de sintese gerado. O gas de sintese se compoe basicamente de hidrogénio (H,), monoéxido de carbono
(CO), metano (CH,) e gases inertes como vapor dagua (H,O) e didxido de carbono (CO,). Quando a
gaseificacdo é realizada com ar como oxidante, o gas produzido contém também alto teor de nitro-
génio (N,). A reparticdo entre H,, CO, CH,, H,O e CO, depende das caracteristicas de processo do
gasificador. Os principais fatores consistem no oxidante, na temperatura e pressao de processo e no
tempo de retencdo do combustivel no gasificador.
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Ademais, no gas de sintese se encontram contaminacoes que podem gerar problemas nos equipa-
mentos a jusante. Sao eles: alcatrao (compostos organicos de elevado ponto de ebulicdo/cadeias longas
de hidrocarbonetos), material particulado (cinzas, principalmente), dlcalis (principalmente compostos
de sodio e potassio), compostos de enxofre (H,S e COS), halogénios (HCI e HF) e nitrogénio (HCN e
NI—IB). Enquanto os teores de alcatrao e material particulado dependem, sobretudo, da tecnologia de
gasificacao, o teor dos outros contaminantes depende do insumo utilizado.

Para otimizar o desempenho de uma planta IGCC com CCS, o gas de sintese deve apresentar uma
série de caracteristicas que tornam determinadas tecnologias de gasificacdo mais vantajosas. As
caracteristicas de gas e fatores decisivos no processo de gasificacdo sao:

® Teor alto de CO e teor baixo de CH,, dado que somente o CO pode ser transformado em CO, no
reator WGS. A con versdo para CO se alcanca via altas temperaturas no reator;

® Alta concentragao de CO, portanto, alta concentracao de CO, apés o reator WGS. Quanto maior a
concentragao, mais facil se torna sua remocao. Logo, para evitar a diluicdo do gas por nitrogénio,
0 processo de gasificacdo nao é realizado com ar, mas com oxigénio ou uma mistura de vapor e
oxigénio;

e Baixo teor de alcatrao. Alcatrao oriundo de processos de gasificacdo consiste em hidrocarbonetos
de cadeias longas. A reducao desses compostos consegue-se por meio de condicbes severas no
gasificador, ou seja, temperaturas altas e pressoes elevadas (vantagem da tecnologia de leito de
arraste e uma das principais justificativas para seu uso).

Outro ponto relevante para a escolha da tecnologia de gasificacao consiste na escala do gasificador.
Economias de escala sdo importantes para a economicidade de UTE a carvao, portanto a tecnologia
de gasificacao deve permitir a instalacdo de unidades que possam atender turbinas a gas num porte
acima de 200 MW.

Astecnologias de gasificacdo sao tipicamente subdivididas em trés categorias: gasificadores de leito
fixo, gasificadores de leito fluidizado e gasificadores de leito de arraste. Dessas trés tecnologias, os
gasificadores de leito de arraste sdo os mais apropriados para atender as exigéncias acima descritas.
Ademais, somente essa linha tecnoldgica pode ser considerada madura para a aplicacdo em plantas
de grande porte. Uma descricdo mais detalhada das tecnologias e sua aptidao para sua aplicacdo em
plantas IGCC com CCS podem ser encontradas em Hoffmann (2010).

Em gasificadores de leito de arraste, particulas pulverizadas de combustivel sao injetadas no reator
e reagem com o oxidante em fluxo paralelo a altas velocidades. O curto tempo de retencéo permite
uma capacidade de carga muito alta (por volta de 2.000 t/d). O controle da razdo combustivel/oxi-
dante é de grande importancia e precisa ser mantido dentro de limites estreitos para conservar uma
chama estavel perto da ponta do injetor. Como a carga que se encontra efetivamente no reator é
muito pequena e atravessa o reator em velocidade elevada, o processo reage com alta sensibilidade
a alteracdes em relacdo a alimentacdo de combustivel e oxidante. As condicdes de operacao, tempe-
raturas entre 1.200 e 1.600°C e pressoes entre 2 e 8 Mpa, permitem altas taxas de conversao para
todos os combustiveis, independentemente da sua composicao.
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Gasificadores de leito de arraste foram concebidos para carvoes com teor de cinzas de mais de 6 %
p/p (CODA et al., 2007). Contudo, carvoes com teor de cinzas muito alto (> 20 %) ndo sdo recomendados
para gaseificadores que operam no modo slagging, pois o alto teor de cinzas leva a uma diminuicao
da eficiéncia devido ao aumento do consumo de oxigénio, que é necessario para derreter as cinzas, e
pela perda de calor com a saida das cinzas do reator, que nao pode ser plenamente recuperado. Logo,
essa tecnologia apresenta o melhor desempenho com carvoes betuminosos de menor teor de cinzas
e nao seria apropriada para o uso de carvoes brasileiros.

Diversos modelos de gasificadores de leito de arraste foram desenvolvidos ao longo das ultimas
décadas e sdo aplicados especialmente no setor industrial. Dentre os modelos desenvolvidos, destacam-
-se os da Shell e da GE* por terem alcancado participacdo de mercado bastante significativa. Outros
modelos, como o E-Gas da Conoco Phillips e o da Siemens, ndo atingiram participacdo expressiva
no mercado. Vale ainda mencionar que tecnologias estao sendo desenvolvidas na China e ja encon-
traram aplicacao relevante no mercado interno chinés (CGT, 2014). Contudo, os modelos da Shell e
da GE podem ser considerados os mais maduros. Logo, ambos foram observados com mais detalhe.

As tecnologias desenvolvidas pela Shell e GE se diferem em alguns fatores importantes, como
a alimentacdo do carvao e o resfriamento do gas produzido. O gasificador da GE mistura agua aos
fluxos de processo tanto para a alimentacdo do carvao no reator quanto para o resfriamento do gas
de sintese. O modelo desenvolvido pela Shell, por sua vez, realiza esses processos sem adicdo de
agua. A aplicacao de dgua permite instalacdo menos complexa, o que se reflete de forma positiva no
custo dos equipamentos. Contudo, a eficiéncia do processo é comprometida pelo consumo adicional
de energia provocado pela evaporacdo da dgua. Estimativas relacionadas a custos e eficiéncias dessas
tecnologias sdo indicadas adiante, neste capftulo. Uma descricao técnica mais detalhada desses gasi-
ficadores pode ser encontrada em Hoffmann (2010), Maurstad (2005) e Pinguelli Rosa et al. (2012).

ROTA TECNOLOGICA DA CAPTURA DE CARBONO

Para a captura de carbono em plantas IGCC, uma série de tecnologias de separacao de CO, do gas
de sintese estd sendo desenvolvida, por exemplo, absorcao fisica em liquidos, adsorcao em sélidos e
separacao por membranas. Uma descricido detalhada das tecnologias e do seu estado da arte ¢ dada no
capitulo 1 deste relatorio. A Uinica tecnologia que esta madura para a aplicacao em empreendimentos
de grande porte consiste na absorgao fisica do CO,,.

A absorcao fisica tem sido utilizada ha mais de 60 anos, principalmente nas industrias de pe-
tréleo e gas natural e na industria quimica para remocao de gases acidos, em especial H,S e CO,. O
processo da absorcéo fisica se parece com a absorcdo quimica em muitas caracteristicas relevantes.
Trata-se da separacdo de um componente gasoso de uma corrente por meio de um solvente liquido.
Diferentemente da absorcao quimica, na adsorcao fisica, o componente gasoso se dissolve no solvente
sem que haja reacdo quimica. Portanto, as ligacdes entre solvente e soluto sao relativamente fracas,
e tanto o solvente quanto o soluto podem ser regenerados mais facilmente que na absorcao quimica.

59 Originalmente identificado como modelo Texaco.
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Assim, a regeneracdo do solvente demanda menos energia em processos de absorcdo fisica. Enquanto
0s processos de absorcao quimica exigem o aporte de calor para a regeneracao, os solventes fisicos
podem ser regenerados pela reducao de pressido (KOHL; NIELSEN, 1997).

Agentes da absorcao fisica incluem ampla faixa de substancias quimicas: amidas, cetonas, aceta-
tos, ésteres, alcoois e éteres. Todas essas substancias sdo compostos organicos polares. A operacao a
temperaturas baixas (abaixo de 0°C e de preferéncia abaixo de -30°C) se realiza com solventes com
baixo ponto de ebulicdo, como o metanol. Outros solventes operam a temperatura de ambiente, como
carbonato de propileno, pirolidona de metilo (NMP) ou éteres de poliglicdis (especialmente dimetoxi
tetraetileno glicol), N-formil morfolina (KOHL; NIELSEN, 1997). Dois processos se destacam pela sua
ampla participacdo de mercado: o Rectisol, comercializado pelas empresas Linde e Lurgi; e o Selexol,
comercializado pela empresa UOP LLC (PINGUELLI ROSA et al., 2012).

No processo Rectisol, a absorcao ocorre a pressoes entre 30 e 60 bar e a temperatura de até -40°C.
O metanol como solvente tem a vantagem de ser de custo relativamente baixo e térmica e quimica-
mente estavel. A principal desvantagem do processo é sua baixa pressdo de vapor, que leva a perdas
de solvente ou a necessidade de operar o processo a temperaturas muito baixas para evitar perdas. A
refrigeracdo se realiza por maquinas criogénicas, que tém alto consumo de energia. Portanto, plan-
tas Rectisol apresentam, geralmente, alto custo de capital e de operacao. O processo Selexol utiliza
como solvente dimetil éter polietilenoglicol (DMEPEG). O solvente é utilizado em pressdes de 20 a
140 bar, temperaturas entre -0°C e 20°C, é estavel e ndo sofre degradacao durante o processo. Suas
desvantagens em relacdo ao Rectisol consistem em menor capacidade de absorcao e maior viscosidade.

Plantas Rectisol tém maior participacdo de mercado quando se trata da purificacdo de gas de sintese
em plantas quimicas, sendo que esse processo apresenta melhor desempenho quando se precisa de
um gas extremamente puro. Em aplicacdes em que a pureza do gas ndo precisa ser tao alta, o processo
Selexol ganhou maior participacdo no mercado.

O solvente fisico é, geralmente, utilizado para remover o contaminante mais relevante que se
encontra no gas de sintese. Trata-se do acido sulfidrico (HZS), que deriva de compostos de enxofre
No carvao e que precisa ser removido para evitar a formacao de SOx na combustao da turbina.®®
Analogo aremocao de CO,, aremocao de compostos de enxofre antes da combustao € mais econdmica
que apos a combustao. Para obter correntes de H,S e CO, suficientemente puras para tratamentos
subsequentes, precisa-se da remocao seletiva dos dois solventes. Por isso, o processo é realizado em
duas etapas. A maioria dos solventes fisicos apresenta solubilidades consideravelmente mais altas
para H.S. Assim, a primeira etapa consiste na remogao do H,S, e a segunda etapa, na remocao de CO,,.

Estudos preliminares para plantas IGCC com CCS adotam frequentemente o processo Selexol
para a remocdo de H S e CO, (IPCC, 2005; DOE/NETL, 2011; DOE/NETL, 2013). Nisso podem ser
adotadas diferentes configuracdes, que tém em comum que o H,S ¢ retirado numa primeira etapa e
0 CO, em uma segunda etapa. O CO, é recuperado do solvente por meio de sua expansao. O CO, sai
do processo, geralmente, a pressées de 3 a 10 bar. A recuperac¢ao do H,S do solvente € realizada via

60 A emissdo de SOx precisa ser evitada, pois esse composto ¢ um dos causadores principais das chuvas acidas. A remogao poderia ocorrer em
sistemas pés-combustdo, como em plantas convencionais. Mas, andlogo a remogao de CO,, sistemas pré-combustdo sdo mais econdmicos.
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aquecimento ou stripping com N,. Tal como em sistermas pos-combustdo de captura, o CO, precisa ser
secado e comprimido para o transporte, o que exige a instalacao de compressores e secadores de CO,.

MOoDELAGEM DE PLANTAS IGCC

Para a analise do desempenho de plantas operando com carvao importado, a aplicacdo de plantas
IGCC foi modelada sem e com sistemas de CCS pré-combustdo. A modelagem foi realizada com o
software IECM. Utilizando-se essa ferramenta, o desempenho da planta quanto a eficiéncia liquida
€ ao uso e consumo de dgua fol determinado para a remogao de CO, de 0%. A captura ¢ feita pelo
processo Selexol. Sobre resfriamento, foram considerados somente sistemas umidos de ciclo aberto,
dado que plantas IGCC operam somente com carvao importado, o que implica sua localizacdo nas
proximidades de portos maritimos.

Para a simulacdo de plantas IGCC, o IECM permite apenas a avaliacao do uso de determinados
carvoes norte-americanos. Portanto, a simulacao foi executada com um carvao betuminoso de alta
qualidade que faz parte do portfélio do IECM. Caracteristicas do carvdo utilizado e da planta simulada
sao listadas na Tabela 46 e na Tabela 47.

Tabela 46 - Caracteristicas do Carvao Aplicado no Modelo IGCC

Carvao Norte-Americano

‘ Unidade ‘ Appalachian Low Sulfur
PCS MJ/kg 30,4
C % 71,7
Hidrogénio % 4.6
Oxigénio + Halogénio % 7,0
S % 0,6
N % 1,4
Cinzas % 9,7
Umidade % 5,6

Fonte: [ECM, 2012
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Tabela 47 - Caracteristicas das Plantas Modeladas

‘ IGCC

operando com carvao importado
Modelo de gasificador Shell GE
InstalagGes de purificacdo de gas Selexol
Captura de CO, Selexol/90%
Compressdo do CO, para transporte 15 MPa

Fonte: Elaboracao prépria

5.3.2.3 COMPARACAO DO DESEMPENHO DAS PLANTAS MODELADAS

Para todas as plantas, as eficiéncias de geracdo de energia elétrica foram analisadas para a ope-
racdo sem e com sistemas de CCS, e a perda de eficiéncia devido a esses sistemas foi calculada em
pontos percentuais. Caracteristicas que levam a vantagens e desvantagens tecnoldgicas em relacao
a eficiéncia de geracao sdo brevemente comentadas.

Os resultados da modelagem de sistemas FBC com CCS derivam do estudo de Hoffmann (2013)
para diferentes sistemas de resfriamento e para a opcao de cocombustao com biomassa (30% wt) e
sdo listados na Tabela 48. Nota-se que as eficiéncias com resfriamento imido em ciclo aberto e com
resfriamento iimido em ciclo fechado sdo bastante proximas, o que se deve ao fato de a temperatura
em sistemas de resfriamento umido em ciclo fechado ser mais baixa, aumentando a eficiéncia do
ciclo a vapor.

O consumo interno de energia de uma UTE com unidade de captura de carbono aumenta de
forma significativa devido ao equipamento adicional da captura (que inclui a absorcao e o stripping/
regeneracao do CO,) e ao aumento da demanda por resfriamento. A penalidade energética que ocorre
pela adicao de sistemas de captura de carbono se encontra numa faixa de 8 a 9 pontos percentuais
para sistemas sem cocombustdo, e entre 9 e 10 pontos percentuais, em que a aplicacdo da biomassa
gera uma penalidade energética adicional.

Tabela 48 - Eficiéncia de UTE com Caldeiras CFB com e sem CCS Operadas com Carvao
Brasileiro (%, em Base do Poder Calorifico Inferior do Carvao)

Resfriamento umido | Resfriamento Umido

Resfriamento seco

em ciclo aberto em ciclo fechado
FBC sem CCS 39 39 37
FBC com CCS 30 30 29

FBC com CCS e cocombustado
de biomassa

Fonte: HOFFMANN, 2013

29 29 28
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Para o caso de sistema PCC com CCS e queima de carvao importado, plantas com sistemas de
resfriamento umido em ciclo aberto foram modeladas. Os resultados quanto as eficiéncias dessas
plantas sdo indicados na Tabela 49. Nota-se que as eficiéncias de sistemas sem captura de carbono
em sistemas PCC se encontram levemente acima das eficiéncias de sistemas FBC, o que se deve
principalmente ao menor consumo interno de energia desses sistemas. A reducdo da eficiéncia,
quando se adiciona um sistema de captura, foi indicada como 10 pontos percentuais na modelagem
desenvolvida dentro da plataforma IECM.

Tabela 49 - Eficiéncia de UTE com Caldeiras PCC com e sem CCS Operadas com Carvao
Colombiano (%, em Base do Poder Calorifico Inferior do Carvao)

‘ Resfriamento Umido em ciclo aberto

PCC sem CCS 40

PCC com CCS 30

Fonte: Elaboracao propria com base em IECM, 2012

Os dados encontrados na modelagem condizem com dados encontrados na literatura cientifica.
Numa revisdo abrangente de literatura para identificar a faixa de valores indicados para a penalidade
energética em UTE a carvdo com captura de carbono baseadas em pés-combustéo, foi identificada
uma faixa de 9,2 a 12,3 pontos percentuais para a aplicacao da absorcao quimica por MEA em plantas
novas (PAGE et al., 2009).

Para sistemas IGCC sem e com CCS, os resultados quanto as eficiéncias dessas plantas sao indica-
dos na Tabela 50. Percebe-se uma diferenca relevante entre os gasificadores da Shell e da GE, o que
se deve principalmente & adicdo de dgua ao fluxo do processo no gasificador da GE, descrito acima.
Assim, as diferencas tecnolodgicas dos dois modelos levam a uma diferenca de eficiéncia elétrica de 11
pontos percentuais. Enquanto um sistema IGCC com gasificador da GE apresenta eficiéncia elétrica
na mesma ordem que plantas de combustao, sistemas IGCC com gasificador da Shell apresentam
eficiéncia elétrica consideravelmente maior.

Tabela 50 - Eficiéncia de UTE IGCC Operadas com Carvao Importado (%, Base do PCI)

‘ Shell ‘ GE
IGCC sem CCS 49 38
IGCC com CCS 38 33

Fonte: Elaboracao propria com base em IECM, 2012

Contudo, ao adicionar um sistema de captura de carbono numa planta IGCC, a vantagem do gasificador
Shell se reduz. Com CCS, a diferenca da eficiéncia elétrica totaliza somente 5 pontos percentuais. A razao
paraisso se encontra na reacio WGS, que se torna necessaria para a adicao de um sistema CCS e que requer
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aadicidode vapor d'agua ao gas de sintese. Em gasificadores da GE, a adicao do reator WGS causa penalidade
energética menor, dado que o vapor d’4gua ja é gerado pela dgua do proprio processo.

Quando comparado com plantas convencionais de combustao, a penalidade energética em plantas com
gasificadores da Shell corresponde aproximadamente a penalidade energética observada em plantas con-
vencionais de combustao. Em plantas IGCC com gasificador da GE, a penalidade energética chega somente
em 5 pontos percentuais.

Todavia, a aplicacdo dos sistemas apresentados depende ndo sé das suas caracteristicas técnicas, mas
também de fatores econémicos, que sao apresentados adiante, neste capitulo, em forma do custo nivelado
de eletricidade e custo de mitigacdo de emissao.

5.3.3 POTENCIAL DE APLICACAO

5.3.3.1 POTENCIAL DO CARVAO NACIONAL

As jazidas brasileiras de carvdo de maior importancia sdo nove, situadas exclusivamente no Sul
do Brasil: Santa Terezinha, Morungava-Chico Loméa, Charqueadas, Ledo, Irui, Capané e Candiota,
no Rio Grande do Sul; Figueira Sapopema, no Parang; e Sul-Catarinense, em Santa Catarina. Além
dessas grandes jazidas, ha outras de menor importancia, situadas especialmente no Rio Grande do Sul.

Asreservas de recursos minerais no Brasil sdo anualmente avaliadas pelo Departamento Nacional
de Producao Mineral (DNPM). Os niimeros publicados pelo DNPM seguem uma classificacio especi-
fica, indicando as reservas de carvao subdivididas nas seguintes categorias (BARBOSA et al., 2005):

® Reservamedida - Volume ou tonelagem de minério computado pelas dimensoes reveladas em afloramentos,
trincheiras, galerias, trabalhos subterraneos e sondagens, sendo o teor determinado pelos resultados de amos-
tragem pormenorizada, devendo os pontos de inspecdo, amostragem e medida estarem tao proximamente
espacejados e o carater geologico tao bem definido que as dimensodes, a forma e o teor da substancia mineral
possam ser perfeitamente estabelecidos. A reserva computada deve ser rigorosamente determinada nos
limites estabelecidos, os quais nao devem apresentar variacdo superior a 20% da quantidade verdadeira;

® Reservaindicada - Volume ou tonelagem de minério computado a partir de medidas e amostras especificas,
ou de dados da producéo, e parcialmente por extrapolacdo até distancia razoavel, com base em evidéncias
geologicas. As reservas computadas sdo as aprovadas pelo DNPM nos relatorios de pesquisa e/ou reava-
liacdo de reservas;

® Reserva inferida - Estimativa do volume ou tonelagem de minério calculada com base no conhecimento
da geologia do deposito mineral, havendo pouco trabalho de pesquisa;

® Reserva lavravel - Reserva disponivel, correspondendo a reserva técnica e economicamente aproveitavel,
levando-se em consideracdo a recuperacioda lavra. E a reserva in situ estabelecida no perimetroda unidade
mineira determinado pelos limites da abertura de exaustdo (cava ou flanco a céu aberto e realces ou cama-
ras para subsolo), excluindo os pilares de seguranca e as zonas de disturbios geomecanicos. Corresponde
a reserva técnica e economicamente aproveitavel, levando-se em consideracdo a recuperacao da lavra, a
relacio estéril/minério e a diluicdo (contaminacdo do minério pelo estéril) decorrentes do método de lavra.
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Como reserva lavravel, o DNPM (GALVAO et al., 2011) indica aproximadamente 2.500 Mt, ou seja,
40% da reserva provada. Note-se que o valor indicado pelo DNPM difere bastante da quantidade
indicada como provada recuperavel pelo World Energy Council, que assumiu 4.559 Mt, isto é, 70%
da quantidade provada in situ (GADONNEIX et al., 2010). Nao foi encontrada uma justificativa nas
publicacdes do WEC para a definicdo da reserva provada recuperavel em 70% da reserva provada.

Portanto, nas analises a seguir, foram utilizados os dados indicados pelo DNPM.

Tabela 51 - Reservas de Carvao no Brasil

Estado Medida Indicada Inferida Total Lavravel
Maranhdo 1.092.442 1.728.582 - 2.821.024 -

Seld 1.077.871 876.268 1.262.500 3.216.639 -

Paulo

Parané 3.344.748 - - 3.344.748 2.744.744
?:Z?;?ina 1.387.665.114 598.349.580 221.594.980 2.207.609.674 913.435.067
Rio

Grande 5.157.679.232 | 10.005.802.742 | 6.305.524.409 | 21.469.006.383 | 1.571.151.763
do Sul

Total 6.550.859.407 | 10.606.757.172 | 6.528.381.889 | 23.685.998.468 | 2.487.331.574

Fonte: GALVAO et al., 2011

Relativamente ao poder calorifico do carvao brasileiro, as jazidas diferem entre si. Todavia, as
jazidas situadas no Rio Grande do Sul e Santa Catarina, que sdo as mais expressivas, se parecem em
termos de composicao do combustivel e, portanto, poder calorifico, que esta em torno de 14 MJ/kg
para o carvao cru, nao beneficiado (PEREIRA GOMES et al., 2003). Assim, esse valor foi adotado como
média para a avaliacdo do potencial de instalacdo de UTE operando com carvao nacional no Brasil.

5.3.3.2 POTENCIAL DO CARVAO IMPORTADO

A importacao de carvao no Brasil ocorre por via maritima. Iniciou-se em maior escala na década
de 1990, quando a desregulamentacado da comercializacdo do carvao poés fim a obrigatoriedade do
uso do carvao nacional. Todavia, a importacao de carvao tangeu, primeiramente, apenas o setor
siderurgico, que substituiu o carvao metalirgico nacional por carvoes metalurgicos internacionais,
mais baratos. Desde entdo, a importacdo de carvao metalurgico oscila entre 12 e 18 Mt/a (PEREIRA
GOMES et al., 2003; EPE, 2014). Os principais fornecedores do Brasil em 2011 foram: Estados Unidos
(37%), Australia (20%), Colémbia (14%), Canada (9%), Africa do Sul (5%) (ARAUJO, 2012).

Somente na segunda metade da década de 2000 o Brasil comecou a importar carvdo para uso
energético. Trata-se, principalmente, de carvao de alta qualidade, proveniente da Colémbia, utili-
zado numa série de termelétricas situadas nas proximidades de portos que permitam a importacao
de quantidades suficientes do mineral. O Balanco Energético Nacional de 2013 indica a importacdo
de 7,4 Mt de carvao vapor. A importacao total em 2013, por sua vez, chegou a 18,0 Mt (EPE, 2014).
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Conforme o portal Worldcoal (2014), 1.142 Mt de carvao vapor foram transportados por via mariti-
masem 2011. Esses numeros evidenciam a participacdo diminuta do Brasil no comércio internacional.
Por exemplo, pressupondo-se um crescimento de importacdo de carvao vapor de 10% a.a., durante
um periodo de 20 anos, chegar-se-ia a uma quantidade de carvao importado de 50 Mt, isto €, 4% do
quantidade transportada em 2011.

Dessa forma, pode-se concluir que o potencial de expansdo da matriz elétrica por carvao importado
depende, principalmente, de limitacoes logisticas internas, ou seja, da capacidade de portos e outras
vias de transporte. Conforme ntimeros publicados pela Agéncia Nacional de Transportes Aquaviarios
(ANTAQ, 2014), o movimento de cargas nos portos brasileiros chegou a 834 Mt em 2013. O trans-
bordo de 65% dessa carga ocorreu em terminais de uso privativo, enquanto os 35% restantes foram
manejados em portos organizados. Numeros relativos a razdo entre exportacdo e importacao e ao
tipo de carga sdo indicados na Tabela 52. Esses niimeros mostram que a exportacdo tem, com 67%
do transbordo de carga, papel muito mais relevante no Brasil do que a importacdo. Quanto ao tipo
de carga, os numeros indicam que o granel solido € o mais comum, respondendo por 60% da carga.
O carvao vapor responde atualmente por cerca de 8% do material a granel importado e cerca de 1%
do transbordo total de carga a granel.

Tabela 52 - Transbordo de Cargas no Brasil em 2013

| ¢ | %
Natureza da carga
Granel sélido 569.107.316 61
Granel liquido 219.931.329 24
Carga geral 142.006.548 15
Sentido
Embarque 620.317.309 67
Desembarque 310.727.884 33
Total 931.045.193 100

Fonte: Antaq, 2014

Numa previsdo de expansdo da capacidade dos portos brasileiros até 2031, o BNDES prevé o cresci-
mentode 4,3% a.a. para o total do movimento de cargas. Para o carvao, o crescimento foi especificado
em 5,6% a.a. (BNDES, 2012). Essa previsdo teve o ano de 2010 como ano-base, em que a importacdo
de carvdo totalizou 19,5 Mt. A partir desses dados, a taxa de crescimento estipulada levaria a uma
quantidade de carvao importado de 58 Mt em 2031. Dessa quantidade, uma parte seria destinada a
importacao de carvao metalurgico para o suprimento do setor siderurgico. Pressupondo-se que ndo
haja crescimento significativo na demanda por carvao metalirgico durante as préximas décadas e
lembrando que a importacdo de carvdo metaltrgico totalizou, em 2010, 15,9 Mt, foi assumido que a
capacidade de importacao de carvao vapor chegaria a 50 Mt/a.

Como poder calorifico de carvoes importados, pode-se adotar o valor de 25 MJ/kg, sendo este o
PCS da maior parte dos carvoes importados em 2013 (EPE, 2014).
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5.3.3.3 O poteNcIAL DE APLICACAO DE UTE com CCS No BrasiL

A partir das informacoées sobre a disponibilidade de carvao no Brasil, o potencial de UTE a carvao
foi estimado. Para tanto, pressupostos técnicos quanto a realizacio e operacao das plantas foram as-
sumidos. O tempo de vida técnica foi estimado em 45 anos, conforme Koepp et al. (2011). Para o fator
de capacidade, foi assumido 75%. Esse valor é alto para o contexto do sistema elétrico brasileiro, dado
que as usinas térmicas sao tipicamente utilizadas para complementar o sistema predominantemente
hidrelétrico. Dessa forma, o fator de capacidade médio costuma nao ultrapassar 60% (EPE, 2007).
Contudo, quando se cogita a operacao de plantas a carvao com captura de carbono, o aumento do
fator de capacidade deve ser considerado, ja que sistemas CCS aumentam consideravelmente o custo
de investimento (ver secdo subsequente) e tornam a operacao da planta menos flexivel. Assim, para
amenizar o aumento do custo de planta, o fator de capacidade deve ser elevado em plantas com CCS.
As eficiéncias adotadas para a avaliacao foram derivadas das simulacdes descritas acima.

Para a operacado com carvao brasileiro, diferentes casos foram analisados para levar em consi-
deracao que algumas jazidas de carvao no Brasil se encontram em regides com disponibilidade de
agua bastante restrita. Portanto, as eficiéncias para sistemas de resfriamento umido e seco foram
aplicadas. Para a operacdo com carvao importado, diferentes sistemas de conversdo foram avaliados,
a combustado de carvao pulverizada e a gasificacao em reatores da Shell e da GE. Para essas plantas,
somente sistemas de resfriamento iimido em ciclo aberto foram considerados. Um resumo dos dados
técnicos assumidos para essa estimativa encontra-se na Tabela 53.

Tabela 53 - Dados Técnicos para a Estimativa do Potencial de UTE a Carvao no Brasil

Variaveis ‘ Unidade ‘ Caf"ac’ ‘ Carvao importado
nacional
TR1 /TR2 /TR3* | PCC/IGCC S/ IGCC G**
Tempo de vida a 45
Fator de capacidade % 0,75
Poder calorifico MJ/t 14.000 25.000
sem CCS % 39/39/37 40/49/38
Eficiéncias com CCS % 30/30/29 30/38/33
com CCS e cocomb. % 29/29/28 -

*TR1 resfriamento umido em ciclo aberto; TR2 resfriamento umido em ciclo fechado, TR3 resfriamento seco;
**PCC queima pulverizada em leito de arraste; IGCC S Sistema com gasificador da Shell; IGCC G Sistema com gasificador da GE.

Fonte: Elaboracao propria com base em HOFFMANN, 2013; IECM, 2012

Com esses dados, os potenciais de aplicacdo de CCS em UTE foram analisados para o carvao na-
cional, utilizando duas bases de avaliacdo - reserva medida e reserva lavravel -, uma vez que esta
ultima é, por definicdo, uma medida dinamica, que pode alterar-se em face de fatores técnicos e eco-
noémicos. Os resultados da estimativa sdo indicados na Tabela 54, em que os potenciais sdo indicados
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para os casos de combustao do carvao sem CCS, combustao do carvao com CCS e cocombustao com
CCSdo carvao e uma fracdo de 30% de biomassa. Como os sistemas de resfriamento iimido em ciclo
aberto e ciclo fechado apresentam a mesma eficiéncia elétrica, os potenciais para ambos os sistemas
sdo resumidos em um dado.

Tabela 54 - Estimativa do Potencial de UTE a Carvao Operando com Carvao Nacional,
Considerando a Reserva Medida e a Reserva Lavravel do Carvao e a Introducéo de CCS (em GW)

Tipos de UTE | Potencial de UTE
(Reserva Medida) (Reserva Indicada)
CFB sem CCS Resfriamento imido 33,6 12,8
Resfriamento seco 31,9 12,1
CFB com CCS Resfriamento Umido 25,9 9,8
Resfriamento seco 25,0 9,5
CFB com biomassa e CCS (30%) | Resfriamento Umido 32,5 12,3
Resfriamento seco 31,4 11,9

Fonte: Elaboracao prépria

Com base na reserva medida, os resultados indicam um potencial de 31,9 a 33,6 GW para usinas
sem CCS, dependendo das possibilidades de resfriamento. Aplicando sistemas de CCS, esse potencial
se reduziria para 25,0 a 25,9 GW, dada a penalidade energética provocada pela captura de carbono.
Porém, considerando um caso com CCS e cocombustao de 30% de biomassa, o potencial é elevado a
31,4 a 32,5 GW, porque a quantidade de combustivel disponivel é aumentada. Tendo como base de
avaliacdo a reserva lavravel, o potencial de UTE com carvao nacional se reduz para 12,1 a 12,8 GW
sem CCS, 9,5 a 9,8 GW com CCS e 11,9 a 12,3 GW com CCS e cocombustao de biomassa.

A avaliacdo do potencial de UTE com carvao importado se refere a uma capacidade de importacao
de 50 Mt/ano. Para aplicacdes sem CCS, essa quantidade de carvao permitiria a instalacdo de uma
capacidade total de 15,9 GW no caso de UTE de combustao convencional. A aplicacido de plantas
IGCC com gasificador da Shell aumentaria esse potencial para 19,4 GW, e uma planta IGCC com
gasificador da GE reduziria o potencial levemente para 15,1 GW. Esse quadro se altera no caso da
aplicacdo de CCS, em que as plantas convencionais atingiriam o potencial de 11,9 GW. Plantas IGCC
com gasificador da Shell e da GE permitiriam a instalacao de 15,1 GW e 13,1 GW, respectivamente.

Tabela 55 - Estimativa do Potencial de UTE a Carvao Operando com Carvao Importado,
Considerando uma Capacidade de Importacao de 50 Mt/ano (em GW)

Tipo de planta | Potencial de UTE
Sem CCS Com CCS
PCC 15,9 11,9
IGCCS 19,4 15,1
IGCCG 151 13,1

Fonte: Elaboracao propria com base em IECM, 2012
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5.3.4 CUSTO E POTENCIAL DE ABATIMENTO

Para a analise do custo de abatimento de emissoes de CO, em UTE a carvao por meio de sistemas
CCS, o LCOE para os sistemas foi determinado conforme a simulacdo da ferramenta IECM. O ano
de 2011 foi escolhido como ano-base para os valores de custos. As simulacoes foram realizadas
considerando-se o valor da moeda constante, portanto nao incluem o efeito da inflacdo. A taxa de
retorno, que depende de parametros como tempo de vida do projeto, taxa de juros e percentual de
endividamento, foi definida em 8% a.a., com base em EPE (2007). Os encargos considerados no modelo
foram totalizados em um imposto efetivo, que resulta em 36% sobre a receita liquida.

O tempo de vida do projeto, que é o tempo de servico esperado de um investimento de capital e o
periodo durante o qual um investimento é recuperado por depreciacao, foi fixado em 20 anos para
as simulacées das plantas. O tempo de construcao da planta, utilizado para determinar o subsidio de
fundos utilizados durante a construcao, foi estimado em trés anos.

Em todas as simulacoes, foram consideradas contingéncias de projeto e de processo. O custo de
contingéncia do projeto (project contingency cost) quantifica a incerteza envolvida no projeto. O fator
aplicado esta relacionado ao custo de equipamentos adicionais ou outros encargos que resultam de
um projeto mais detalhado. A porcentagem adotada como contingéncia depende tipicamente da
experiéncia acumulada com os equipamentos em questdo (HOFFMANN, 2010). Dessa forma, para o
custo de contingéncia do projeto, foi estipulado um valor de 5% para plantas convencionais PCC, 10%
para plantas CFB e 20% para plantas IGCC. Para aplicacées com CCS, foi adotada uma contingéncia
de 15% para plantas de combustdo e 20% para plantas IGCC. O custo de contingéncia de processo
(process contingency cost) quantifica a incerteza de cada processo, separadamente, da planta. Para
esses valores, foram adotados os valores propostos como default no modelo IECM.

A Unica excecdo relativamente a adocdo de valores padrdo ocorreu para a simulacdo dos custos
de plantas CFB. Caldeiras CFB nao sdo incluidas no conjunto de equipamentos oferecidas no IECM.
Com base numa comparacao detalhada entre custos e desempenhos de caldeiras PCC e CFB (DOE/
NETL, 2011), pode-se, contudo, assumir que os custos de investimento e operacao nao diferem de
forma significativa entre os dois tipos de caldeiras. Portanto, o custo de plantas com caldeiras CFB
foi modelado no IECM, assumindo uma configuracado PCC supercritica com carvao nacional. Nao
obstante, para considerar a maior incerteza relacionada a operacdo de caldeiras CFB, a contingéncia
de processo da caldeira foi aumentada de 0,3%, que representa o valor default para caldeiras PCC,
para 20%.

Os pressupostos assumidos para a simulacdo de custos e os resultados sao resumidos na Tabela 56
e na Tabela 57. As plantas de combustao foram projetadas para uma capacidade liquida de 550 MW.
A capacidade das plantas IGCC precisa ser adaptada as capacidades de turbinas a gas disponiveis no
mercado. Assim, na modelagem da planta IGCC, foi assumida a aplicacao de um par de turbinas do
modelo GE 7FB com uma capacidade total de aproximadamente 420 MW.
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Tabela 56 - Dados de Entrada para a Definicdo de Custos das UTE Modeladas

CFB PCC IGCC
carvao nacional carvao importado carvao importado
Planta de referéncia CFB com garvéo . PCC com carAvéo‘ .PCC com carvao
brasileiro importado (Colémbia) importado (EUA)
Preco do carvéo 40 US$/t 80 US$/t 80 US$/t
Fator de capacidade 75% 75% 75%
Taxa de retorno 8% 8% 8%
Tempo de depreciagdo 20 anos 20 anos 20 anos
Contingéncia de projeto 10%/15%* 5%/15%%* 20%/20%*
Imposto de renda 36% 36% 36%
Moeda US$ 2011 UsS$ 2011 UsSs$ 2011
*sem captura de carbono / com captura de carbono
Fonte: Elaboracao prépria
Tabela 57 - Resultados das Simulacdes de Custos das UTE Modeladas
apacidade 0 de 0O 0 0 variave 0
aS0 h 3 auida e ento | de operacao de operacao
MW MW US$/kw US$/MWh US$/MWh $/MWh
FBC sem CCS TR1 590 550 2.259 10 36 78
FBC sem CCS TR2 590 550 2.373 11 37 82
FBC sem CCS TR3 600 550 2.517 11 38 85
FBC com CCS TR1 650 550 3.601 15 53 120
FBC com CCS TR2 670 550 3.822 16 56 127
FBC com CCS TR3 670 550 3.856 16 59 131
FB m +
BiOCT°R°1 ces 650 550 3.629 15 54 122
giBOCTCROZm Ces + 670 550 3.851 16 57 128
FB m +
BiOCTCR°3 ces 670 550 3.884 16 61 133
PCC sem CCS 580 550 1.755 25 59
PCC com CCS 650 550 3.202 13 38 92
fj‘lgﬁ sem CCS 700 630 2.495 12 20 64
ISGh(éI(I: com CCS 650 550 3.268 16 33 91
IGCC sem CCS GE 630 550 2.144 10 26 64
IGCC com CCS GE 620 500 3.028 14 39 92

*TR1 resfriamento umido em ciclo aberto; TR2 resfriamento tmido em ciclo fechado; TR3 resfriamento seco;
*IGCC Shell Sisterma com gasificador da Shell; IGCC G Sistema com gasificador da GE.

Os resultados das simulacoes de custos para as diferentes opcoes tecnoldgicas elaboradas sao
listadas na Tabela 58. Além do custo de abatimento, a tabela indica os LCOE e emissdes das plantas
adotadas como plantas de referéncia (sem CCS) e das plantas simuladas com CCS.
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Tabela 58 - Resultados da Andlise do Custo de Abatimento de UTE a Carvao com CCS

LCOE EmissGes LCOE EmissGes ento
US$/MWh | kgCO,/MWh |  US$/MWh | kgCO,/MWh | US$/tCO,

Carvdo nacional

FBC TR1* 78 790 120 100 61
TR2* 82 790 127 100 65
TR3* 85 830 131 110 64

Carvdo nacional

FBC coqueima TR1* 78 790 122 -230 43
TR2* 82 790 128 -230 46
TR3* 85 830 133 -240 45

Carvado importado

pPCC 56 760 92 100 55

IGCC Shell 55 800 91 40 47

IGCC GE 55 800 92 50 50

*TR1 resfriamento umido em ciclo aberto; TR2 resfriamento umido em ciclo fechado; TR3 resfriamento seco;
**IGCC Shell Sistema com gasificador da Shell; IGCC G Sistema com gasificador da GE.

Fonte: Elaboracao propria

Os resultados da simulacdo mostram que o menor custo de abatimento seria alcancado pela aplicacao de
sistemas de captura de carbono em UTE que aplica a cocombustao de biomassa em caldeiras CFB operando
com carvao nacional. Isso se deve ao fato de as emissoes oriundas da biomassa serem contabilizadas como
neutras. A captura leva, portanto, a obter emissoes negativas, e o potencial de reducdo de emissées aumenta
de forma significativa. Assim, mesmo que o LCOE dessas plantas seja o maior entre todas as opcoes, o custo
de abatimento se encontraria entre 43 e 46 $/ t,» dependendo das possibilidades de resfriamento da UTE.

A segunda opcao, conforme o critério do custo de abatimento, seria o uso de sistemas IGCC com carvao
importado. Devido as suas caracteristicas técnicas, o gasificador da Shell apresenta desempenho superior ao

gasificador da GE, com custo de abatimento de 47 $/t__., enquanto o gasificador da GE provocaria custo de

co’
abatimentode 50 $/t,. O sistema menos vantajoso para o abatimento de emissées de CO, em UTE com carvao
importado seria planta de combustdo convencional com captura via absorcao quimica. Para essas plantas, as
simulacoes indicam custos de abatimento de 55 $/ t, Ainda assim, a faixa de variacao dos custos de abati-
mento indica que, para o carvao importado, as alternativas de captura pés-combustdo em ciclo supercritico
e captura pré-combustao em IGCC néo diferem substancialmente, ou mesmo além de um grau de incerteza
que seria admissivel no tipo de anéalise aqui realizado. Em outras palavras, pode-se considerar que o custo de

abatimento para termelétricas a carvao importado no Brasil estaria na faixa de 47-55 $/t ., de acordo com a

co2’
opcao considerada e as premissas da simulacdo técnico-econdmica.

Ademais, enquanto a opcao de captura na pds-combustao para plantas PCC a carvao de boa qualidade
(importado) apresenta relativa maturidade tecnologica e estd no limiar da aplicacdo comercial, a opcao IGCCe
mesmo a opcao FBC com coqueima ainda demandam maior demonstracdo em unidades comerciais. Nogueira
et al. (2014) indicam que a captura em plantas IGCC no Brasil, baseadas na combustao de carvao importado,
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apenas seria implementada a partir de 2040. Considerando-se a literatura cientifica revisada em Rochedo e
Szklo (2013a) e a prépria simulacdo desses autores, porém, verifica-se que, mundialmente, a expectativa seria
pela disponibilidade de plantas IGCC com CCS ja em 2025. Antes dessa data, é pouco razoavel considerar essa
alternativa. Ou, em outras palavras, a alternativa de CCS disponivel comercialmente para plantas termelé-
tricas a carvao até 2025 se limitaria a plantas supercriticas a carvao importado com uso de absorcao quimica.

Finalmente, a opcao mais cara para o custo de abatimento consiste na aplicacio do CCSem UTE que opera
com carvao nacional, sem cocombustdo de biomassa. Nessas plantas, o custo de abatimento se encontra entre
6le65$/t .,
que a opcao IGCC com CCS e mesmo a opcao FBC com coqueima e CCS. Rigorosamente, existem equipamen-

Novamente, ainda que seja a opcdo mais cara, ela se encontra mais proxima da comercialidade do

tos, capacidade técnica e tecnoldgica e consumiveis para implementar plantas de absorcdo quimicaem UTE a
carvao nacional ou importado. A questdo estd, sobretudo, associada aos custos dessa opcao (inclusive a pena-
lidade energética) e ao problema da regulacao de captura, transporte e armazenamento do carbono no Brasil.

Assim € que o custo de abatimento é um dos elementos relevantes da andlise a ser realizada, mas nao é o
unico fator de decisdo. Rochedo e Szklo (2013b), por exemplo, indicam as possibilidades de aprendizado tec-
nolégico na rota de captura com aminas, que podem fazer com que esta rota, menos competitiva em custos
atualmente (mas disponivel comercialmente), se torne mais competitiva no longo prazo, com a vantagem de
ter associado a ela maior aprendizado tecnolégico.

Finalmente, ha divergéncias na literatura técnico-cientifica de maior relevancia quanto ao custo de inves-
timento. O custo de investimento para uma UTE tipo PCC sem CCS é estimado em 1.755 US$/kW no banco de
dados da plataforma IECM. A Energy Information Agency (EIA), por sua vez, indica, em publicacao de 2013
(EIA, 2013), custo de investimento total de aproximadamente 2.900 US$/MW, o que ultrapassa o custo indicado
pelo IECM em 65%. Para plantas IGCC sem e com CCS, o custo indicado pela EIA ultrapassa o custo indicado
pelo IECM em 50% e 60%, respectivamente. E um estudo da Agéncia de Energias Renovaveis da Alemanha,
de 2012 (AGENTUR FUER ERNEUERBARE ENERGIEN, 2012), que compilou os resultados de uma série de
analises de custos de investimento para o ano de 2010, relata que os custos de investimento de plantas PCC
sem CCS se encontram em torno de 2.100 US$/kW para a operacao sem CCS e em torno de 3.500 €/kW para
a operacao com CCS (aplicando taxa de cambio de 1,4 US$/€). Assim, pode-se afirmar que existem incertezas
quanto ao custo de investimento que se devern a varios fatores, como localizacdo da planta, flutuacdes nos
precos de matérias-primas (aco e cimento) e incertezas tecnologicas.

Este estudo buscou captar, pelo menos parcialmente, essas incertezas por meio das contingéncias de projeto
e processo. Ainda assim, no caso de plantas que dependem de tecnologia ainda ndo disponivel nacionalmente,
especialmente o bloco de gasificacdo de plantas IGCC, seria pertinente para analises de curto prazo considerar
um fator de localizacao que estaria associado, sobretudo, a internacao de equipamentos importados. Esse fator
de localizacao pode ser muito elevado diante de tributacao, frete e custos aduaneiros existentes no pais que
impactam consideravelmente o custo dos equipamentos importados em base FOB - i.e., o custo seria mul-
tiplicado por um fator entre 1,4 (BRANCO et al,, 2010) e 1,8 (SILVA, 2013). Este estudo, porém, assumiu que,
sendo a tecnologia de captura de carbono alternativa de ruptura tecnoldgica que somente serd implementada
em condicoes fiscais favoraveis e diante de um cenario de transferéncia de tecnologia no médio para longo
prazo, o fator de localizacdo nao deveria ser aplicado nas analises aqui realizadas, sendo as incertezas criticas
controladas mediante as contingéncias.
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6 CCS EM SETORES INDUSTRIAIS

6.1 CAPTURA DE CARBONO NO SETOR DE CIMENTO

O processo produtivo do cimento é uma combinacio de exploracao e beneficiamento de substancias
minerais ndo metdlicas, sua transformacao quimica em clinquer (produto intermediario do cimento)
em um forno a cerca de 1.450°C e posterior moagem e mistura a outros materiais, conforme o tipo
de cimento. As matérias-primas para a fabricacao do clinquer sdo basicamente calcario e argila, além
de eventuais aditivos como areia, bauxita e minério de ferro (CNI, 2012).

A mistura das matérias-primas e aditivos ¢ moida e homogeneizada até resultar em um material
fino e de concentracdes homogéneas, denominado farinha. A farinha passa pelo preaquecedor e
pré-calcinador a uma temperatura aproximada de 800°C, quando se da o inicio da calcinacao, pas-
sando, em seguida, para o forno rotativo, cuja chama atinge 1.500°C, fundindo-se parcialmente e
resultando no clinquer, que é, entéo, resfriado e moido junto com gesso e/ou outros aditivos, como
escoria siderurgica, cinzas volantes, pozolanas e filer calcario, para formar o cimento Portland (CNI,
2012). As etapas do processo produtivo do cimento por via seca podem ser vistas na Figura 65.
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Figura 65 - Esquema da Producdo de uma Planta de Cimento

Fonte: Elaboracao propria a partir de BARKER et al., 2009
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O cimento pode ser produzido por processos por via seca ou por via imida, os quais diferem de
acordo com o teor de umidade da mistura que entra no forno. No processo por via seca, a mistura
é introduzida no forno em forma de farinha, com baixo teor de umidade, e, no processo por via
umida, a matéria-prima é preparada com agua, formando uma lama, a qual é aquecida no forno
que produzird o clinquer. Essa via tem maior consumo energético pelo fato de necessitar de mais
calor para a evaporacdo da dgua. Ha derivacoes dos processos, como a via semitmida e a semisseca
(RATHMANN, 2012).

Como definido no capitulo 1, diferentes sao as rotas de captura de carbono que se distinguem
conforme o ponto de captura do carbono (antes, apos ou via oxicombustao). A pertinéncia e a facti-
bilidade da aplicacdo dessas rotas serao avaliadas para o setor cimenteiro do Brasil.

6.1.1 ROTA DE CAPTURA DE CARBONO NA PRE-COMBUSTAO

A aplicacdo dessa rota no setor de cimento pode ser desconsiderada por diferentes motivos.
Metade do CO, emitido no setor € proveniente do processo de calcinacao (BOSOAGA et al., 2009),
que ocorre depois da separacao do CO, associado ao combustivel. Logo, os gases que saem do forno
ainda conteriam grandes quantidades do diéxido de carbono, apesar da captura na pré-combustao.
Nesse caso, seria necessaria a adicdo de outra tecnologia de captura (dada a baixa concentracdo de
CO,). o que encareceria o sistema. Ademais, o hidrogénio produzido na reacao de shift® pode nao
ser compativel com os queimadores dos fornos, pois, comparativamente a combustdo do metano, a
combustdo de um géas de sintese gera maior teor de vapor no fluxo de exaustao, levando a aumento
de transferéncia de calor e, consequentemente, a desgaste dos materiais (MAURSTAD, 2005), o que
exigiria o desenvolvimento de novas tecnologias (LI et al., 2013; ECRA, 2009a; IEA/GHG, 2008).

A literatura cientifica comprova a nao percepcao da viabilidade da pré-combustio para o setor de
cimento na medida em que diversos trabalhos (BENHELAL et al., 2012; LIANG: LI, 2012; VATOPOULOS
etal.,, 2012; NARANJO et al.,, 2011; BARKER et al., 2009; BOSOAGA et al, 2009) ndo consideram essa
rota como possibilidade.

6.1.2 ROTA DE CAPTURA NA POS-COMBUSTAO

Dada a elevada concentracdo de CO, nos gases de combustdo das plantas de cimento, a captura
de pés-combustao aparece como a mais adequada ao setor (IEA/GHG, 2008). Ademais, essa rota é
considerada pela literatura como a unica que permite o retrofitting no curto prazo com baixo risco
técnico (LI et al., 2013; BENHELAL et al., 2012; KURAMOCHI et al., 2011; NARANJO et al., 2011; IEA,
2009; IEA/GHG, 2008), além de apresentar baixo impacto nos processos de combustao e produzir
uma corrente de CO, de alta pureza (ECRA, 2009b).

61 Reacdoem que o mondxido de carbono reage com agua formando diéxido de carbono e hidrogénio.
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6.1.2.1 ABSORCAO QUIMICA

A tecnologia mais promissora para essa rota € a absorcao quimica, por ja ser utilizada ampla-
mente na industria quimica e por sua alta eficiéncia de captura, podendo alcancar patamares de
95% (GARCIA-GUSANO et al., 2013; VATOPOULOS et al., 2012; RAYNAL et al., 2011; UNIDO, 2010;
BOSOAGA et al., 2009; IEA/GHG, 2008).
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Figura 66 - Exemplo de Esquema de uma Planta de Cimento com Captura na Pés-combustdo
Fonte: BARKER et al., 2009

Contaminantes como SO, e NO, nos gases de combustao da producao de cimento sao prejudiciais
a operacao no scrubber (lavador de gases acidos), degradando a MEA. Logo, a corrente deve ser limpa
para que a concentracdo desses gases nao ultrapasse 10 ppmv e 20 ppmv, respectivamente (BOSOAGA
et al.,, 2009; BARKER et al.,, 2009; IEA GHG, 2008). Com isso, deve ser instalada uma unidade de
FGD (flue gas dessulphurisation) para reduzir a emissao de SOx e de SCR (selective catalytic reduction)
que reduz a emissao de NOx, convertendo-o em N, e dgua (LI et al., 2013; GARCIA-GUSANO et al.,
2013; BOSOAGA et al., 2009; BARKER et al., 2009).

Os solventes tipicamente utilizados na absorcao quimica sdo monoetanolamina (MEA), dieta-
nolamina (DEA), metildietanolamina (MDEA), trietanolamina (TEA), diisopropanolamina (DIPA),
aminas estericamente impedidas (KS-1), piperazina e chilled ammonia, que ja apresentou, em testes
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laboratoriais, reducio na penalidade energética®® de 50% em relacdo a MEA (TOFTEGAARD et al.,
2010). Apesar de a MEA 30% p/p ter baixa capacidade de absorcéo, ¢ mais utilizada por apresentar
baixo custo, alta solubilidade em agua, cinética de reacao rapida e desempenho a baixas pressoes
e baixas concentracées de CO, (SZKLO et al., 2010). O desenvolvimento de um solvente que tenha
desempenho melhor que a MEA néo é trivial devido, principalmente, a sua reatividade e ao seu baixo
custo. Contudo, apesar de suas vantagens, a MEA apresenta sérios problemas de degradacao que
encarecem consideravelmente o processo convencional (ROCHEDO, 2011).

Utilizam-se também misturas de aminas que se baseiam geralmente em aminas com alta capacidade de
carga, como MDEA, adicionando aminas de alta reatividade, por exemplo, MEA ou DEA, para aumentar
a taxa de absorcdo (ROCHEDO, 2011). As aminas estericamente impedidas requerem menos energia
para absor¢ao e regeneracao e tém maior capacidade de absorgao de CO,do que a MEA, pois, devido a
efeitos estéricos, a formacao de carbamatos estaveis nao é possivel, provocando a formacao de bicarbo-

nato. Isso leva a possibilidade de atingir carga estequiométrica de ImolCO,/mol (ROCHEDO, 2011).

A regeneracio da MEA demanda vapor de baixa pressao. Assim, alguns estudos (GARCIA-GUSANO
et al., 2013; LIANG; XI, 2012; VATOPOULOS et al., 2012; KURAMOCHI et al., 2011; BARKER et al.,
2009) propdem uma planta de cogeracao para produzir o vapor de baixa pressio necessario ao stri-
pping e a eletricidade que serd usada pela planta de cimento e pela unidade de captura, sobretudo
na compressao do CO,, e, se excedente, entregue ao grid.

Apesar de a absorcdo quimica ser uma tecnologia ja estabelecida, apresenta desvantagens como
alta demanda de energia térmica e presenca de materiais perigosos no local da planta (NARANJO
et al., 2011). Ademais, a industria cimenteira lida com processos gasosos ou sélidos, apresentando
reduzida experiéncia com processos liquidos baseados em solventes (NARANJO et al., 2011).

Assim, outras tecnologias sdo sugeridas para o setor de cimento, como a utilizacdo de membranas,
que ja representa tecnologia madura no caso de separacao industrial de gases, mas ainda estad em
desenvolvimento no que se refere a separacao e recuperacao de CO, de gases de exaustao (NARANJO
et al.,, 2011).

E tecnicamente possivel o retrofitting da captura de pds-combustao usando absorcio com amina
para qualquer planta de cimento. IEA/GHG (2008) lista trés restricées-chave que influenciam a
viabilidade econémica: concentracdao de NO, e SOx nos gases de combustao, espaco disponivel para
os equipamentos de captura e compressao e disponibilidade de vapor suficiente para absorcao e
regeneracao quimica do sistema. Ainda segundo IEA/GHG (2008), quanto a capture ready,®® a planta
que implantar essa mesma tecnologia devera considerar:

e Espaco suficiente para tratamento dos gases de combustdo e para equipamentos de absorcéo,
stripping, purificacdo e compressdo de CO,. Segundo IEA/GHG (2008), o espaco requerido para a

62 A captura envolve processos de separacdo que requerem equipamentos adicionais e gasto energético, representando uma
penalidade energética a planta.

63 Planta capture ready é aquela capaz de incluir as etapas necessarias para captura e armazenamento de carbono quando
as estruturas regulatoérias e econéomicas estiverem disponiveis e, ao mesmo tempo, evitar o lock-in de carbono e custos
afundados (ROCHEDO, 2011).
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implantacdo da captura de uma planta de cimento com producédo de 1 Mt/ano é de 36 a 43 mil m?,
que inclui o sistema de FGD, a planta de cogeracdo, o sistema de absorcao quimica e de compressao
do CO,;

o

e Capacidade de fornecimento de combustivel e rede, espaco para uma planta termelétrica capaz de
gerar o vapor adicional e a eletricidade requerida pelo equipamento de captura, ou potencial para
compra de vapor das instalacées de cogeracao;

® Inclusdo de tecnologias de abatimento de SOx e NO, na planta ou provisdo de espaco e capacidade
para introduzi-las posteriormente;

e Capacidade de transporte (via duto) de CO, para um local de armazenamento adequado.

6.1.2.2 ABSORCAO FiSICA

A absorcao fisica se aplica a correntes de gas com altas concentracoes de CO, (35%-40% v/v) e altas
pressoes e, geralmente, ndo é considerada para a captura na pés-combustdo. Apesar de os gases de
combustao de uma planta de cimento terem concentracao de CO, relativamente alta (15-30%v/v)
(VATOPOULOS et al., 2012; BOSOAGA et al., 2009), sua pressao nao ¢ alta o suficiente, pois sio for-
mados a pressao atmosférica. Assim, para que os solventes fisicos fossem aplicados, seria necesséaria
uma quantidade considerdvel de energia para pressurizacao dos gases de combustao (IEA/GHG, 2008).

Estudos como Li et al. (2013), Benhelal et al. (2012), Vatopoulos et al. (2012), Naranjo et al. (2011),
Bosoaga et al. (2009) ndo incluem a absorcao fisica como opcdo para a captura na pos-combustao.

6.1.2.3 ADSORCAO

Segundo Sayari et al. (2011), adsorventes fisicos, como zedlitas, MOF (metal organic frameworks)
e materiais de carbono, sdo adequados especialmente para baixas temperaturas e altas pressoes. No
entanto, adsorvem preferencialmente vapor d’agua ao CO, e sua capacidade de adsorcdo a baixas
pressoes ndo é suficientemente alta. Assim, esses materiais nao sado considerados adequados para
captura na pos-combustdo. Para contornar esses obstaculos, esforcos tém sido implementados, como
modificacdo da superficie para aumentar as interacdes com o CO,, aumentando, assim, a adsor¢ao a
baixa pressdo, além do desenvolvimento de outros materiais, como ZMOF (zeolite-like MOF) e COF
(covalent organic frameworks), com maior tolerancia a umidade na alimentacdo do gas, melhorando
a seletividade ao CO.,,.

Estudos como Li et al. (2013), Benhelal et al. (2012), Vatopoulos et al. (2012), Naranjo et al. (2011),
Bosoaga et al. (2009) ndo incluem a adsorcéo fisica como opcdo para a captura na poés-combustao.

6.1.2.4 MEMBRANAS

Scholes et al. (2014) simularam trés processos com diferentes designs para separacao de CO,
por membrana, no entanto este foi o Unico estudo encontrado para captura com membrana para
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pbs-combustao no setor cimento. Li et al. (2013), Benhelal et al. (2012), Vatopoulos et al. (2012), Naranjo
et al. (2011), Bosoaga et al. (2009) ndo incluem a captura com membrana como opcdo para captura
na pos-combustdo, pois a aplicacdo dessa tecnologia € ideal para correntes com alta concentracao
de CO, e baixo teor de contaminantes. Essas condicoes nao se aplicam ao modelo de pos-combustao
na industria de cimento, o que requereria um processo com multiplas membranas, aumentando
substancialmente os custos de capital.

A simulacao de Scholes et al. (2014) foi baseada numa planta de cimento com producao de 680
mil toneladas por ano e concentracao de CO, de 22% v/v. Assumiu-se que os teores de SOx e NOx
sdo menores que 20 ppm e estes ndo foram incluidos na simulacdo. Todas as membranas foram
projetadas para capturar 90% de CO, e produzir uma corrente com pureza maior que 95% de CO, a
80 bar. As simulacoes foram feitas no programa Aspen Hysys Package, versao 7.3, o que forneceu
informacoes sobre energia e custos demandados.

A permeacdo da membrana foi fixada em 1.000 GPU %" e a seletividade ao CO, em relacdo ao N,
foi variada. A permeabilidade do O, foi considerada igual ao do N, o que é razoavel dada a baixa
concentracao de O, (Tabela 59), e a permeabilidade da dgua foi considerada cem vezes maior que a
do CO,. As membranas consideradas sao compostas de material polimérico com uma camada ativa
de espessura de 0,1 m.

Tabela 59 - Composicio do Gas de Combustdo de um Forno de Cimento

Composicao ‘ Fracao molar
co, 0,224
N, 0,681
) 0,023
H,0 0,072

Fonte: Elaboracao propria a partir de HASSAN et al., 2007

O primeiro processo usa membrana com dois estagios com um reciclo do permeado, como é mos-
trado na Figura 67. O gas de combustao passa por um soprador para assegurar que o gas flua pelo
primeiro estagio de membrana. Um vacuo de 22 kPa é aplicado a corrente do permeado para gerar
forca motriz pela membrana e para que o CO, passe pela corrente de permeado com quantidade
significante de dgua. A maior parte de N, e O, € retida e ventilada para a atmosfera. Para assegurar
uma corrente de alta pureza de CO,, o permeado do primeiro estagio passa pelo segundo estagio de
mesma permeabilidade e seletividade que o primeiro. Novamente é usado um vacuo para gerar a
forca motriz. A corrente que sai do segundo estagio estd com alta pureza e o retido é reciclado no-
vamente para a alimentacdo do gas de modo a aumentar a recuperacao do CO,. O permeado final €
comprimido a 80 bar para entdo ser transportado. Trocadores de calor sdo usados para resfriar o gas.

64 (Gas permeation unit.
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Figura 67 - Esquema do Design 1, com Base em Fluxogramas Comuns de
Separacao de Gas Natural

Fonte: BAKER; LOKHANDWALA, 2008

O design 2 (Figura 68) utiliza apenas um estagio de membrana que atinge uma taxa de recuperacao
de CO, de 90%. O permeado sofre compressoes e resfriamentos multiplos para atingir a pressao ne-
cessaria de 106 bar. A dgua é removida do permeado apds o vacuo e o primeiro estagio de compressao.
Para minimizar a necessidade de resfriamento, o CO, liquido e os gases do separador (N, e O,) sao
utilizados num trocador de calor de fluxo cruzado para reduzir a temperatura do gas permeado apés
a compressao por multiplos estagios. O CO, final € comprimido a 80 bar.
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Figura 68 - Esquema do Design 2
Fonte: SCHOLES et al., 2014

205



O terceiro design usa um estagio de membrana para concentrar o CO, na corrente do permeado e
utiliza compressao e resfriamento criogénico para atingir a pureza necessaria. Um segundo estagio de
membrana é utilizado no retido do primeiro estagio para assegurar a recuperacao do CO, pelo reciclo
do permeado do segundo estagio. Este segundo estagio utiliza ar para a combustao do processo como
um gas de arraste para gerar a forca motriz para a membrana, o que descarta a necessidade de uma
bomba a vacuo. O ar arrasta o CO, que € reciclado pelo forno de cimento. Isso aumenta a pressao
parcial do CO, no gas de combustao e, com isso, melhora a eficiéncia da separacao do primeiro estagio
de membranas. O offgas da etapa de liquefacao passa por um terceiro estagio de membranas onde o
permeado é reciclado para o inicio do processo de liquefacdo e o retido é reciclado para a alimentacao
do gas de combustao. A corrente final de CO, ¢ comprida a 80 bar, como nos outros dois designs.

Os custos dessa captura estao mostrados na Tabela 59, que apresenta o resumo dos custos de todas
as capturas consideradas neste trabalho.

6.1.2.5 DESTILACAO CRIOGENICA

Essa técnica é mais eficaz para gases que contenham componentes com diferentes temperaturas de
ebulicdo, o que nao é tipico em uma planta de cimento. Além disso, ha a possibilidade da formacao de
solidos que danificam o equipamento e reduzem as taxas de transferéncia de calor (HERZOG et al., 1997).

Estudos como Li et al. (2013), Benhelal et al. (2012), Vatopoulos et al. (2012), Naranjo et al. (2011),
Bosoaga et al. (2009) ndo incluem a adsorcao criogénica como opcao para a captura na pés-combustao.

6.1.3 ROTA DE CAPTURA NA OXICOMBUSTAO

Nesta rota, a combustdo com ar é substituida pela combustao com oxigénio razoavelmente puro
a partir de uma unidade de separacao de ar, e a corrente dos gases de combustdo, rica em CO,, &
reciclada para controlar a temperatura de chama até limites aceitaveis dos materiais dos fornos
(TOFTEGAARD et al., 2010). A necessidade de separacdo do oxigénio do ar aumenta substancialmente
o custo de capital e de operacao da planta (ROCHEDO, 2011).

Devido a alta percentagem de CO, nos gases de combustdo provenientes da calcinacao, a oxicom-
bustao aparece como opcéo interessante para reducao de CO, em uma planta de cimento (LI et al,,
2013; GRANADOS et al., 2013; ECRA, 2012; JRC/IE, 2010; BOSOAGA et al., 2009). Essa conclusao
€ baseada na suposicao de melhor eficiéncia das caldeiras causada por menor volume de gases de
combustdo (promovida pela reducao de nitrogénio contido no ar),%> o que aumenta a concentracao
de CO, no exausto, facilitando o processo de purificacao, além de o restante do exausto ser composto
majoritariamente de 4gua, resultante do processo de combustao (GRANADOS et al., 2013; ROCHEDO,
2011; TOFTEGAARD et al,, 2010). Assim, a separacao do CO, € simplificada, sendo necessaria apenas

65 O menor teor de nitrogénio também apresenta vantagem por reduzir a formacao de NOx entre 60% e 70% quando
comparado com a queima com ar (DOE, 2008). A formacao de NOx na oxicombustao esta relacionada ao nitrogénio presente
no combustivel e a infiltracao indesejada de ar na camara de combustdo (ROCHEDO, 2011).
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a condensacao da agua e, eventualmente, uma etapa de purificacao da corrente rica em CO,, depen-
dendo da aplicacao (GRANADOS et al., 2013; ROCHEDQO, 2011). No entanto, o alto custo dessa rota
exclui a possibilidade do retrofitting de uma planta existente, sendo aplicavel apenas a novas plantas
(GARCIA-GUSANO, 2013; Ll et al., 2013; ECRA, 2012; JRC/IE, 2010; BOSOAGA et al., 2009).

A reducao da emissao de carbono para a planta com a captura em oxicombustado € estimada em 63%
até aproximadamente 100%, mas sua aplicacdo so foi realizada em escala-piloto (CSI/ECRA, 2009).
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Figura 69 - Esquema de uma Planta Cimenteira com Captura na Oxicombustdo

Fonte: VATOPOULOQOS et al., 2012

A Figura 69 apresenta um fluxograma proposto por Vatopoulos et al. (2012) para a captura na oxicom-
bustao em uma planta de cimento. Essa configuracao captura majoritariamente as emissoes de CO, do
pré-calcinador, onde sdo consumidos 60% do combustivel e 95% da calcinacao ocorrem (VATOPOULOS
etal., 2012) e, assim, as complexidades de operacao do forno com oxigénio puro® e o problema da infil-
tracdo indesejada de ar na camara de combustio sao evitados (VATOPOULOS et al., 2012).

O fluxograma consiste em sete processos: um preaquecedor, onde os gases de combustdo ricos
em O, vindos do pré-calcinador preaquecem as matérias-primas; outro preaquecedor, onde os gases

66 Os materiais para os internos de forno e equipamentos ndo suportam o aumento da temperatura em resposta a queima com
oxigénio concentrado (ROCHEDO, 2011).
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de combustdo do forno preaquecem ainda mais as matérias-primas; um forno; uma unidade de
resfriamento do clinquer, de FGD*" e de purificacdo do CO, (VATOPOULOS et al., 2012). Uma parte
do exausto rico em CO, € misturada a corrente de O, e volta ao forno para regular sua temperatura
(VATOPOULOS et al., 2012; ROCHEDO, 2011; BOSOAGA et al., 2009).

A oxicombustao associa-se principalmente a processos de separacao fisica (compressdo e resfria-
mento) para a producao de O, e captura de CO,, evitando a utilizacdo de reagentes e/ou solventes
(ZANGANEH et al., 2009; OLAJIRE; 2010). O uso de reagentes e/ou solventes contribui para o
aumento dos custos operacionais e custos com eliminacao de rejeitos sélidos ou liquidos no meio
ambiente (OLAJIRE, 2010).

6.1.3.1 DESTILACAO CRIOGENICA

A destilacao criogénica se aplica a correntes com alta concentracao de CO,, como € o caso do fluxo
de exaustdo derivado da oxicombustao (SZKLO et al., 2010; IEA/GHG, 2008). Porém, como ja dito,
essa técnica é mais eficaz para gases que contenham componentes com diferentes temperaturas de
ebulicdo, o que ndo é tipico de uma planta de cimento (HERZOG et al., 1997).

Destilacdo criogénica, absorcao quimica, fisica, adsorcao e membranas nao sao consideradas para a
captura na oxicombustao em estudos como Granados et al. (2013), Li et al. (2013), Benhelal et al. (2012),
Vatopoulos et al. (2012), Liang e Li (2012), Naranjo et al. (2011), Bosoaga et al. (2009) e Zeman (2009).

6.1.4 LOOPING QUIMICO

Uma das tecnologias mais promissoras para a captura de carbono proveniente de fontes industriais
¢é o chemical looping (OZCAN et al., 2013; MARTINEZ et al., 2011; BOSOAGA et al., 2009). Especialmente
os adsorventes baseados em CaO tém atraido maior atencio devido a alta capacidade de adsorcéo,
baixo custo e ampla disponibilidade (LI et al., 2013). O processo de calcium looping (CL) ocorre entre
dois leitos fluidizados circulantes (CFB),¢¢ operando a pressao atmosférica (Ll et al., 2013; MARTINEZ
et al., 2011), e garante baixa penalidade energética, reduzida corrosao e emissao de SOx.

Dean et al. (2011) listam outras vantagens, como: uso do CaO, adsorvente do CO,; ja € um pro-
duto-chave da industria (LI et al., 2013); emissoes do didxido de carbono podem ser reduzidas com
pequena modificacido na planta de cimento (ROMANO et al., 2013); utilizacdo do CFB, tecnologia bem
estabelecida; processo que utiliza altas temperaturas, logo, o excesso de calor é recuperado para prover
energia adicional para o ciclo a vapor, reduzindo a penalidade energética; afinidade dos materiais ao
SO,, 0 que promove dessulfurizardo parcial do gas de combustao; e os residuos do processo podem
ser reutilizados na industria cimenteira.

67 Teoricamente, a oxicombustao pode ser considerada com a auséncia de um FGD, sendo os compostos de enxofre sequestrados
em conjunto com o CO,. Entretanto, ao promover a recirculacdo do exausto (FGR), a concentracao das impurezas no exausto
tenderd a aumentar. Por esse motivo, convém manter o sistema de FGD (ROCHEDO, 2011).

68 Circulating fluidized bed.
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Figura 70 - Esquema de uma Planta de Cimento com Chemical Looping

Fonte: DEAN et al., 2011

Em um reator, a carbonatagao do CaO ocorre e 0 CO, € capturado no CFB operando entre 600°C a
700°C (ROMANO et al., 2013; RIDHA et al., 2011; MARTINEZ et al., 2011). A corrente solida (CaCO,
formado e CaO nao reagido) vai para o calcinador, onde 0 CaCO, é decomposto em CaO a temperaturas
de 900°C, que entao é reciclado no reator de carbonatagdo e em corrente concentrada de CO, (LIet
al., 2013; VATOPOULOS et al., 2012; RIDHA et al., 2011; BOSOAGA et al., 2009). A fim de alcancar
a composicao de CO, para armazenamento (maior que 95%), o calcinador opera com oxigénio puro.
Assim, instalacées de CL sempre requerem a integracado com uma fonte de O, puro (VATOPOULOS
et al., 2012).

As reacoes de carbonatacdo e calcinacao estdo descritas nas equacoes 16 e 17, respectivamente:

Ca0 + CO, —» CaCo, (16)
CaCO, — Ca0 + CO, (17)

Uma importante questdo na integracao do CL a uma planta de cimento é a selecao da corrente de
alimentacdo para o processo de CL (OZCAN et al., 2013). Como os gases de exaustao do pré-calcinador
fluem em sentido contrario ao fluxo de solido, para recuperacao de calor, sua temperatura e fracao
molar do CO, variam durante o processo (OZCAN et al., 2013). Assim, a corrente 6tima dos gases de
exaustao deve ser selecionada tendo em conta as condicoes de operacdo da unidade de captura, a
facilidade de integracao de calor e a pressao parcial do CO, (OZCAN et al., 2013).

Para uma planta de cimento, o ¢xido de calcio pode ser reutilizado como alimentacdo para a planta
de cimento apos a captura, substituindo o calcario, o que adiciona valor ao material purgado e aumenta
a economia do calcium looping (ROMANO et al., 2013; DEAN et al., 2013; DEAN et al., 2011), reduzindo
as emissoes diretas de CO, devido a calcinagao do CaCO,, responsavel por aproximadamente 50% do
total das emissoes de CO, no processo de producao de cimento (ROMANO et al,, 2013; Ll et al., 2013).
Entretanto, a reatividade do CaO usado reduz-se em funcao do numero de ciclos, o que torna necessa-
ria a substituicdo continua do CaO nao reativo por novo CaO para manter uma aceitavel eficiéncia de
capturade CO, (LI et al,, 2013; VATOPOULOS et al., 2012). A corrente de purga contém principalmente
Ca0, Si0, e CaCO, e pode ser alimentada no forno de cimento adjacente (VATOPOULOS et al., 2012).

Osresiduos do CL conterdo altos teores de cinzas introduzidas pelo combustivel devido as repeticoes
do ciclo de calcinacao. Isso aumenta a concentracao de tracoes de certos elementos como arsénio (Ar),
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boro (B), bario (Ba), cAdmio (Cd), entre outros, que impactam na formacao de alite, fase do cimento
responsavel pelo desenvolvimento da resisténcia inicial (ROMANO et al., 2013).

A combustao do coque de petréleo, combustivel comumente utilizado na producao de cimento, pro-
duz SO, que reage com CaO formando sulfato de célcio (CaSO,) (VATOPOULOS et al., 2012). Segundo
Ridha et al. (2011) e Dean et al. (2011), a reacdo do SO, com CaO pode ocorrer de duas maneiras:

1) Sulfatacdo indireta:

CaO+ SO2 +%O2 —>CaSO4AH =-481,4KJ).mol™"  (18)

2) Sulfatacdo direta:

CaCO,+ SOerl 0, - CaS0,+ CO,AH =-303KJ.mol™" (19
2

O sulfato de calcio produzido é termodinamicamente estavel nas temperaturas apropriadas para a
regeneracao do adsorvente (200°C a 950°C) (RIDHA et al., 2011). Com isso, uma quantidade de CaO é
perdida, formando CaSO, em cada ciclo, além de a superficie do ¢xido de célcio ser coberta por uma
camada do sulfato de calcio, obstruindo a carbonatacdo durante os ciclos de captura de CO, (RIDHA
et al,, 2011). Ainda segundo Ridha et al. (2011), a presenca de SO, nos gases de combustdo reduz a
tendéncia do adsorvente para a captura do CO,, e baixas temperaturas favorecem a carbonatagao
em relacdo a sulfatacao.

6.1.5 Custos

A Tabela 60 apresenta os custos com a captura de todas as rotas consideradas neste estudo, de
acordo com diferentes literaturas. Os custos estao atualizados para o ano-base de 2010. Contudo,
deve-se notar sua grande variacdo, mesmo para processos semelhantes, o que indica nao apenas
incertezas tecnologicas, mas também diferentes metodologias de estimativa dos custos, incluindo a
definicdo ou nao da central de cogeracao como parte integrante do sistema de captura (para o qual
a cogeracao fornece calor e eletricidade).
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Tabela 60 - Parametros e Custos de Diversas Op¢des de Captura de CO, no Cimento
Encontradas na Literatura Técnico-cientifica

Penalidade [CO, evitado| Custo

Taxa de . o o
Rota Detalhamento — Retrofit | Energética (tCo,/t |(US$/tCO,| Referéncia
(kJ/kg CO,) | clinquer) | evitado)
MEA+ CHP 85% sim 4.705™ 0,80 | VATOPOULOS et
al, 2012
MEA+ CHP 85% sim 4.0057 0,79 70,00 | LIANG: LT, 2012
MEA+ CHP 90% sim 4.400 0,75 80,40 | HOetal, 2011
pPCC MEA+ CHP § sim - 0,59 146,767 BAR';%%gt al.,
Membrana 90% sim 1.250 : 74.00 SCHoz'-OEfft al.,
Membrana 90% sim 1.350 - 98,00 SCH02L5154et al.,
Membrana 90% sim 1300 : 96,00 SCH02L0E1S4et al.,
- . . 906 0,62 60,00 | IEA/GHG, 2008
VATOPOULOS et
occ - - - 931 0,66 - al, 2012
BARKER et al.,
- . - - 0,49 54,94 oS
N ROMANO et al.,
- 85% ndo : : 32.30 s
- 58% n&o - 042 19,00 | RODRIGUEZEL
CL al., l
- 60% ndo 1.9517 0.41 19,00 DE% etal,
N VATOPOULOS et
- 100% ndo 2.831 0,79 : T

Fonte: Elaboracao prépria

6.1.6 POTENCIAL DA APLICACAO DE ROTA DE POS-COMBUSTAO NAS FABRICAS DE CIMENTO EXISTENTES

Entre as rotas antes analisadas, a Unica disponivel comercialmente para as plantas cimenteiras
existentes no Brasil ¢ a rota de pés-combustdo com absorcao quimica. A literatura indica para essa
rota custos entre 70 e 150 US$/tCOz, aproximadamente (Tabela 60).

Os dados das fabricas de cimento no Brasil e suas respectivas localizacdes, grupos industriais e
ano de construcao foram obtidos de SNIC (2012). A partir do ano de construcéo, foram atribuidos os
fatores de emissdo em tonelada de CO, por tonelada de clinquer, de acordo com a idade da planta,
segundo estudos do Cement Sustainability Initiative (CSI, 2012). Assim, para plantas mais antigas,
com mais de dez anos, foi considerado um fator de emissao de 0,95 tCO,/t clinquer e, para as mais
novas, mais eficientes, um fator de 0,85 tCO,/t clinquer, como pode ser visto na Tabela 61.

69 Inclui a penalidade relativa ao gasto energético no FGD, scrubber, compressao e purificacao.
70 Informacao néo disponivel.
71 Inclui a penalidade relativa apenas a cogeracao.

72 O valor aqui é mais alto do que nos outros estudos, pois deve incluir o investimento na cogeracao necessaria para prover as
utilidades da planta de captura e a planta de cimento.

73 A penalidade relativa ao CL se refere ao aumento do consumo especifico relativo ao combustivel.
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Tabela 61 - Fator de Emissdo das Plantas de Cimento no Brasil

Tipo da Planta | Fator de Emiss&o (tCO,/t clinquer)
Plantas antigas (>10 anos) 0,95
Plantas novas 0,85

Fonte: Elaboracao propria a partir de CSI, 2012

A producdo de cimento de cada planta foi obtida do SNIC (2012) e, a partir desse dado, foi calculada a
producio de clinquer pela razao clinquer/cimento média de 82% (IEA, 2007). A guisa de estimativa, o fator
de capacidade de cada planta foi assumido em 90%. A Tabela 62 resume a producao de clinquer total de cada
regido brasileira, assim como as emissoes de CO, e o fator de emissao médio de cada regido para o cenario base.

Tabela 62 - Quantidade de Fabricas, Producdo de Cimento, Clinquer, Emisséo de CO, e Fator
de Emissao por Regido no Brasil

N° de Prg?nquiﬁode Prgﬁlﬁgic;rde Emissao EmiFsi%o; I\clllzdio
SIETTE (kt/ano) ((ELD)) B, ) tc(l;(r(lzc?uz(/e 0
Norte 7 3.698 3.032 340 0,884
Nordeste 21 13.815 11.328 1.319 0,918
Sudeste 38 33.596 27.549 3.221 0,922
Sul 10 1.065 8.253 977 0,933
Centro-Oeste 9 7.635 6.261 742 0,935
Total 85 68.809 56.423 6.598 0,918

Fonte: Elaboracao propria a partir de SNIC, 2012

A quantidade de CO, emitida no cenario base foi calculada como sendo o produto da producao de
clinquer por hora e seu fator de emissdo. A taxa de captura foi considerada em 90%, de acordo com
estudos como Li et al. (2013), Vatopoulos et al. (2012), Barker et al. (2009).

Os custos da captura para plantas cimenteiras existentes no Brasil foram estimados a partir da
simulacdo na ferramenta IECM®, Integrated Environmental Control Model, programa de modela-
gem computacional que analisa custos e desempenho dos equipamentos de controle de emissdes em
plantas termoelétricas. O programa permite ao usuario configurar a planta a ser modelada a partir
de diversas tecnologias, como controle de poluicdo e captura de carbono.”

74 [ECM® foi desenvolvido pelo Center for Energy and Environmental Studies da Universidade de Carnegie Mellon para o US
Department of Energy’s National Energy Technology Laboratory (DOE/NETL). Diversos estudos utilizaram esse software
como ferramenta para andlise econémica da captura de carbono, como Rochedo (2011), Hoffmann (2010), Rubin et al.
(2007a), Rubin et al. (2007b).
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Ao iniciar o programa, o usuario deve escolher entre as seguintes tecnologias de geracdo: com-
bustdo em caldeira com a utilizacdo de carvao (PC),”” queima de gas natural em turbina a gds em
ciclo combinado (NGCQ)” e gasificacdo de carvdo com tecnologia GE ou Shell (IGCC).”” O combustivel
usado na industria cimenteira é basicamente o coque de petréleo, com participacdo de 70,7% em 2012
(BEN, 2012). Devido a similaridade do coque de petroleo com o carvao mineral em relacao a analise
elementar (teor de carbono, nitrogénio, oxigénio), poder calorifico e emissdo de CO, (CEMENTKILNS,
2012), foi realizada a simulacio das plantas cimenteiras a partir da tecnologia PC.

Depois de escolhida a tecnologia de geracéo, o usuario deve escolher as tecnologias de controle de
emissao de poluentes, como pode ser visto na Figura 71. Para a planta cimenteira, foi considerado
um FGD,”® e o sistema de captura de pés-combustao é baseado no sistema de amina

Figura 71 - Tecnologias de Controle de Emissdo de Poluentes Consideradas para a Captura na
Planta Cimenteira no [IECM®

Fonte: Elaboracao prépria

O vapor e a eletricidade necessarios a planta de captura podem ser gerados a partir de uma planta
de cogeracio a gas natural (GN) ou coque, ou uma caldeira poderia gerar o vapor e a eletricidade ser
comprada do grid. Portanto, foram simulados quatro sistemas alternativos para captura de carbono,
como pode ser visto na Tabela 63. A cogeracdo foi dimensionada para paridade elétrica, sem gerar
excedentes.

75 Pulverized coal.
76 Natural gas combined cycle.
77 Integrated gasification combined cycle.

78 Flue gas desulphurization.
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Tabela 63 - Tipos de Combustiveis e Geracdo de Vapor e/ou Eletricidade Consideradas no Estudo

Geragao ‘ Combustivel
Caldeira’ GN (A) ou Coque (B)
Cogeracgéo (CHP)? GN (C) ou Coque (D)

(1) Nesse caso, a caldeira sé gera o vapor, e a eletricidade sera comprada do grid.
(2) Combined heat-and-power.

Fonte: Elaboracao proépria

Em Get Results e CO, Capture, € possivel visualizar o balanco de energia da caldeira geradora de
vapor ou da planta de cogeracao. Por exemplo, a Figura 72 apresenta o balanco de energia para uma
caldeira a gas natural.

Figura 72 - Fluxograma do Balanco de Energia da Caldeira a Gas Natural no IECM

Fonte: Elaboracao proépria

O CO, emitido da cogeracao, que gera a penalidade energética do processo, foi calculado de acordo
com a Equacao 20:

_ VOM CHP - VOM captura
2 pen.CHP Pre(;o GN

CO xFE GN (20)
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Onde,

CO, pen CHP = CO, emitido pela cogeracao devido a penalidade energética (tCO,/ano);
VOM CHP = Custos variaveis da planta de cogeracao (US$/ano);

VOM captura = Custos variaveis da planta de captura (US$/ano);

Preco GN = Preco do gas natural, 0,46 US$/m? (BEN, 2012);

FE GN = Fator de emissao do gas natural 0,0023 tCO,/m? (IPCC, 2006).

Para converter os custos varidveis em US$/ano para US$ por hora, foi considerado o fator de
capacidade de 90% da planta.

Para a emissao de CO, a partir da caldeira a gas natural, foi feito o mesmo céalculo, porém soma-se
a Equacao 20 a emissdo do grid, que é formada de acordo com a Equacao 21:

Emiss&o grid = Cons. elet. (MWh / t CO, capt) x CO, capt (t/ h)x FE grid ( tCO,/MWh) 21)

Onde:

Emissdo grid = Emissdo de CO, pelo grid (tCO,/h);

Cons. elet. = Consumo elétrico da planta de captura (MWh/tCO, capturado);

CO, capt. = CO, capturado (t/h);

FE grid = Fator de emissdo do grid de 0,0512 tCO,/MWh (MCT, 2012).

O CO, evitado € a diferenca entre o CO, emitido sem CCS e com CCS, levando em conta o CO,

emitido pela caldeira ou planta de cogeracao, isto é, a penalidade energética, como pode ser visto na
Equacao 22:

CO, evitado= CO, emitido sem CCS —(602 emitido com CCS + penalidade energética) (22)

Como pode ser visto na Tabela 64, primeiro calcularam-se, no IECM, custo de capital, custos va-
ridveis e fixos para a captura nas trés seguintes situacoes: sem geracido de vapor ou eletricidade, com
geracao de ambos (cogeracao) e com geracao apenas de vapor (caldeira). O custo da captura com a CHP
(US$/tCO2 evitado) apresentado na Tabela 64 retine os seguintes custos de acordo com a Equacéo 23:

Inv. Capt+Inv. CHP
A +VOM,,, +FOM_,,

Custo,,, _ . (23)
) CO, evit CHP x 8760 x FC

Onde,

Inv. Capt = Investimento da planta de captura (US$/ano);

Inv. CHP = Investimento da planta de cogeracédo (US$/ano);

FA =Fator de anuidade, calculado a partir de uma taxa de desconto de 10% e tempo de vida util de 30 anos;
VOM CHP = Custos variaveis da planta de cogeracao (US$/ano);

FOM CHP = Custos fixos da planta de cogeracdo (US$/ano);

CO, evitado CHP = Quantidade de CO, evitado com a planta de captura e cogeracao (tCO,/ h);

FC = Fator de capacidade da planta, de 90%.
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O custo da captura com caldeira, em US:’(S/tCO2 evitado, é analogo a Equacao 23, porém deve-se
somar ao numerador o custo com a eletricidade comprada do grid. Esse custo é calculado de acordo
com a Equacéao 24:

Custo com eletricidade = Cons. elet. x tCO, capt x Preco elet. x 8760 x FC (24)
Onde:
Cons. elet = Consumo elétrico da planta de captura (MWh/tCO, capturado);
CO, capt = CO, capturado (t/h);
Preco elet = Preco da eletricidade de 165 US$/MWHh;
FC = Fator de capacidade da planta de 20%.

Assim, o custo da captura com a caldeira fica (Equacao 25)

Inv. Cap’cFJ:nv. cald.+ VOM_, + FOM_, + Custo Elet.

Custo,, yura = ’
caldeira C02 evit cald. x 8760 x F C >

A Tabela 64 resume os custos apenas com a unidade de captura, sem considerar a caldeira ou a
cogeracdo - i.e., as utilidades necessarias a planta de captura. Esses custos sdo iguais em todas as
quatro opcdes demonstradas na Tabela 63.

Tabela 64 - Custos Relativos a Captura de Carbono por Regido Brasileira

Caldeira GN (A)

VOM -
N B s Y e o
9 Plantas (t/h). | (MUS$) | (MUSS$/
(t/h) ano)
ano)
Norte 7 305,96 72,76 27,796 | 170,51 14,58 91,54
Nordeste 21 1.186,69 28584 | 107,929 | 646,51 51,65 355,05
Sudeste 38 2.898.54 706,41 | 263,878 | 1.546,57 | 115,36 867,24
sul 10 857.66 208,63 | 78229 | 44098 | 3033 256,61
Centro-Oeste 9 667,99 162,32 | 60,852 | 352,18 | 2576 199,86
Total 85 5916,84 | 143597 | 538,683 | 3.156,75 | 237,67 | 1.770,31

Fonte: Elaboracao proépria

79 Emissoes relativas a penalidade energética.

80 Custo da eletricidade comparada do grid.
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Tabela 65 - Custos Relativos a Opcao A

Inv. Captura® | VOM captura® | FOM captura®

N®Plantas | ““uss) | (MUsS$/ano) | (MUS$/ano)
Norte 7 431,95 61,47 15,57
Nordeste 21 1.601,22 217,83 55,51
Sudeste 38 3.747,85 486,52 124,77
Sul 10 1.034,89 127,93 32,98
Centro-Oeste 9 845,57 108,63 27,88
Total 85 7.661,48 1.002,39 256,71

Fonte: Elaboracao prépria

Tabela 66 - Custos Relativos a Opcao B

Caldeira Coque (B)
VOM FOM

: : : Eletric.
Regizo - o i?rg do CO, pen. | Investimento | caldeira | caldeira (MUS$/
Plantas | “°F (t/h) (MUS$) | (MUS$/ | (MUS$/
(t/h) ano)
ano) ano)
Norte 7 305,96 110,68 98,66 145,43 14,58 91,54
Nordeste 21 1.186,69 434,83 369,13 571,36 51,65 355,05
Sudeste 38 2.898,54 | 1.074,61 871,87 1.412,03 | 115,36 867,24
Sul 10 857,66 317,38 239,43 417,03 30,33 256,61
centro- 9 667,99 | 246,93 195,84 32447 | 2576 | 199,86
Oeste
Total 85 5.916,84 | 2.184,42 1.774,92 2.870,32 237,67 | 1.770,31

Fonte: Elaboracao prépria

Tabela 67 - Custos Relativos a Opcao C

CHP GN (C)
Regido N° cap(t:tiz do CO, pen. | Investimento | VOM CHP F(?mg : /P
Plantas (t/h) (t/h) (MUS$) (MUS$/ano) T
Norte 7 305,96 57,83 137,31 152,65 16,71
Nordeste 21 1.186,69 234,29 532,47 587,26 60,50
Sudeste 38 2.898,54 594,44 1.300,36 1.423,84 138,26
Sul 10 857,66 182,37 384,64 415,49 37,12
Centro-Oeste 9 667,99 138,25 299,64 326,63 30,98
Total 85 5.916,84 1.207,17 2.654,43 2.905,86 283,56

Fonte: Elaboracao propria

81 Investimento da captura.
82 Variable operationg and maintenances, isto ¢, custos varidveis da captura.

83 Fixed operationg and maintenances, isto é, custos fixos da captura.
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Tabela 68 - Custos Relativos a Opcao D

CHP Coque (D)

Ne Ct?frz:gg_ CO, pen. | Investimento VOM CHP F(?/:\CJSC:/P
Plantas (t/h) (t/h) (MUS$) (MUS$/ano) 7))
Norte 7 305,96 87,97 146,92 115,59 16,71
Nordeste 21 1.186,69 356,40 566,36 468,31 60,50
Sudeste 38 2.898,54 904,27 1.375,84 1.188,21 138,26
Sul 10 857,66 277,42 395,50 364,53 37,12
Centro-Oeste 9 667,99 210,31 313,38 276,34 30,98
Total 85 5.916,84 1.836,37 2.798,00 2.412,99 283,56

Fonte: Elaboracao proépria

A Tabela 70 resume os custos de abatimento para as quatro opcoes consideradas, os quais incluem
custos fixos e varidveis e investimento da captura e das respectivas opcoes de geracdo de vapor e/
ou eletricidade, assim como o custo da eletricidade comprada do grid, no caso das opcoes de uso da
caldeira. Os custos foram calculados com taxa de desconto de 10% a.a., tempo de vida util de 30 anos,
preco de gas natural de 0,46 US$/m? (BEN, 2012), preco de coque de petroleo de 550 US$/t (BEN,
2012) e preco da eletricidade industrial de 165 US$/ MWh (BEN, 2012). As simulacdes na ferramenta
[ECM foram realizadas a partir de teor de 19% v/v de CO, no exausto, e a analise elementar do carvao
assumida pode ser vista na Tabela 69.

Tabela 69 - Andlise Elementar do Carvao Assumido no IECM

Elementos | Unidade (kJ/kg)
Carbono (BM") 71,74
Hidrogénio (BM) 4,62
Oxigénio (BM) 6,09

Cloro (BM) 7,00E-02
Enxofre (BM) 0,64
Nitrogénio (BM) 1,42
Cinzas (BM) 9,79
Umidade (BM) 5,63

(1) Base massica

Fonte: Dados a partir de [ECM

Na simulacéo, a caldeira a coque aparece como a op¢ao de menor custo para gerar o vapor ne-
cessario ao stripping na pos-combustao, e a eletricidade seria comprada ao grid. Essa opcao, para o
Brasil, ¢ a mais vidvel economicamente, pois o fator de emissao do grid € menor do que em paises da
Europa, ja que a maior parte da eletricidade é proveniente de hidrelétricas.

Salvo para o exemplo que contabilizou custos de captura e cogeracao em sua andlise econdémica
(BARKER et al., 2009), os custos das opcoes A, B, C, D sao maiores do que os encontrados na litera-
tura cientifica (Tabela 60). No entanto, neste estudo, as simulacoes foram definidas para cada bloco
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do sistema de captura, incluindo o sistema de utilidades (caldeira ou cogeracdo) para lidar com as
penalidades energéticas da captura. Logo, os custos calculados neste trabalho sdo mais reais, robustos
e desagregados, incluindo custo de capital, custos fixos e variaveis da captura e da caldeira ou coge-
racao, além do custo da eletricidade comprada do grid, no caso da caldeira. Os valores finais obtidos,
entre 99 e 166 US$/tCOZ, conforme a alternativa simulada, se coadunam com os valores de Barker
et al. (2009), em torno de 150 US$/tCO,.

Tabela 70 - Custo Total Relativo as Opcoes A,B,CeD

Custo (US$/tCO, evitado)

Caldeira a Gas Caldeiraa ‘ SR ‘ CHP Gas

Natural coque Natural
Norte 117,44 166,34 99,02 157,36
Nordeste 116,41 164,41 101,05 158,09
Sudeste 115,47 162,66 102,94 158,80
Sul 113,35 158,99 104,00 157,72
Centro-Oeste 114,71 161,37 103,02 158,16

Fonte: Elaboracao prépria

Segundo Parsons (2002), o footprint para a captura em uma termelétrica corresponde a 94 m?/
MW. Por sua vez, conforme IEA/GHG (2008), uma area de 8.200 m? é necessaria para uma planta
de cimento com producdo de 1 Mt/ano. A Tabela 71 apresenta o footprint estimado para a planta de
captura (incluindo as utilidades) em cimenteiras brasileiras.

Tabela 71 - Footprint de Sistemas de Captura em Plantas Cimenteiras por Regido

Regiao ‘ Municipio | Empresa ‘ Footprint (m?)
Norte Porto Velho Votorantim 4.957
Nordeste Fronteiras Jodo Santos 5112
Centro-Oeste Sobradinho Ciplan 23.372
Sudeste Volta Redonda Votorantim 4.938
Sul Rio Branco do Sul Votorantim 41.009

Fonte: Elaboracao propria a partir de [IEA/GHG, 2008; PARSONS, 2002

6.1.7 CRITICIDADE DA AGUA

Realizou-se também uma analise preliminar da relacdo demanda/disponibilidade da dgua com o
intuito de localizar as regides que necessitariam de melhor gerenciamento da dgua, insumo necessario
ao processo de captura de carbono, segundo a rota aqui avaliada.

Seguiu-se a metodologia apresentada em ANA (2005), que considera dois critérios:

® Relacdoentre a vazao retirada e a vazdo média, que é adotada pelo European Environment Agency
e pelas Nacoes Unidas, com as seguintes classificacoes apresentadas na Tabela 72:
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Tabela 72 - Classificacio dos Indices de Retirada de Agua®

Variagao ‘ Criticidade
<5% Excelente
A 10% Confortavel
10 a 20% Preocupante
A 40% Critica

> 40% Muito critica

Fonte: ANA, 2005

e Relacdoentre avazao de retirada e a disponibilidade hidrica, que reflete a situacdo da utilizacdo dos
recursos hidricos na bacia hidrografica. Considera as mesmas variacoes relacionadas no primeiro
critério. Esse critério € mais realista e considera vazao com 95% de garantia do tempo adicionada
da disponibilidade anual em lagos e reservatorios e das vazoes regularizadas.

Os cadernos das bacias hidrograficas disponibilizadas pelo MMA (2005a, b, ¢, d, e, f, g, h, 1, i, 1)
apresentam a variacdo apresentada na Tabela 72 para cada bacia e sub-bacia hidrografica. Para as
85 cimenteiras brasileiras, localizaram-se suas respectivas sub-bacias e variacdes, classificando-as
quanto a sua criticidade em relacao a demanda de dgua. O resultado pode ser visto na Figura 73.

M Excelente

H Confortavel

B Preocupante
Critica

W Muito critica

Figura 73 - Criticidade da Agua segundo Capacidade Produtiva de Cimenteiras Brasileiras

Fonte: Elaboracao propria

Como se nota, parcela relevante das plantas de cimento do Brasil j& se encontra em areas criticas para
disponibilidade de 4gua. De fato, apenas 26% das plantas cimenteiras estariam em situacao confortavel/
excelente quanto a esse quesito. Como destacaram Hoffmann et al. (2014) e Merschmann et al. (2013),
essa questao pode ser critica para o caso de sistemas de captura baseados em absorcao quimica com
aminas. No limite, poder-se-ia assumir, nesse caso, conservadoramente, que, quanto a disponibilidade
hidrica, apenas plantas em condicao excelente, confortavel ou, pelo menos, preocupante estariam aptas
a instalar a captura de carbono com aminas. Isso representa cerca de 67% das plantas, o que levaria a
que o potencial de captura antes estimado em 5.917 tCO,/h se reduzisse para 3.964 tCO,/h.

84 Razdo entre a retirada total anual e a vazdo média de longo periodo.
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6.2 CAPTURA DE CARBONO NO SETOR DE SIDERURGIA

Duas principais rotas tecnolégicas compdem os processos de producao de aco: unidades indus-
triais integradas e semi-integradas. A primeira inclui a fase de reducao, refino e laminacao e utiliza
alto-forno (blast furnace) e conversores a oxigénio (basic oxygen furnace), onde o aco é feito direta-
mente a partir de materiais brutos. Na maior parte dessas unidades industriais, o coque de carvao
metalurgico é utilizado como elemento redutor, resultando em ferro-gusa, que é transformando em
aco liguido na aciaria. Quanto as usinas semi-integradas, sdo mais compactas, usualmente chamadas
de minimills (CGEE, 2010). Elas s6 incluem a fase de refino e laminacao, e o aco é obtido a partir da
fusdo de metdlicos como sucata, gusa e/ou ferro esponja, refinado e, em menor intensidade, o ferro
diretamente reduzido (DRI)®> (CGEE, 2010) em fornos de arco elétrico (IAB, 2013a; UBIETO, 2012;
BIRAT et al., 2010). As usinas com forno de arco elétrico (EAF)® produzem aco também a partir de
sucata reciclada. Esse forno consiste de uma carcaca coberta com trés eletrodos de grafite responsaveis
por formar um arco elétrico que fornece calor para o derretimento da sucata. A sucata derretida se
transforma, imediatamente, em aco bruto novo (UBIETO, 2012).

A primeira fase da producdo siderurgica consiste na preparacao dos materiais como minério de
ferro e carvao. Para dar uma conformacdo adequada a carga metdlica que alimenta o forno, ha a
aglomeracao do minério por meio de sinterizacao e pelotizacao. A sinterizacao transforma o minério
fino em sinter para posterior adicado no alto-forno junto com o carvao mineral ou vegetal, além de
insumos como calcario e/ou dolamita, o quartzito e o minério de manganés (MME, 2009). Na peloti-
zacao, a forca capilar do conjunto material-d4gua promove a unido dos finos de minério e a separacao
dos residuos sélidos (IAB, 2013a).

Por sua vez, o carvao ¢ transformado em cogue metalirgico nas coquerias em fornos de coquei-
ficacdo a elevadas temperaturas, superiores a 1.000°C, e na auséncia de ar para evitar a combustdo
do carvao mineral. Além do coque, had a formacao do gas de coqueria, utilizado como combustivel
para aquecimento na prépria coqueria e, parcialmente, no alto-forno e nos fornos de aquecimento
(EPE, 2009).

A segunda fase consiste na reducdo, que ¢ a separacao do ferro do minério usando-se trés alter-
nativas: alto-forno, reducao direta e fusao redutora. A primeira alternativa representa 75% do aco
bruto produzido no Brasil (IAB, 2013b) e é geralmente alimentada com uma carga metalica composta
por granulados, sinter, pelotas e sucata de ferro. A carga segue para o alto-forno, que utiliza dois tipos
de agentes redutores: coque de carvdo mineral ou carvao vegetal (EPE, 2009).

A terceira fase ¢ de refino, realizada nas aciarias, onde ¢ produzido o aco. Seu principal objetivo
¢ modificar a composicao quimica do metal para ajusta-lo a composicao desejada para o aco. Os dois
principais tipos de aciaria sdo o conversor a oxigénio, no caso da rota integrada, e o forno elétrico a
arco, no caso da rota semi-integrada, mediante reacdes quimicas endotérmicas que utilizam o calor
imanente do gusa liquido ou energia elétrica (EPE, 2009).

85 Direct reduced iron.

86 Eletric arc furnace.
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O lingotamento pode ser convencional ou continuo. No primeiro, o aco liquido é vazado nas lingo-
teiras e é resfriado tomando forma de lingotes que depois passam por fornos de reaquecimento que
os preparam para a laminacéo. O segundo é um processo de solidificacao que produz os semiacabados
(placas, blocos ou tarugos) a partir do aco liquido. O aco sai da aciaria diretamente para uma primeira
fase de laminacao, dispensando os fornos de reaquecimento (EPE, 2009).

A laminacao consiste em submeter o aco a tratamentos fisicos e quimicos, visando conforma-los
mecanicamente as necessidades de suas aplicacées. Sdo produzidas chapas grossas, finas, bobinas,
vergalhoes, tarugos, arames, perfilados, barras, fios etc. O aco pode ainda receber tratamento de gal-
vanizacao com a finalidade de revestir a superficie da bobina laminada a frio com uma fina camada
de zinco para aumentar a resisténcia a corrosdo (EPE, 2009).
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Figura 74 - Esquema do Processo Produtivo de Ferro-gusa e Aco
Fonte: IAB, 2013a

A seguir, serdo listados os tipos de processos de producdo de aco e suas respectivas possibilidades
de implementacao de captura de carbono. Apesar de alguns processos, como smelting reduction,
Corex, Finex e Hlsarna, ainda ndo serem aplicados no Brasil, serdo citados, tendo em vista sua
possivel aplicacdo no futuro.
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6.2.1 ALTO-FORNO CONVENCIONAL

Essa rota baseada no BF®-OBF® é a rota convencional para producao de aco, representando 70%
de sua producdo mundial em 2010 (IEA, 2012). Seu processo basico ja foi explicado no item 6.2. Nesse
processo, as emissodes do alto-forno propriamente dito representam 69% das emissoes totais (ORTH
et al., 2006) e a captura pode ser aplicada sem a necessidade de modificacdes do forno, possibilitando
o retrofitting.

A corrente do BF tem normalmente uma concentracao de CO, entre 17% e 25% v/v, CO entre 20%
e 28% v/v, H, entre 1% e 5% v/v, N, entre 50% e 55% v/v (KURAMOCHI et al., 2012). Para a captura,
pode ser aplicada absorcao fisica, quimica, adsorcao fisica (PSA® ou VPSA") ou destilacdo criogénica
(BIRAT, 2010). Apesar de PSA e VPSA necessitarem de menos energia (Tabela 73), estas produzem
gases com concentragao de CO, de 80% e 88%, respectivamente, demandando tratamento adicional
para remover impurezas, o que aumenta o uso da energia e custos (UNIDO, 2010).

Tabela 73 - Comparacao entre as Tecnologias Maduras de Captura de CO, na Industria Siderurgica

INPUT GAS
Co %ol (dry) 5
02 Bewol (dry) 37
N2 %vol (dry) 10
H2 %%wol (dry) 8
VFEA + - ry
PSA VPSA | compressicon and umines 4 mmrw:ﬁ
cryogenic flash | TP | comersssion |

| E
3
i
EE NG
-;-":"u?
Ebuﬁ
a7 ;-;?.m
-E'T.ﬁ

i
g
s

EEE}?
0
]
olalglel

Nota: A tabela menor apresenta a composicdo do gas de entrada no caso TGRBF (ver item 6.2.2)
Fonte: BIRAT, 2010

Segundo Kuramochi et al. (2012), apds a remocao de impurezas, os gases do alto-forno fluem atra-
vés de turbinas para recuperar energia mecanica na turbina de topo antes de serem usados como
combustivel. O CO,, nesse caso, pode ser capturado diretamente do gas de alto-forno por absor¢ao
quimica, o que resulta numa captura menor que 50%, ou apos a conversao do CO a CO, por combustao
ou reacao de shift,”* o que leva a maiores taxas de captura e diminui a penalidade energética (HO et
al., 2011). O fluxograma proposto por Kuramochi et al. (2012) pode ser visto na Figura 75.

87 Blast furnace.

88 Basic oxygen furnace.

89 Pressure swing adsorption.

90 Vacuum pressure swing adsorption.

91 A reagao de shift consiste em reagir CO com agua, formando CO, e hidrogénio.
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Figura 75 - Fluxograma da Captura Aplicada ao Alto-forno Convencional

Fonte: Elaboracao propria a partir de KURAMOCHI et al., 2012

Hoetal. (2011) analisam o processo da reacio de shift na corrente seguida por uma absorcao fisica usando
Selexol. A conversao do CO é considerada usando 50% de excesso de dgua. Assim como em Gielen (2003),
o H, ¢ usado para gerar eletricidade. Assumiu-se que a eletricidade gerada pelo H, compensa 0,28 GJ/tCO,
capturado. O custo de capital para a turbina a hidrogénio foi estimado entre US$ 170/kW e US$ 225/kW.

Arasto et al. (2013) também analisam a viabilidade técnica e econémica de aplicar captura de carbo-
no em uma usina siderurgica integrada baseada em processo de alto-forno. Com a pés-combustéo, o
CO, € capturado a partir do alto-forno e do forno de pré-aquecimento.” Esses processos representam
60% das emissoes da usina. A vazao da corrente de CO, decorrente dos gases do alto-forno e do forno
de pré-aquecimento é de 103 kg/s e uma taxa de 90% de captura foi considerada.

92 O calor produzido pela combustdo no BF ¢ estocada na camara do forno de preaquecimento, onde ar frio é soprado para
produzir ar pré-aquecido para o forno. O forno de preaquecimento funciona como um trocador de calor (ARASTO et al., 2013).
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O modelo proposto por Arasto et al. (2013) considerou trés solventes para a absorcdo quimica:
MEA 30% v/v, AAS? da Siemens, e um solvente hipotético que seria capaz de regenerar a uma
temperatura significativamente menor do que o MEA 30% v/v. O primeiro solvente foi escolhido
como baseline para permitir comparacao do resultado com os outros estudos realizados. Também foi
considerado como uma implementacdo de curto prazo. O segundo foi considerado para representar
um solvente avancado, com baixa energia de regeneracao e propriedades avancadas se comparada
ao MEA 30% v/v. E o ultimo é o resultado do desenvolvimento de um solvente com o objetivo de
reduzir ainda mais a temperatura de regeneracao.’ As propriedades do solvente foram estimadas
a partir de Zahng et al. (2010).

A captura na pés-combustio aplicada ao processo siderurgico de Arasto et al. (2013) pode ser vista
na Figura 76. Os fornos de preaquecimento sdo abastecidos com gas de alto-forno e uma termelétrica
¢ conectada ao processo. Esta utiliza uma mistura de gases contendo gas de alto-forno, gas de coqueria
e gas de conversor. Todos esses gases se originam de fontes fésseis, principalmente carvao. A inte-
gracdo de calor é importante para o processo, pois ha grande necessidade de calor na regeneracao
do solvente. A producao de aco, o consumo de vapor, a quantidade de calor fornecido a planta e a
cidade ao redor (Raahe, Finlandia) permanecem constantes quando a captura é aplicada. A eletrici-
dade comprada do grid varia dependendo da producéo da termelétrica. O CO, € liberado nos gases
de combustao da termelétrica e dos fornos de reaquecimento ou é enviado a um armazenamento
subterraneo permanente.

Blast furnace gas

Coke oven gas Fluigas

Process
Steam

Electricity.

Converter gas

Eletricity

Converter gas

Figura 76 - Fluxograma da Planta Siderurgica com a Aplicacao da Rota de Pés-combustao

Fonte: Elaboracao propria a partir de ARASTO et al.,, 2013

93 Amino acid salt.

94 Trata-se de um caso ainda inexistente, sendo uma perspectiva de inovacéo.
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Rhee et al. (2011) analisam a absorcao quimica através da aménia para capturar o CO, proveniente
do alto-forno. A amoénia tem vantagens sobre a MEA como capacidade de absorcdo, corrosao, de-
gradacao do absorvente, custo e energia consumida durante a regeneracao, mas também apresenta
risco de vazamento (NH, slip). Suas caracteristicas podem ser vistas na Tabela 74. Neste estudo,
foi utilizada uma planta-piloto no Posco (Pohang Iron and Steel Company), localizada na Coreia do
Sul, onde a concentracdo de aménia variou entre 400 e 700 kg/h e entre 5% e 9% (base massica),
respectivamente. A vazdo do gas de alimentacao (gas do alto-forno) foi fixada em 50 Nm?®/h. Nesse
experimento, obteve-se taxa de captura de 20%.

Tabela 74 - Comparacdo da Captura Baseada em Amina e Amonia?

Caracteristicas Aminas Amonia
Absorgdo CO, 1 ~2,40
Energia . ] ~0.30
regeneragao
Custo 1 ~0,17
Perdas do 1 ~2.50
absorvente
Corrosao Alta Pequena
A ) FormagNao ce estlavel - Possibilidade de utilizagdo como

Influéncia - Regeneracgao de sal estavel pelo I e
) i fertilizante de sulfato de amdnio
impurezas reclaimer ~ ~ )

~ ~ : - Absorgdo a pressdo ambiente

- Absorgdo a pressdo ambiente
Condicdes - Absorgao: ~50°C - Absorgao: ~40°C
o eragéo - Regeneragao: 110~130°C - Regeneragao: 80~90°C
perag - Necessita de agente anticorrosivo - Formacdo de sal durante operagao
o - AItaNenergla de regeneragdo ) _ Alta volatilidade
Técnicas - Formacdo de sal durante operagao e ) :
~~ - Utilizagdo de energia residual
- Degradagéo térmica

P&D status Comercializagdo Planta-piloto

(1) Os numeros estao normalizados pela amina.

Fonte: RHEE et al., 2011

Wiley et al. (2011) analisam a viabilidade de implementacao da absorcao quimica com MEA, assu-
mindo uma taxa de captura de 85% e uma compressdo de CO, de 100 bar, em uma usina integrada
convencional com alto-forno e uma usina com arco elétrico. Os calculos foram obtidos a partir de
um modelo técnico-econémico desenvolvido pela University of New South Wales. Assumiu-se que
a energia requerida para a captura (vapor para a regeneracao do solvente e eletricidade para com-
pressao e bombeamento) é fornecida por uma unidade de cogeracao a gas natural. O preco da energia
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foi considerado de A$*100/MWh e o custo do gas natural assumido foi de A$ 3,5/GJ. A captura foi
aplicada na termelétrica, coqueria, fornos, assim como na fase de sinterizacdo para a usina integra-
da e no forno de arco elétrico para a EAF. Estas representam as fontes com melhor potencial para
aplicacao de captura, ja que o custo depende da quantidade de CO, evitada, que resulta do volume
e da concentracdo de cada corrente de emissdo. A Tabela 75 apresenta emissoes, vazdo, pressao,
temperatura e composicao de cada fonte.

Tabela 75 - Caracteristicas das Fontes de Emissdo de CO, de uma Planta Integrada e uma EAF

Usina Integrada EAF
Coqueria BF Sinterizagao EAF off gas

(El\q‘t';:)ao €0, 3,69 1,73 1,94 1,67 2,61 0,11
Vazdo (Nm¥/s) | 400,00 | 132,00 | 14,00 337,00 240,00 6,00
Pressdo (kPa) | 101,30 | 101,30 | 101,30 101,30 101,30 101,30
(Toec”)‘perat”ra 300,00 | 100,00 | 300,00 100,00 373,00 300,00
N, (%v/v) 68,00 67,00 68,00 70,00 50,00 56,00
H,0 (%v/v) 8,00 5,00 10,00 21,00 5,00 1,00
CO, (%v/v) 23,00 27,00 21,00 8,00 - 40,00
0, (%v/v) 1,00 1,00 1,00 - 22,00 3,00
CO (%v/v) - - - 1,00 20,00 -
H, (%v/v) = = = = 5,00 -

Fonte: Elaboracao proépria a partir de WILEY et al., 2011

Ainda segundo Wiley et al. (2011), a fonte de emissdes com o melhor potencial para a captura é
a termelétrica, com custo de A$ 77/tCO, evitado, que poderia capturar de 36% a 40% das emissoes
totais de uma planta integrada convencional. O custo para a captura na coqueria foi estimado em
A$ 84/tCO, evitado. Esse alto custo se justifica pelos pequenos volumes de gas quando comparado
com a termelétrica, o que reduz a quantidade de CO, evitado. Para o alto-forno, responsavel por
60% do CO, emitido, foi estimado um custo de A$ 71/tCO, evitado e, para a captura na sinterizacao,
foi estimado custo de A$ 100/tCO, evitado. Para a aplicacao no forno de arco elétrico, o custo foi de
A% 250/tCO, evitado, sendo desconsiderada como opcao viavel. Para mais detalhes, ver secao 6.2.5.

95 Dolar australiano.
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6.2.2 TOP GAS RECYCLING BLAST FURNACE

Esse tipo de processo substitui o alto-forno (BF) convencional, que utiliza ar para a queima, pelo
oxygen blast furnace (OBF ou TGRBF), que utiliza oxigénio para a queima, o que faz com que o gas
de topo se concentre mais em CO,, permitindo uma captura mais eficiente (HOOEY et al., 2013;
YANMAZ, 2012). A seguir, ha o stripping do CO, do gas de topo, resultando em uma corrente rica de
CO que pode ser reinjetada no BF, reduzindo seu consumo de coque em até 30% (HOOEY et al., 2013;
KURAMOCHI, 2011). Essa tecnologia pode ser implementada em altos-fornos convencionais, apesar
de gerar grandes mudancas no forno, isto é, permite o retrofitting (KURAMOCHI, 2011).

Essa tecnologia tem sido estudada para comercializacdo no programa Ulcos (European Ultra
Low CO, Steelmaking) e ja foi testada experimentalmente no alto-forno experimental (EBF)” em
Luled, Suécia. O EBF foi modificado, e uma planta de separacao de gas baseada na tecnologia VPSA
foi construida proximo ao EBF (EUROPEAN COMISSION, 2014). Os testes indicaram que é possi-
vel uma economia de CO, de 24% e, com a aplicagao do CCS, é possivel capturar 60% das emissoes
(EUROPEAN COMISSION, 2014).

TGRBF visa reduzir significativamente as emissoes de CO, e o consumo de coque, ja que CO e H,,
agentes redutores do gas de topo, sdo reciclados e reinjetados no BF apos a remocao do CO,, 0 que reduz
a demanda por energia e redutores no BF (EUROPEAN COMISSION, 2014; HOOEY et al., 2013). O gés
de topo contém pouco nitrogénio (a queima ¢ feita com oxigénio em vez de ar), CO (40 a 50% v/v) e CO,
(35% v/v), permitindo sua utilizacao como agente redutor apds a captura do CO, (HOOEY et al., 2013).

Hooey et al. (2013) fazem as seguintes proposicoes para a avaliacdo do novo cendario que consiste
na troca do BF pelo TGRBF:

e Absorcao quimica usando MDEA (40%v/v)/piperazina (10% v/v);

e Termelétrica de ciclo a vapor ¢é substituida por uma NGCC que utiliza gases de processo e gas
natural para producao de vapor;

e Producao de oxigénio com alta pureza para os conversores a oxigénio (basic oxygen furnace - BOF)
e de baixa pureza para o TGRBF;

e Coqueria redimensionada para equilibrar a demanda.

Essa tecnologia foi projetada para reduzir o uso do carbono pelo reciclo do CO para o BF, para ser
usado como redutor, em vez de exporta-lo como combustivel. Para isso, 0 CO, ¢ removido do gas de
topo e este é reinjetado no BF junto com oxigénio. A quantidade de energia demandada para a cap-
tura € de 2,35 GJ/tCO, para o vapor e de 166 kWh/tCO, para a eletricidade. O fluxograma proposto
por Hooey et al. (2013) pode ser visto na Figura 77.

A Tabela 76 mostra as emissoes de CO, no cenario de referéncia e no cenario com a captura
usando MDEZ/piperazina.

96 Experimental blast furnace

/] 228



Tabela 76 - Emissées de CO, Antes e Ap6s a Captura

Fonte Referéncia Captura
(kg/t HRC) (kg/t HRC)
Sinterizacdo 289 266
Coqueria 194 125
Planta de cal 72 71
BF hot stoves 415 443
BF-BFG 20 0
Dessulfurizagédo 8 9
BOF 51 51
Forno de reaquecimento 58 58
UTE 982 211
Caldeira a vapor - 280
Fundicao 1 1
Auxiliar 4 4
CO, capturado - 860
CO, produzido 2.094 1.979
CO, emitido 2.094 1.119
CO, evitado 0 975

Fonte: Elaboracao propria a partir de HOOEY et al., 2013

Os resultados de Hooey et al. (2013) indicam que € possivel evitar 50% da emissao de CO, a partir
da tecnologia apresentada com custos de 46 USST:/tCO2 evitado. Esse valor mostra-se otimista, visto
que esta é uma tecnologia ainda em fase experimental e o estudo European Comission (2014) ainda

nao apresenta valores de custos. Contudo, esse custo é sensivel aos precos do gas natural, carvao,

custo de investimento e taxa de desconto. Fixando uma taxa de desconto de 10% a.a. e ajustando

para +/- 50% a diferenca do investimento de capital e precos do gas natural e carvao, o custo do CO,

evitado fica entre 14 e 99 US$/tCO..
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Figura 77 - Fluxograma do TGRBF

Fonte: Elaboracao proépria a partir de HOOEY et al., 2013

Para essa tecnologia, a captura de CO, pode ser feita por MEA ou VPSA, e uma planta-piloto para
cada captura foi testada (KURAMOCHTI et al., 2011). Os resultados dessas plantas-piloto indicam que as
emissoes foram reduzidas em 76%, comparadas com o BF convencional. Contudo, na pratica, a reducao
das emissdes serd menor, pois a exportacao do gas do BF precisa ser compensada e grande quantidade
de eletricidade é necessaria para produzir oxigénio de alta pureza (KURAMOCH]I et al., 2011).

6.2.3 SMELTING REDUCTION

Esse processo consiste na reducao do minério de ferro sem a necessidade do coque. O 6xido de
ferro é reduzido no estado liquido, o que torna a reacao mais rapida (YANMAZ et al., 2012). A captu-
ra de CO, aplicada a esse processo € considerada mais custo-efetiva do que a aplicada ao alto-forno
devido a sua maior concentracdo de CO, (25% a 35% v/v). A remocao do CO, pode ser feita a partir do
processo Corex ou Finex. O Corex emprega duas unidades: na primeira, o minério de ferro é aquecido
e reduzido pelos gases que saem da segunda unidade, que é um smelter, alimentado com carvao e
oxigénio. O minério parcialmente reduzido é entdo fundido no smelter e o ferro liquido é produzido.
O produto do smelting reduction € similar ao ferro-gusa, que deve ser refinado em outro reator para
se obter o aco (LIU; GALLAGHER, 2010). O processo Finex é similar ao Corex, com a diferenca de que
o primeiro permite o uso do minério de ferro na forma de sinter. A captura aplicada a esse processo

pode ser vista na Figura 78.
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Ho et al. (2011) analisam a captura no processo Corex, por absorcao fisica usando Selexol, pre-
cedida da reacdo de shift. As caracteristicas da captura sdo as mesmas aplicadas ao processo BF
(item 6.2.1), porém a conversao de CO a CO, para o Corex apresenta mais vantagem do que para
o BF devido a maior concentracao inicial de CO nos gases de combustao do Corex. Tal fato reduz
o tamanho do reator shift e gera mais CO, por unidade de gas alimentada, logo, sua quantidade
evitada é também maior.

A captura de CO, a partir do processo de smelting reduction ja esta em operacdo em escala
comercial na siderurgia de Saldanha, na Africa do Sul (KURAMOCHI et al., 2011). O CO, é capturado
por VPSA depois de ser usado como gas redutor para a producao de DRI. Quando o gas do Corex
€ usado para geracao elétrica, Lampere et al. (2010) sugerem que a penalidade energética para a
captura usando absorcao fisica é marginal, pois o gas ja deve ser comprimido para a combustao
na termelétrica.

Kuramochi et al. (2012) sugerem um fluxograma para o processo Corex na Figura 78.

Power plant
(onsite/offsite)

CO,
capture

- Sintering/ COREX
pelletizing smelter BOF

Figura 78 - Fluxograma da Captura Aplicada a Tecnologia Corex
Fonte: Elaboracao proépria a partir de KURAMOCHI et al., 2012
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6.2.4 DIRECT REDUCED IRON (DRI)

Esse processo consiste na conversao do minério de ferro em aco com o uso de um gas redutor.
Normalmente, o gas natural é utilizado. E convertido em H,, CO e CO, (YANMAZ, 2012; UNIDO,
2010). A captura de CO, ja ¢ aplicada no processo DRI com o objetivo de melhorar a qualidade do
gas de combustao, no entanto o CO, capturado ¢ normalmente ventilado (KURAMOCHI, 2012;
UNIDO, 2010). Para paises com oferta de gas limitada, o carvao ¢ utilizado para produzir gases

redutores (YANMAZ, 2012; UNIDO, 2010).

O fluxograma da captura aplicada ao processo DRI esta representado na Figura 79.
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Fig. 15. Schematic view of P-DR.

Figura 79 - Fluxograma do Processo DRI
Fonte: Elaboracao propria a partir de LIU; GALLAGHER, 2010
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6.2.5 Processo HIsarRNA

Esse processo é um tipo de smelting reduction que usa oxigénio puro e gera off gases praticamente
prontos para estocagem. E urna combinacio de um ciclone e um smelter denominado Hlsarna (IEA,
2011; UNIDQO, 2010). A captura aplicada a esse processo pode ser PSA ou VPSA e permite e remocédo
de aproximadamente 80% do CO, oriundo da producao do aco liquido (IEA, 2011; UNIDO, 2010). Esse
processo ndo necessita da producao de ferro-gusa no BF antes da producéo do aco, o que ja reduz a
emissao de CO, em 20%, mesmo sem a aplicacdo de CCS. Uma planta-piloto esta sendo construida
na Holanda e é esperado que a taxa de captura seja de 95% (KURAMOCH]I, 2011).

A Figura 80 apresenta o fluxograma do CCS aplicado ao processo HIsarna.

Power plant
(onsite/offsite)

Gl [ HRSG
150ar 1 CO, for storage
-1700°C
Pig
iron
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I[ron ore
A 1 i
Hot
ASU roll  J--eeee--- >
mill Hot
rolled
Air coll

Figura 80 - Fluxograma da Captura Aplicada a Tecnologia Advanced Smelting Reduction
Fonte: Elaboracao proépria a partir de KURAMOCHI et al., 2012

6.2.6 CUSTOS DA CAPTURA NA SIDERURGIA

A Tabela 77 apresenta os custos da captura para processos de producao de aco, de acordo com
diferentes autores. Todos os custos estdo ajustados para o ano-base de 2010.
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Tabela 77 - Parametros e Custos de Diversas Op¢ées de Captura de CO,em Plantas Siderurgicas

(6(0)

Taxa PE(1) Emissoes CO. cap- evif Custo
e de CO » Cap evitado o
Rota | Detalhes (kJ/ s/CCSf turado tado (US$/ Referéncia
kgCoO.) (Mt/ano) | (Mt/
2/ | (Mt/ano) tCO0,)
BF MEA 90% - 4 2,00 - 1 74-123 AaRlAszgci 3et
BF OBF+VPSA | 90% . 4 1.40 - 74-123 AaRlAzg? ;t
BF MEA 90% | 1506 3,05 2,75 196 | 68,00 ch’gﬁ f"’
COREX| MEA 90% | 1406 2.20 2,00 557 | 52,00 HC2)§: f"’
BF Shift+ 1 9005 | 1080 6,260 5,65 987 | eo00 | Hoetal,
Selexol 2011
Shift + o } HO et al.,
COREX | g0 " | 90% 550 11,010 9,91 32,00 1]
MDEA/ . FARLA et al.,
BF MEA 90% | 1150 - 2.80 . 35,00 1995
COREX | Membrana | 90% 590 - . - 18,00 G;%LOE3N’
MDEAZ/ HOOEY et
BF oA i - § 010 |56,00(2) | 505

(1) Penalidade energética.

(2) Valor otimista, ja que a tecnologia TGRBF ainda estd em fase experimental e o estudo European Comissions (2014) ndo
apresenta custos de abatimento.

Fonte: Elaboracao proépria

6.2.7 POTENCIAL DA APLICACAO DA CAPTURA DE CARBONO PARA O SETOR
SIDERURGICO BRASILEIRO

Conforme a descricao das rotas de captura de carbono aplicaveis ao setor siderurgico e a tipologia
das plantas brasileiras, é razoavel considerar duas alternativas de captura associadas a plantas
integradas a coque de carvdo mineral no Brasil, no intervalo de tempo dos cenarios adotados:
TGRBF com captura e captura na planta de cogeracao associada a central siderurgica.

Uma tipica usina siderurgica integrada a coque emite CO, a partir de diversas fontes (Figura 81),
sendo as emissdes do alto-forno as mais importantes, representando 69% das emissoes totais da planta
(BIRAT, 2010), ja que a maior parte da reducao acontece no BF e é onde se necessita mais de energia
(BIRAT, 2010). O gés de topo do alto-forno é composto de 25% de CO,, sendo o resto composto de CO
numa concentracdo similar e um complemento de nitrogénio. As outras fontes juntas representam
31% das emissodes, com concentragao menor de CO, (BIRAT, 2010).
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Figura 81 - Emissées de CO, de uma Usina Siderurgica Integrada Tipica
Fonte: BIRAT, 2010

Apesar de a concentragao de CO, do gas de alto-forno ser alta, os custos para a captura na geragao
elétrica e no BF sao similares. Wiley et al. (2011) preferem a captura na geracao, porque esta é uma
fonte direta de emissées de CO,, enquanto o BF ndo €. A captura no alto-forno demandaria altera-
¢cOes nas caracteristicas dos gases de combustao, que ja sao usados onsite como fonte significativa de
combustivel de baixa qualidade.

Um ponto importante a ser destacado é que as rotas de captura de carbono na industria siderurgica
nao correspondem necessariamente as categorias existentes de captura, que foram definidas para o
contexto de geracdo de energia elétrica (portanto, associadas a combustéo). De fato, a maior parte da
geracao de CO, na siderurgia ¢ relativa a reducao do oxido de ferro. Oxicombustao, pré ou poés-com-
bustao e chemical looping néo significam muito nesse contexto industrial, portanto (BIRAT, 2010).

Assim, neste estudo do setor siderurgico brasileiro, além da captura na geracao elétrica associada a
planta integrada, optou-se por analisar a implementacao da tecnologia TGRBF, que opera com oxigénio.
A Figura 82 mostra o balanco de carbono e CO, de uma planta que opera com TGRBF. As emissées
sao reduzidas em 65% se comparadas a planta da Figura 81. A concentragao de CO, na corrente de
gas de topo recuperada € significativamente maior do que a do BF convencional, cerca de 35% v/v.
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Figura 82 - Emissées de CO, de uma Usina com Tecnologia TGRBF
Fonte: BIRAT, 2010

Além disso, vale notar a reducdo da demanda energética e, sobretudo, de redutor por parte
da planta modificada. Como desvantagem do balanco energético modificado, destaca-se a maior
demanda por eletricidade da planta modificada, que deriva em grande medida do uso do gas de
topo (CO) como redutor e ndo mais como fonte de geracao elétrica em planta de cogeracao. Assim,
o principio basico do processo proporciona economia de energia, pois a captura de CO, e o reciclo
do gas purificado deslocam a alta temperatura do equilibrio quimico (reacdo de Boudouard).” O
processo ainda usa coque e carvao com maior eficiéncia dentro do BF do que seria possivel numa
operacdo convencional. Isso equilibra, até certo ponto, os custos extras incorridos pela captura e
armazenamento de carbono (BIRAT, 2010).

Birat (2010) considera as seguintes tecnologias de captura para o processo TGRBF: adsorcdo ou
absorcao pelos processos quimico e fisico, separacdo criogénica ou separacao fisica por membranas.
No entanto, em fung¢ao da concentragao do CO,, no caso do TGRBF, a adsorcao fisica aparece como a
melhor em termos de desempenho técnico e econémico, tanto operacional como de capital.

97 Reacdo de CO, com carbono (em excesso), na auséncia de oxigénio.
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A Figura 83 apresenta o experimento TGRBF em Luled, Suécia, com captura VPSA.

T—

Sy
>~ Ro:ity o
A ji' 'Top Bas

Q¥ 2= "comprefsor.
F

Figura 83 - Experimento TGRBF em Luled, Suécia

Fonte: BIRAT, 2010

Ainda segundo Birat (2010), o TGRBF demandaria dez anos de pesquisa para se tornar comer-
cialmente disponivel. Logo, essa tecnologia estaria disponivel por volta de 2025 e poderia ser
aplicada em plantas existentes, como retrofitting. Uma visdo bastante otimista do calendario de
aplicacdo das tecnologias Ulcos € apresentada na Figura 84. O tamanho das inovacoes é tal que
parece pouco provavel que os programas possam ser acelerados no ritmo assumido por Birat (2010),
ainda mais em se tratando de um setor capital-intensivo. Desse modo, é razodvel considerar que
essa alternativa estaria disponivel no Brasil, no minimo, em 2025 e, mais provavelmente, em 2030
(retrofit de plantas existentes).
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Figura 84 - Desenvolvimento Comercial de Tecnologias ULCOS
Fonte: BIRAT, 2010

Birat (2010) considera como otimistas os custos descritos na literatura, tanto os operacionais
quanto os de capital. A literatura considera custos entre 40 e 50 US$/tC02 (HOOELY et al., 2013;
LECOMTE et al., 2010; IEA, 2008). No entanto, Birat (2010) os considera erroneamente estimados e
com incertezas maiores que 100%.

Portanto, neste trabalho, o custo considerado foi de 56 US$/tCOz, multiplicado por um fator de con-
tingéncia, a partir da metodologia da EPRI (2009). O nivel de confiabilidade dos custos estimados (fator
de contingéncia) depende da experiéncia existente e do nivel do detalhe do projeto. Para quantificar
esse nivel de confiabilidade, EPRI usa uma matriz que leva em consideracao essas duas dimensoes.

Quadro 2 - Classificacao dos Niveis de Planejamento do Projeto de Acordo com o EPRI

Classificacdo ’ Descricao
Atual Dados detalhados_sopr.e 0 procegso e dese_nho mecanico, ou
dados historicos de unidades existentes
Detalhada Processo detalhado do projeto
Preliminar Processo preliminar do projeto
Simplificada Processo simplificado do projeto
Estimada Projeto técnico e estimativas de custos a partir de dados de literatura

Fonte: EPRI, 2009
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Quadro 3 - A Classificacdo de Maturidade das Tecnologias de Acordo com a EPRI

Classificacao | Descricao

Experiéncia comercial significativa (varias unidades

Madura em operacao comercial)

Comercial Experiéncia comercial incipiente
Demonstragao Conceito verificado por unidade de demonstragdo integrada
Piloto Conceito verificado por pequena unidade-piloto

Conceito verificado por estudos laboratoriais e desenvolvimento

Laboratério o
inicial de hardware

Ideia Sem desenvolvimento de hardware

Fonte: EPRI, 2009

Tabela 78 - Matriz para Avaliar o Intervalo de Precisdo das Estimativas de Custo de Acordo
com a EPRI Dados em%

Madura Comercial Demonstracao | Piloto ‘ Laboratorio
Atual 0 - - - -
Detalhada 5a8 10a 15 15a25 - -
Preliminar 10a 15 15a 20 20a 35 25a40 30a60
Simplificada 15a 20 20a 30 25a40 30a50 30a 200
Estimada - 30a80 30a80 30a 100 30a 200

Fonte: EPRI, 2009

A opcao TGRBF esta em estagio “piloto” e a estimativa é “estimada” (goal). Trata-se de uma meta,
de uma estimativa a partir de dados da literatura. Logo, o fator de contingéncia é 2, 100%. Portanto,
é razoavel considerar um custo de abatimento de 112 USEIS/tCO2 para essa opcao, assumindo-se ainda
que ela estaria disponivel para implementacao no Brasil apenas em 2025-2030.

Para a captura na cogeracdo associada a central siderurgica, foram escolhidas as usinas brasileiras
integradas a carvao mineral com maiores capacidades. Foi atribuido um fator de emissao médio de
0,70tCO,/t aco (BIRAT, 2010) e os calculos das emissdes de CO, foram realizados a partir da capacidade
instalada de cada usina, multiplicada por um fator de capacidade assumido como 90%. A Tabela 79
resume as usinas consideradas para o calculo da captura na cogeracao, assim como suas respectivas
emissdes para o cenario base.

Tabela 79 - Emissoes da Cogeracao de Usinas Integradas a Carvao Mineral

Fator de Emissao Emissao da cogeragao
(tCO,/t aco) sem CCS (t/h)

2.208,14

N° usinas’

1 As usinas consideradas sao a Gerdau, em Minas Gerais, CSN e ThyssenKrupp, no Rio de Janeiro, Usiminas, em Sao Paulo, e
ArcelorMittal, no Espirito Santo.

Fonte: Elaboracao prépria a partir de IAB, 2014; BIRAT, 2010
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A quantidade de CO, emitida no cenario base foi calculada como sendo o produto da producao de
aco por hora e seu fator de emissdo. A taxa de captura para o caso da cogeracao foi considerada de 90%.

Os custos da captura foram obtidos a partir da simulacdo no IECM®, Integrated Environmental Control
Model, programa de modelagem computacional que analisa os custos e o desempenho dos equipamentos
de controle de emissoes em plantas termoelétricas. O programa permite ao usuario configurar a planta a
ser modelada a partir de diversas tecnologias, como controle de poluicio e captura de carbono.”

Ao iniciar o programa, o usuario deve escolher entre as seguintes tecnologias de geracdo: combustio
em caldeira com a utilizacio de carvao (PC),”” queima de gas natural em turbina a gas em ciclo combinado
(NGCC)'° e gasificacao de carvao com tecnologia GE ou Shell (IGCC).'°! Os calculos foram feitos para as
usinasintegradas a carvao mineral, logo, foi realizada a simulacdo das usinas a partir da tecnologia PC.

Depois de escolhida a tecnologia de geracao, o usuario deve escolher as tecnologias de controle
de emissdo de poluentes, como pode ser visto na Figura 85. Para a usina siderurgica, foi considerado
um FGD,'%? e o sistema de captura de pés-combustao € baseado no sistema de amina.

<User Defined= - |

Figura 85 - Tecnologias de Controle de Emissao de Poluentes Consideradas para a Captura na
Usina Siderurgica no [IECM

Fonte: Elaboracao proépria

98 IECM® foi desenvolvido pelo Center for Energy and Environmental Studies da Universidade de Carnegie Mellon para o US
Department of Energy’s National Energy Technology Laboratory (DOE/NETL). Diversos estudos utilizaram esse software como
ferramenta para andlise econémica da captura de carbono, como Rochedo (2011), Hoffmann (2010), Rubin et al. (2007a),
Rubin et al. (2007b).

99 Pulverized coal.

100 Natural gas combined cycle.

101 Integrated gasification combined cycle.
102 Flue gas desulphurization.
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As usinas consideradas ja tém cogeracdo para produzir a eletricidade necessaria a producao do
aco, no entanto, para o sistema de captura, é necessario vapor para a regeneracao do solvente e ele-
tricidade para compressao e bombeamento. Logo, assumiu-se que o vapor seria fornecido por uma
caldeira a gas natural e a eletricidade do grid.

Em Get Results e CO, Capture, é possivel visualizar o balanco de energia da caldeira geradora de
vapor ou da planta de cogeracao. Por exemplo, a Figura 86 apresenta o balanco de energia para uma
caldeira a gas natural.

#1 Cimental]* =15 @
Configure Plant | Set Parameters Get Results 1

iR R

Steam Supply (GJ'he)
Electricity (MW)

Process Type: TSN -
(N - cooic [ srweos [ oo

Figura 86 - Fluxograma do Balanco de Energia da Caldeira a Gas Natural no [ECM

Fonte: Elaboracao propria

A emissao de CO, por caldeira a gas natural foi calculada a partir da Equacao 26

Emissao grid=Cons. elet. (MWh/ t CO, capt) x CO, capt (t/h)x FE grid ( tCO,/MWh) (26
Onde:
Emissdo grid = Emissao de CO, pelo grid (tCO,/h);
Cons. elet. = Consumo elétrico da planta de captura (MWh/tCO2 capturado);
CO, capt. = CO, capturado (t/h);
FE grid = Fator de emissdo do grid de 0,0512 tCO,/MWh (MCT, 2012).

O CO, evitado € a diferenca entre o CO, emitido sem CCS e com CCS, levando em conta o CO,
emitido pela caldeira ou planta de cogeracdo, isto é, a penalidade energética, como pode ser visto na
Equacao 27:

CO, evitado = CO, emitido sem CCS—(CO2 emitido com CCS +penalidade energética) 27)
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Calcularam-se, no IECM, custo de capital, custos varidveis e fixos para a captura sem geracao de
Vvapor e, a seguir, com geracao apenas de vapor (caldeira). Assim, o custo da captura com a caldeira

fica (Equacao 28):
Inv. Capt +Inv. cald. +VOM_, +FOM_ +Custo Elet.
Custo_ s = FA , (28)
' CO, evit cal d. x 8760 x FC
Onde,

Inv. Capt = Investimento da planta de captura (US$/ano);
Inv. CHP = Investimento da planta de cogeracao (US$/ano);

FA =Fator de anuidade, calculado a partir de uma taxa de desconto de 10% e tempo de vida uitil de 30 anos;

VOM _ , = Custos variaveis da caldeira (US$/ano);
FOM _ , = Custos fixos da caldeira (US$/ano);
CO, .10 g = Quantidade de CO, evitado com a planta de captura e caldeira (tCO,/h);

FC = Fator de capacidade da planta de 90%.

Custo Elet = Cons.elet.xtCO, capt xPreco elet.x8760 xFC

Onde,

Cons. elet = Consumo elétrica da planta de captura (MWh/’cCO2 capturado);
CO, capt = CO2 capturado (t/h);

Preco elet = Preco da eletricidade de 165 US$/MWh;

FC = Fator de capacidade da planta de 90%

A Tabela 80 resume os custos apenas com a captura, sem considerar a caldeira

Tabela 80 - Custos Relativos a Captura do CO, Emitido pela Cogeracao de Usinas Siderurgicas

Empresa Municipio Invest. captura VOM captura FOM captura
(MUS$) (MUS$/ano) (MUS$/ano)
Gerdau Ouro Branco 362,07 36,25 9,62
CSN Volta Redonda 386,79 38,21 10,16
ThyssenKrupp Santa Cruz 395,39 38,88 10,34
Usiminas Cubatdo 258,02 27,67 7,28
ArcelorMittal Serra 554,85 50,94 13,67

Fonte: Elaboracao proépria

A Tabela 81 apresenta o CO, capturado, a emissao relativa a penalidade energética e o custo com
a eletricidade comprada do grid.
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Tabela 81 - Custos e Emissoes Relativos a Caldeira Adicional

VOM FOM Eletrici
co Penalidade | Investimento S : - : etrlc@ade
Empresa Municipio capturzado Energética | na Caldeira caldeira | caldeira SelCEi
(MUS$/ | (MUS$/ | (MUS$/
h h M
(t/h) (t/h) (MUS$/ano) ) ) 7))
Ouro
Gerdau 359,59 4,23 32,93 169,48 8,59 107,59
Branco
Volta
CSN 389,16 4,58 35,65 182,24 9,06 116,43
Redonda
Santa
ThyssenKrupp Cruz 399,54 4,71 36,60 186,70 9,22 119,54
Usiminas Cubatéo 239,73 2,82 21,92 116,79 6,56 71,73
ArcelorMittal Serra 599,32 7,06 54,99 270,92 12,08 179,31

Fonte: Elaboracao propria

Os custos de abatimento da captura na cogeracdo de usinas integradas a carvao mineral sdo
apresentados na Tabela 82.

Tabela 82 - Custos de Abatimento para a Captura na Cogeracao de Usinas Integradas a
Carvao Mineral

Custo (US$/tC0O,)™

115,81

(1) As usinas consideradas sdo a Gerdau, em Minas Gerais, CSN e ThyssenKrupp, no Rio de Janeiro, Usiminas, em Sio Paulo, e
ArcelorMittal, no Espirito Santo.

Fonte: Elaboracao propria

Para a opcao da aplicacdo da tecnologia TGRBF, nesse caso, como antes demonstrado, o uso do gas
de alto-forno (H, e CO) para reciclo reduz o potencial de geracao elétrica da usina tipica. Assim, devido
aoreciclode CO para o alto-forno, ha necessidade de 586 kWh/t aco, contra a demanda anterior de 72
kWh/t aco (BIRAT, 2010). Para isso, foi considerado nos calculos que o valor adicional de eletricidade
seria gerado por uma cogeracado a gas natural. Logo, esse valor adicional é de 514 kWh/t aco. Para a
cogeracao, as emissoes sao de 370 g CO,/kWh (RUBIN et al., 2007). Com isso, ha emissdo adicional
por produto de 190 kg CO,/t aco. Segundo Birat (2010), uma planta TGRBF emite 643 kg CO,/t aco e
uma planta tipica emite 1.815 kg CO,/t aco. Logo, essa tecnologia proporcionaria reducao das emissoes
de 65%. Contudo, se se adicionam as emissdes da cogeracao para suprir a eletricidade adicional, as
emissoes passam para 833 kg CO, t aco, o que levaria a uma emissdo evitada de (1.815-833) kg CO_/t
aco, ou seja, 54%. Assim, neste estudo, a taxa de captura utilizada para os calculos na opcdo TGRBF
é de 54%, a um custo anteriormente estimado em 112 US$/tCOZ, assumindo-se ainda que essa opcao
estaria disponivel para implementacao no Brasil apenas em 2025-2030. Os resultados dos calculos

243 ///



de potencial de abatimento para essa tecnologia estao apresentados na Tabela 83.

Tabela 83 - Fator de Emissao e Emissées de CO, Referentes a Tecnologia TGRBF

Fator de Emissao
(tCO,/t aco)

CO, emitido sem CCS
(t/h)

5.709,63

N° Usinas® CO, evitado (tCO,/h)

3.083,20

(1) As usinas consideradas sdo a Gerdau, em Minas Gerais, CSN e ThyssenKrupp, no Rio de Janeiro, Usiminas, em Sao Paulo, e
ArcelorMittal, no Espirito Santo.

Nota: Assume-se que essa opcao estara disponivel apenas a partir de 2025-2030. O custo de abatimento equivaleria a 104 US$/tCOzv

Fonte: Elaboracao propria

Finalmente, para as usinas EAF, foi calculado o potencial de captura de CO, por MEA. As usinas
listadas e suas respectivas capacidades nominais foram obtidas a partir de CGEE (2008), e o fator de
emissao utilizada foi de 0,08 tCO,/t aco (IPCC, 2006). A Tabela 84 resume as emissées de CO, para o
cendrio base por usina EAF no Brasil.

Tabela 84 - Usinas EAF Brasileiras, Fator de Emissdo para o Processo EAF e Emissdes para o
Cenario Base

Fator de Emissao
(tCO,/t aco)

CO, emitido sem CCS
(t/h)
103,25

N° Usinas™

16

(1) As usinas consideradas sdo a Sinobras, no Pard; a Gerdau, do Ceard, Pernambuco, Bahia, Rio de Janeiro, duas em Sio Paulo,
duas no Rio Grande do Sul e uma no Parané; a ArcelorMittal, em Minas Gerais, Espirito Santo e Sdo Paulo; duas Votorantim no
Rio de Janeiro; a Villares Metals, em Sao Paulo.

Fonte: Elaboracao proépria a partir de CGEE, 2008; IPCC, 2006

Foi considerada uma taxa de captura de 0% na cogeracao (vapor e eletricidade necessarios a
captura seriam fornecidos por uma central de cogeracao). Para os calculos dos custos, foi feita uma
simulacdo similar a captura na cogeracao, ja apresentada neste item.

O CO, emitido da cogeracao, que gera a penalidade energética do processo, foi calculado de acordo
com a Equacao 29:

_ VOM CHP -VOM captura

COZ pen. CHP — Prego GN

xFE GN (29

Onde,

CO, sencHp = CO, emitido pela cogeracao devido a penalidade energética (tCO,/ano);

VOM ., = Custos variaveis da planta de cogeracao (US$/ano);
VOM — Custos variaveis da planta de captura (US$/ano);

Preco GN = Preco do gas natural, 0,46 US$/m?® (BEN, 2012);
FE ., = Fator de emissdo do gas natural 0,0023 tCO,/m?*(IPCC, 2006).
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O CO, evitado € a diferenca entre o CO, emitido sem CCS e com CCS, levando em conta o CO,
emitido pela planta de cogeracao, isto é, a penalidade energética, como pode ser visto na Equacao 30:

CO, evitad 0 =CO, em itido sem CCS—(CO2 emitido com CCS + penalidade energética) (30)

Calcularam-se, no [ECM, custo de capital, custos varidveis e fixos para captura sem geracdo de
vapor e eletricidade e, a seguir, com geracgao de ambos (cogeracdo). O custo da captura com CHP (US$/
tCO, evitado) retne os seguintes custos, de acordo com a Equacao 31:

Inv. Capt +Inv. CHP

FA
s CO, evit CHP x 8760 x FC

+VO Mo + FO Mo
Custo

(31)

Onde,

Inv. Capt = Investimento da planta de captura (US$/ano);

Inv. CHP = Investimento da planta de cogeracio (US$/ano);

FA = Fator de anuidade, calculado a partir de uma taxa de desconto de 10% e tempo de vida util
de 30 anos;

VOM ,,, = Custos variaveis da planta de cogeracao (US$/ano);

FOM ,,, = Custos fixos da planta de cogeracao (US$/ano);

CO, iadocrp = Quantidade de CO, evitado com a planta de captura e cogeragao (tCOZ/ h);

FC = Fator de capacidade da planta de 20%.

A Tabela 85 resume os custos com a captura, sem considerar a cogeracao.

Tabela 85 - Custos Relativos a Captura por Usina EAF

Investimento na Captura

VOM captura FOM captura

Empresa

Estado

(MUSS$) (MUS$/ano) (MUS$/ano)
Sinobras Para 5,81 1,33 0,32
Gerdau Ceard 3,07 0,80 0,19
Gerdau Pernambuco 6,61 1,47 0,35
Gerdau Bahia 8,15 1,74 0,42
ArcelorMittal Minas Gerais 18,50 3,35 0,82
ArcelorMittal Espirito Santo 10,37 2,11 0,51
Votorantim Rio de Janeiro 11,79 2,34 0,57
Votorantim Rio de Janeiro 15,89 2,96 0,72
Gerdau Rio de Janeiro 21,05 3,71 0,91
Gerdau S&o Paulo 8,90 1,87 0,45
ArcelorMittal S&o Paulo 17,20 3,16 0,77
Gerdau S&o Paulo 17,20 3,16 0,77
Villares Metals S&o Paulo 2,70 0,72 0,17
Gerdau Rio Grande do Sul 7,00 1,54 0,37
Gerdau Rio Grande do Sul 8,00 1,72 0,41
Gerdau Parana 7,39 1,61 0,39

Fonte: Elaboracao propria
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A Tabela 86 apresenta o CO, capturado, a emissao relativa a penalidade energética e os custos
com a cogeracao.

Tabela 86 - Custos e Desempenho Relativos a Captura com a Cogeracao - EAF

Co, Co, Investimento | VOM CHP | FOM CHP
Empresa Estado capturado | penalidade | CHP (MUS$/ | (MUS$/ (MUS$/
(t/h) CHP (t/h) ano) ano) ano)
Sinobras Para 2,74 0,89 1,16 1,40 0,29
Gerdau Ceara 1,28 0,42 0,54 0,67 0,16
Gerdau Pernambuco 3,20 1,03 1,36 1,63 0,32
Gerdau Bahia 411 1,32 1,75 2,08 0,39
ArcelorMittal Minas 10,96 3,42 4,65 539 0,81
Gerais
ArcelorMittal SRl 5.48 1,74 233 275 048
Santo
Votorantim Rio de 6,39 2,02 2,71 3,19 0,54
Janeiro
Votorantim e 9,13 2.86 3,88 4,51 0,71
Janeiro
Gerdau Rio de 12,79 3,97 5.42 6,26 0,91
Janeiro
Gerdau Sdo Paulo 4,57 1,46 1,94 2,30 0,42
ArcelorMittal Sédo Paulo 10,05 3,14 4,26 4,95 0,76
Gerdau Sédo Paulo 10,05 3,14 4,26 4,95 0,76
Villares Metals Sdo Paulo 1,10 0,37 0,47 0,58 0,14
Gerdau R ErE e 3,42 1,10 1,45 1,74 0,34
do Sul
Gerdau Rio Grande 4,02 1,29 1,71 2,03 0,38
do Sul
Gerdau Parana 3,65 1,18 1,55 1,85 0,36

Fonte: Elaboracao proépria

Os custos de abatimento da captura nas usinas EAF sdo apresentados na Tabela 87.

Tabela 87 - Custo de Abatimento para as Usinas EAF

Custo™ (US$/tCO,)

152,16

(1) As usinas consideradas sdo a Sinobras, no Para; a Gerdau, do Ceara, Pernambuco, Bahia, Rio de Janeiro, duas em Sio Paulo,
duas no Rio Grande do Sul e uma no Parana; a ArcelorMittal, em Minas Gerais, Espirito Santo e Sdo Paulo; duas Votorantim no

Rio de Janeiro; a Villares Metals, em Sao Paulo.

Fonte: Elaboracao propria
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Apesar de os custos de abatimento para a captura nas usinas EAF se mostrarem superiores aos da
captura nas usinas integradas, sio inferiores aos apresentados por Wiley et al. (2011), de US$ 250/
tCO, evitado. Nao se discute atualmente na literatura a opcao da captura nas usinas EAF. Seu preco
¢ considerado alto pelo fato de produzirem pequena quantidade de aco.

6.3 CAPTURA DE CARBONO NA PRODUCAO DE AMONIA

A amonia é produzida pela reacdo de nitrogénio e hidrogénio no processo chamado Haber-Bosch.
Ha trés principais rotas de producao de amoénia: reforma a vapor de gas natural ou hidrocarbonetos
leves;'®® oxidacao parcial de éleo combustivel pesado ou residuo de vacuo; gasificacdo de carvao
(ZHOU et al., 2010; MCTI, 2010). No entanto, esta tltima nao é mais utilizada, exceto na China, visto
que seu processo é o que mais emite GEE e apresenta maior consumo energético (ZHOU et al., 2010).

A rota mais eficiente e com menores impactos ambientais é a reforma a vapor de gas natural, que
¢ dessulfurizado, misturado com vapor e convertido a gas de sintese!®* sobre catalisador de niquel
no reformador primario (Equacao 32). O CO reage, em seguida, com vapor para produzir CO, e H,
(Equacao 33). O diéxido de carbono é entao removido da corrente de gas principal e pode ser utilizado
para producao de ureia, comercializado como coproduto ou ventilado para a atmosfera. Finalmente,
o hidrogénio reage com o nitrogénio para formar a amoénia (NH.,) (Equacdo 34), que pode ser vendi-
da como produto, por exemplo, para a industria de bebidas, ou utilizada para produzir fertilizantes
(ZHOU et al., 2010; MCTI, 2010; RAFIQUL et al., 2002; WORREL et al., 2000; FARLA et al., 1995).

Um diagrama simplificado pode ser visto na Figura 87.

CH,+ H,O — CO + 3H, (32)
CO+HO —» CO,+H, 33

N,+ 2H, — 2NH, (34

Figura 87 - Diagrama Simplificado da Producao de Amoénia
Fonte: ZHOU et al., 2010

Aproximadamente, 10% da producao de amoénia sdo destinados a producao de aminas e outros
compostos organicos, como fluidos refrigerantes, e a producdo de ureia grau técnico, utilizada como
insumo quimico em outros processos produtivos (MCTI, 2010).

103 Liquidos de gas natural, gas liquefeito de petréleo ou nafta.

104 Mistura de monoxido de carbono (CO) e hidrogénio (H,).
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Como subproduto da fabricacdo de amonia, € gerado CO,, que € removido através de torres de
absorcao (empregando carbonato de potéssio ou dietanolamina de metila), e o gas efluente, depois
de purificado, é comprimido e enviado para um reator de conversao de amoénia na presenca de um
catalisador a base de ¢xido de ferro. O efluente do reator é entdo refrigerado para a condensacao da
amonia, obtida na forma anidra (TOLMASQUIM et al., 2003).

De 50% a 60% do consumo de gas natural nesse processo sdo na forma de matéria-prima para a
producao de hidrogénio, e o restante é consumido como combustivel no reformador primario e no
preaquecimento do metano. E gerado vapor a 315,6°C na caldeira de recuperacéo e a 204,4°C no
conversor de amoénia. Eletricidade € consumida na coluna de absorcao de CO,, nos compressores de
ar e de metano, no conversor de amoénia e no resfriador da aménia. O consumo energético especifico
é maior quando se utilizam residuos de hidrocarbonetos, em vez de gas natural (TOLMASQUIM et
al., 2003).

Apesar de o CO, ja ser capturado na produgao de amonia, € utilizado em outros processos e nao
para armazenamento (IPCC, 2005). A producio de ureia a partir de amoénia é uma eficiente opcao
para capturar CO,, no entanto a emissao desse GEE ¢ apenas realocada da planta de amoénia para a
agricultura (STRAIT: NAVKAR, 2010). Se o CO, da planta de amoénia for capturado e armazenado, 0
stripper € um local conveniente para coletar esse gas. Isso ja € feito, sendo o CO, comprimido a 2.000
psig e enviado para a planta de ureia. Para o CCS, o mesmo sistema sera utilizado para secar e compri-
mir o CO, em uma corrente quase pura, a baixo custo, inferior a Us$ 5/tCO, evitado, e envia-lo para
um duto (FARLA et al., 1995). A partir dai, pode ser usado para EOR' ou armazenado em formacoes
geoldgicas (STRAIT: NAVKAR, 2010). Para a primeira opcao, a planta Enid Fertilizer, em Oklahoma,
EUA, ja capturou, em 2003, cerca de 600 mil toneladas de CO, para utilizacao em EOR (UNIDO, 2010).

Segundo Farla et al. (1995), 1,2 tonelada de CO, é recuperada na producao de uma tonelada de amoé-
nia. Parte do CO, recuperado € utilizada e o resto € ventado para a atmosfera. Aproximadamente, 750
kg de CO, sdo utilizados para a producdo de uma tonelada de ureia. Para Unido (2010), a industria de
amoénia ja utiliza aproximadamente 36% de CO, removido do gas de sintese para a etapa de limpeza
do gas. Destes, cerca de 33% sao utilizados para a producao de ureia e 2,2% sdo vendidos para outros
usos. Um estudo realizado pela International Fertiliser Industry Association comparou a eficiéncia
energética de plantas construidas nas ultimas quatro décadas. As emissoes variaram entre 1,5e 3,1
toneladas de CO, por tonelada de amoénia produzida. Destes, 0,88 tonelada de CO, ¢ requerido para
produzir uma tonelada de ureia (IEA, 2008).

6.3.1 CuUsTOS DA CAPTURA NA PRODUCAO DE AMONIA

Farla et al. (1995) estimam o custo para a compressao do CO, recuperado na producao de amoénia
para uma planta com capacidade de 700 kt/ano. O custo para compressio e desidratacdo é de US$
8/t de CO, evitado. Os custos podem ser vistos na Tabela 88.

105 Enhanced oil recovery, traducdo em inglés para recuperacao avancada de petroéleo.
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Tabela 88 - Custos da Captura de CO, na Producéo de Aménia

Parametros ‘ Unidade ‘ Valor
Capacidade da planta Kt/ano 700
Consumo elétrico MJ/tCO, 401
Consumo de vapor MJ/tCO, 8
Custo de investimento US$ milhdes 10
Custo de capital US$ milhdes 0,7
Custo O&M US$ milhdes 0,3
Custo com eletricidade US$ milhdes 3,9
Custo com vapor US$ milhdes -
CO, evitado ktCO,/ano 650
Custo de abatimento US$/tCO, 8

Fonte: FARLA et al., 1995

Para Hendriks et al. (2004), o custo de abatimento para a captura de CO, na producao de amonia ¢
de US$ 3/tCO, evitado para a corrente pura. Vale ressaltar que o custo da captura de CO, dos gases de
combustdo é significativamente mais alto, ja que o gas esta diluido em uma corrente de concentracao
de 8% v/v (HENDRIKS et al., 2004). Esse CO, pode ser recuperado por absorcao quimica, no entanto
deve-se concentra-lo, o que aumenta os custos (STRAIT, NAVKAR, 2010). Por exemplo, ainda de
acordo com Hendriks et al. (2004), o custo da captura para o CO, oriundo dos gases de combustao €
de € 36/tCO, evitado. A Tabela 89 apresenta a concentracao das correntes de diferentes processos
industriais e respectivos custos, excluindo custo de compressao.

Tabela 89 - Concentracdes Tipicas de Gases de Correntes Industriais e Respectivos Custos de
Captura

Planta ‘ Corzgzc’;n:a)géo ‘ Custo de captura (€/tC0,)™"
Cimento 15-25 28

Siderurgia 15-20 29

Amonia (exausto) 8 36

Aménia (CO, puro) Corrente pura 3

Refinarias 3-18 29-424

Hidrogénio (exausto) 8 36

Hidrogénio (CO, puro) Corrente pura 3

Petroguimica 8-13 32-36

(1) Este custo exclui o custo de compressao.

Fonte: HENDRIKS et al., 2004
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6.3.2 POTENCIAL DA APLICACAO DA CAPTURA DE CARBONO PARA AS PLANTAS
DE AMONIA EXISTENTES

O potencial da aplicacdo da captura de carbono foi feito para as quatro mais importantes plan-
tas de producdo de amoénia do pais, sendo duas da Petrobras e duas da Vale. Foi, entdo, calculada
a emissao de CO, de cada planta para o cenario de referéncia, em que ainda nao ha a captura para
estocagem de CO, "%

A Tabela 90 apresenta os dados de consumo total de energia, consumo de H, e taxa de captura
de CO, utilizados nos calculos para os resultados apresentados na Tabela 91, que apresenta as emis-
soes totals energéticas e de processo de CO, de cada planta de amoénia no Brasil para o baseline, sem
considerar a captura para ureia.

Nesse caso, foi considerada a producéo de hidrogénio com captura por MDEA. O fator de emissao
do gas natural utilizado foi de 56,1tCO,/TJ e, para o caso da Vale, foi utilizado o fator de emissao da
nafta de 73,3 tCO,/TJ, os mesmos utilizados no capitulo de refino no relatoério técnico de CCS.

Tabela 90 - Consumo de Energia e de H, para Producao de Amoénia e CO, Capturado para a
Producao de Hidrogénio

Empresa Matéria-prima ConsumoAtojcaI ConsumE) Hz % CO, Capturado
(GJ/ t amonia) (GJ/t amobnia) (UGH)

Petrobras (1) GN 33,8 32,3 0,59

Petrobras (2) GN 33,8 32,8 0,59

Vale (1) Residuo asfaltico 45,0 43,0 0,59

Vale (2) HC leve e/ou GN 45,0 43,0 0,59

Fonte: Elaboracao propria a partir do capitulo de refino no relatorio técnico de CCS.

Tabela 91 - Emissdes de CO, para as Plantas de Amoénia Brasileiras, sem Considerar a Captura
para Ureia

o - Emissdo CO, de Emissao CO
Matéria- Producao 2 o 2
Empresa Local . processo (Mt/ energético (Mt/
prima (t/ano)
ano) ano)
Petrobras (1) BA GN 375.417,42 0,40 0,31
Petrobras (2) SE GN 345.839,08 0,38 0,28
Vale (1) PR Residuo | 311 951,80 0,58 0,45
asfaltico
vale (2) SP HClevee/ | 59 894 45 0,30 0,23
ou GN
Total - - 1.192.102,75 1,66 1,26

Fonte: Elaboracao proépria a partir de ABIQUIM, 2013; VALE, 2011

106 Apenas para a producao de ureia e outros compostos, como ja foi dito no item anterior.
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As emissoes de CO, de processo e energeética, para cada empresa, antes de serem descontadas as
emissoes de CO, que sao destinadas a producdo de ureia, podem ser vistas na Tabela 92.

Tabela 92 - Emiss6es de CO, por Planta de Aménia, Antes da Producao de Ureia

Emissdes de Emissdes
Empresa processo energéticas
(Mt/ano) (Mt/ano)
Petrobras (1) 0,40 0,31
Petrobras (2) 0,38 0,28
vale (1) 0,58 0,45
vale (2) 0,30 0,23
Total 1,66 1,26

Fonte: Elaboracao prépria

A Tabela 93 apresenta as emissoes de CO, de processo que sao direcionadas para a produgao de
ureia, para o cenério de referéncia.

Tabela 93 - Producao de Ureia por Planta, Consumo de CO, por Tonelada de Ureia Produzida e
Consumo de CO, Anual para a Producéo de Ureia

Consumo de CO,
para producgao de

Produgdo ureia Consumo de CO,

Empresa

(t/ano) (tCO,/t ureia) Wi ()
Petrobras (1) 374.358,78 0,73 0,27
Petrobras (2) 496.876,20 0,73 0,36
Vale (1) 476.456,63 0,73 0,35
vale (2) 0,00 0,00 0,00

Fonte: Elaboracao proépria a partir de HYDROCARBON PROCESSING, 2005

Com a producao de ureia, as emissoes de CO, se reduzem. Assim, a quantidade de CO, anual que
se pode capturar ¢ a diferenca entre as emissoes de CO, de processo (Tabela 92) e as emissées de CO,
que sao descontadas, ja que o gas é utilizado para a producdo de ureia (Tabela 94). Vale lembrar que
este estudo considera apenas a captura para o CO, de processo, ndo considerando o CO, energético,
ja que este € mais diluido, o que encarece a captura. A Tabela 94 apresenta as emissoes de CO,, ja
descontando o CO, que ¢ direcionado para a producéo de ureia, o CO, energético, que continua o

mesmo antes da captura para a ureia, e a emissao total.
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Tabela 94 - Emissées de CO, Anuais apds a Captura para a Produgéo de Ureia

Empresa Emi§séo QOZ processo CO, energético apos ureia Emissdo Total
apos ureia (Mt/ano) (Mt/ano) (Mt/ano)

Petrobras (1) 0,13 0,31 0,44

Petrobras (2) 0,01 0,28 0,29

Vale (1) 0,23 0,45 0,68

Vale (2) 0,30 0,23 0,53

Total 0,67 1,26 1,94

Fonte: Elaboracao propria

Assim, as emissoes de processo que podem ser capturadas, apés descontada a parcela de CO, que €
removida para a produgao de ureia, € de 0,67 Mt/ano. Essa corrente de CO, € pura, assim o custo de aba-
timento para capturar este CO,, que ¢ ventado atualmente, € inferior a US$ 5/tCO,, que ¢ o custo apenas
de compressdo e desidratacdo. Esse custo foi calculado em simulacdes no software IECM para captura
nos setores de cimento e siderurgia. A simulacdo feita resultou num custo de capital para compressao e
desidratacdo em torno de US$ 65 milhoes para uma quantidade de CO, capturado em torno de 4 Mt CO,/
ano. Nivelou-se o custo a uma taxa de desconto de 12%, e a razao entre esse custo de capital nivelado e a
quantidade de CO, capturado ao ano resulta em custo de abatimento em torno de USs$ 3/tCO,.

Foi também calculado o potencial da captura de CO, envolvendo mudanga no processo, utilizan-
do, para a producao de hidrogénio, a captura com absorcao fisica, com Selexol como solvente. Essa
situacdo apresenta maior custo de abatimento, j& que é necessdrio alterar o processo produtivo da
amoénia. Para tal, foi utilizada uma taxa de captura de 73,3% e um consumo de H, de 27,4 GJ/t amoénia
para as plantas da Petrobras, que utilizam gas natural como matéria-prima, e de 36,4 GJ/t amoénia
para as plantas da Vale, que utilizam, além de géas natural, residuo asfaltico e hidrocarbonetos leves.
Esses dados foram obtidos do capitulo de refino no relatorio técnico de CCS.

As emissoes de CO, para esse cenario com captura com Selexol podem ser vistas na Tabela 95.

Tabela 95 - Emissées de CO, para Captura na Producdo de Amoénia Utilizando Selexol
Como Solvente

L Consumo de S
Emissao Emissao CO S D
co 2 Emissao CO Emissao
CO, de 2 de processo . 2
Empresa 3 para produ- 2 : energeéticas total
processo (Mt/ = : apos ureia
ano) ¢ao de ureia (Mt/ano) (Mt/ano) (Mt/ano)
(Mt/ano)
Petrobras (1) 0,42 0,27 0,15 0,19 0,34
Petrobras (2) 0,39 0,36 0,03 0,16 0,19
vale (1) 0,61 0,35 0,26 0,27 0,53
Vale (2) 0,31 0,00 0,31 0,14 0,45
Total 1,73 0,98 0,75 0,75 1,50

Fonte: Elaboracao proépria
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Comparando a Tabela 94 e a Tabela 95, nota-se que esse novo processo emite 1,50 Mt/ano contra
1,94 Mt/ano do processo anterior, utilizando MDEA para producdo de hidrogénio. Assim, essa mu-
danca de processo reduz consideravelmente as emissoes.

Para o célculo de potenciais e custos de abatimento, foram consideradas trés situacoes:

a) Nao muda o processo, mas passa a capturar e, a seguir, muda o processo;
b) Muda o processo, nao captura e, a seguir, captura;

c) Muda e captura simultaneamente.

Para a opcdo A, o potencial de abatimento total para todas as quatro plantas de amoénia é de 0,67
Mt/ano, que é a diferenca entre as emissoes de processo antes da producao de ureia (Tabela 92) e
o consumo de CO, para producao de ureia (Tabela 93). Como o processo nao ¢ alterado, o custo de
abatimento ¢ inferior a US$ 5/tCO, evitado, que, como ja mencionado, € o custo referente apenas a
compressao e desidratacéo.

Para a segunda etapa da opcao A, que consiste em mudar o processo, fazendo a captura, o poten-
cial ¢ de 0,51 Mt/ano, que é exatamente a diferenca entre as emissoes energéticas do processo com
MDEA e com 0 novo processo, com Selexol. O custo de abatimento para essa etapa é de US$ 197,44/
tCO, evitado. Esse custo foi calculado a partir das seguintes informacées apresentadas na Tabela 96:

Tabela 96 - Custos para Producao de Hidrogénio Utilizando MDEA e Selexol

Custo Prod. H, MDEA Custo Prod. H, Selexol Delta Custo
Empresa Z 2
($/kgH,) ($/kgH,) (M$/ano)
Petrobras (1) 1,60 1,83 15,24
Petrobras (2) 1,60 1,83 14,04
vale (1) 6,00 6,90 47,33
Vale (2) 6,00 6,90 24,34

Fonte: Capitulo de refino no relatério técnico de CCS

A diferenca entre os custos nos dois casos foi calculada a partir da Equacao 35:

A=(B-C) x D xE ()
Onde:
A= Delta custo em MUS$/ano;
B = Custo da producio de H, por Selexol em US$/kg H;
C = Custo da producao de H, por MDEA em US$/kg H.;
D =018 tH,/t am6nia (HYDROCARBON PROCESSING, 2005);

E = Producao de amoénia em kg.
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Assim, esse custo de abatimento de US$ 197,44/tCO, evitado foi calculado como sendo a razao
entre o delta custo e a diferenca entre as emissoes de CO, energético dos dois processos.

Para o caso B, o potencial de mudar o processo, mas nao capturar, é de 0,44 Mt/ano, que é a di-
ferenca entre as emissoes totais de CO, no processo com MDEA e no processo com Selexol, ambas
apos a producéo de ureia. Seu custo de abatimento ¢ de US$ 231,65/tCO, evitado, que ¢ a razéo entre
o delta custo e o potencial de abatimento.

Para a segunda etapa da opcdo B, que faz a captura ja com o novo processo, o custo de abatimento
é inferior a US$ 5/tCO, evitado, ja que nao ha alteracao de processo, e o potencial ¢ de 0,75 Mt/ano,
que ¢ a diferenga entre as emissées do processo MDEA, das emissoes de CO, energético do processo
Selexol e do potencial da primeira etapa do caso B, de 0,44 Mt/ano.

Para o caso C, em que hd mudanca e captura, o potencial é de 1,19 Mt/ano, calculado como sendo
a diferenca entre as emissoes do processo MDEA e das emissoes de CO, energético do processo
Selexol e o custo de abatimento ¢ de US$ 85,15/tCO, evitado, que ¢ a razdo entre o delta custo e o
potencial de abatimento.

Os potenciais e custos de abatimento se resumem na Tabela 97.

Tabela 97 - Potenciais e Custos de Abatimento para a Captura na Producdo de Aménia no Brasil

Potencial Custo
(Mt/ano) (US$/t CO, evitado)

12 etapa 0,67 5,00
22 etapa 0,51 197,44

12 etapa 0,44 231,65
2@ etapa 0,75 5,00

1,19 85,15

Fonte: Elaboracao proépria

Sem levar em consideracao o tempo, nas opcoes apresentadas para a captura, todas as trés opgoes
sdo equivalentes em custo total, ja que, para um grafico potencial x custo (Figura 88), suas areas se-
riam as mesmas. Isso ndo acontece em abatimento ou relacdo beneficio-custo. O que vai interferir é
o tempo, que considera uma taxa de desconto.
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Fonte: Elaboracao prépria

6.3.3 POTENCIAL DA APLICACAO DA CAPTURA DE CARBONO PARA AS PLANTAS
DE AMONIA FUTURAS

Foi calculado o potencial da aplicacao da captura para as plantas de aménia inseridas no plano de expan-
sdo do governo. Sao elas: UFNIII, prevista para 2014; UFN IV, prevista para 2018; e UFN V, prevista para

2015. As futuras plantas e suas respectivas producoes de amonia e ureia estdo apresentadas na Tabela 98.

Tabela 98 - Plantas de amonia e/ou ureia no plano de expansao de fertilizantes

Empresa Localizacdo | Matéria-prima Produgé;)naor;c“)nia v/ Produgggotireia (t/
UFN III MS GN 761.000 1.210.000
UFN IV ES GN 430.000 763.000

UFN V MG GN 519.000 0

Fonte: ANDA, 2013

Os mesmos calculos foram realizados para estas UFN e, devido a grande quantidade de ureia que
sera produzida nas UFN Il e IV, nao sobrara CO, de processo para ser capturado e entao estocado.
Assim, o potencial de captura de CO, foi calculado apenas para a UFN V.
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A Tabela 99 apresenta os dados utilizados para o calculo da UFN V e as emissées de CO, para o
cenario de referéncia para essa planta que produz apenas amoénia. Nota-se que a quantidade de CO,
disponivel para a captura ¢ de 0,56 Mt/ano, referente ao CO, de processo.

Tabela 99 - Emiss6es de CO, para a Planta de Aménia UFN V para o Processo de Produgéo de
Hidrogénio Usando MDEA

Consumo Emissao
(o)
Total Consumo %o CO, Co, de Co, Total

(GJ/ t (Mt/
amonia) ano)

de H, (GJ/ | Capturado processo energético
tNH,) (UGH) (Mt/ano) (Mt/ano)

UFNV 33,8 32,3 59,20% 0,56 0,43 0,98

Fonte: Elaboracao propria a partir do capitulo de refino no relatério técnico de CCS

Assim como para as plantas existentes, foi calculado o potencial da captura de CO, envolvendo
mudanca no processo, utilizando, para a producdo de hidrogénio, a captura com absorcao fisica com
Selexol como solvente. As emissées para esse novo processo podem ser vistas na Tabela 100. Com
a mudanca do processo, a quantidade de CO, que pode ser capturada ¢ de 0,58 Mt/ano, e a emissao
total de CO, se reduz de 0,98 Mt/ano (Tabela 99) para 0,84 Mt/ano (Tabela 100).

Tabela 100 - Emissées de CO, para a Planta UFN V para o Processo de Producao de Hidrogénio
Usando Selexol

Emissao
Total
(Mt/ano)

Consumo CO, de

(o)
(80, processo
Capturado(UGH) (Mt/ano)

CO, energético
(Mt/ano)

Planta de H, (GJ/
tNH,)

UFNV 27,4 73,3% 0,58 0,26 0,84

Fonte: Elaboracao propria a partir do capitulo de refino no relatério técnico de CCS

Para o célculo de potenciais e custos de abatimento, foram consideradas trés situacoes:

a) Nao muda o processo, mas passa a capturar e, a seguir, muda o0 processo;
b) Muda o processo, nao captura e, a seguir, captura;

¢) Muda e captura simultaneamente.

Para a opcao A, o potencial de abatimento da planta UFN V é de 0,56 Mt/ano. Como o processo
ndo é alterado, o custo de abatimento é inferior a US$ 5/tCO, evitado, que, como mencionado, € o
custo referente apenas a compressao e desidratacao.

Para a segunda etapa da opcao A, que consiste em mudar o processo, fazendo a captura, o poten-
cial é de 0,17 Mt/ano, que é exatamente a diferenca entre as emissdes energéticas do processo com
MDEA e com 0 novo processo, com Selexol. O custo de abatimento para essa etapa é de US$ 123,41/
tCO, evitado. Esse custo foi calculado a partir das seguintes informacées apresentadas na Tabela 101:

/1] 256



Tabela 101 - Custos para Producéo de Hidrogénio Utilizando MDEA e Selexol

Custo Prod. H, MEA ($/kgH,) | Custo Prod. H, Selexol ($/kgH,) Delta Custo (M$/ano)

1,6 1,83 21,07

Fonte: Capitulo de refino no relatério técnico de CCS

Assim, esse custo de abatimento de US$ 123,41/tCO, evitado foi calculado como sendo a razao
entre o delta custo e a diferenca entre as emissoes de CO, energético dos dois processos.

Para o caso B, o potencial de mudar o processo, mas nao capturar, é¢ de 0,14 Mt/ano, que ¢ a diferenca
entre as emissoes totais de CO, no processo com MDEA e no processo com Selexol. Seu custo de aba-
timento é de US$ 147,65/tCO, evitado, que ¢ a razao entre o delta custo e o potencial de abatimento.

Para a segunda etapa da opcao B, que faz a captura ja com o novo processo, o custo de abatimento
é inferior a US$ 5/tCO, evitado, j& que ndo hd alteracdo de processo, e o potencial ¢ de 0,58 Mt/ano,
que € a diferenca entre as emissoes do processo MDEA, das emissoes de CO, energético do processo
Selexol e do potencial da primeira etapa do caso B, de 0,14 Mt/ano.

Para o caso C, em que ha mudanca e captura, o potencial é de 0,73 Mt/ano, calculado como
sendo a diferenca entre as emissoes do processo MDEA e das emissoes de CO, energético do
processo Selexol e o custo de abatimento ¢ de US$ 28,96/tCO, evitado, que ¢ a razdo entre o delta
custo e o potencial de abatimento.
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7  QUESTOES REGULATORIAS ASSOCIADAS AO
TRANSPORTE DE CARBONO POR CARBODUTOS

Regulacdo pode ser definida como uma forma de intervencao do Estado para disciplinar o funcio-
namento dos mercados, limitando, assim, os graus de liberdade dos agentes econémicos nas tomadas
de decisao (CAMARGO, 2012). A acao regulatoria se dd por meio de leis, regulamentos e outras regras
editadas pelo poder publico (ANP, 2013; CAMARGO, 2012). Segundo o artigo 174 da Constituicao
Federal de 1988, o papel do Estado como regulador é:

Art. 174. Como agente normativo e regulador da atividade econdémica, o Estado exercerd, na
forma da lei, as funcoes de fiscalizacao, incentivo e planejamento, sendo este determinante
para o setor publico e indicativo para o setor privado.

A tarefa regulatéria’®” é motivada por questées como: existéncia de monopdlios; existéncia de
dificuldades decorrentes da assimetria de informacoes entre agentes; e presenca de externalidades
(BNDES, 2010; CAMARGO, 2012; VARIAN, 2012).

O monopodlio consiste em um modelo de estrutura de mercado oposto ao da concorréncia perfeita, pois
apenasuma empresa supre toda a oferta do mercado. Inumeros motivos podem ensejar a formacao de um
monopolio, por exemplo, restricoes legais a entrada de outras empresas - o que ocorreu durante décadas
no setor de petroleo no Brasil. Um monopdlio é dito natural quando o nivel de producdo suficiente (ou
quase suficiente) para abastecer todo o mercado demandante ocorre ao minimo custo médio de producao
quando concentrada em um unico agente (FERGUNSON, 1989). Em uma situacdo de monopolio natural,
o custo marginal - condicdo econémica de otimalidade de precos - € menor que o custo médio em funcdo
de enormes economias de escala. Como resultado, a condicao ¢tima de preco igual a custo marginal gera
prejuizo para o monopolista natural (VARIAN, 2012). As caracteristicas tipicas de um monopolio natural sao:
i) capital intensivo e economia de escala; ii) incapacidade de estocagem e demanda flutuante; iii) presenca
de rendas de localizacao; iv) servico ou produto essencial para os consumidores; v) presenca de conexao
direta com os consumidores (NEWBERY, 1996; PYNDICK, 2009). O monopdlio natural, portanto, ¢ uma
condicao particular de monopélio. Uma questao importante desse tipo de estrutura de mercado é que
0 agente produtor/operador pode definir altos precos (muito acima dos custos marginal e médio) com o
intuito de maximizar seus lucros. Entdo, surge a necessidade de intervencao do Estado, ou seja, a criacao
de uma regulacdo para controlar as acoes do agente produtor/operador (PYNDICK, 2009).

Ao longo da cadeia de um projeto de CCGS, existern segmentos (e.g., nas etapas de coleta e transporte
de CO,) que apresentam caracteristicas de monopolio natural, ensejando a necessidade de regulacao.

107 Para mais informacoes sobre regulacdo para CCGS, ver Costa (2014).
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O fenémeno da informacao assimétrica envolve duas dimensdes principais, uma exégena e outra en-
ddgena as firmas, correspondentes, respectivamente, a selecdo adversa e ao risco moral (RESENDE, 1997).
A selecdo adversa é provocada pelo fato de o regulador ndo ter o mesmo nivel de informacdes que a firma
regulada a respeito de fatores exdgenos que afetam a eficiéncia da firma como parametros tecnologicos e
comportamento da demanda. O risco moral é provocado pelo fato de somente a firma ter conhecimento
do resultado de determinados movimentos intrinsecamente enddgenos como custos e resultados de
medidas administrativas. Este gera a possibilidade de manipulacdo do esforco pelas firmas, objetivando,
por exemplo, a obtencao de vantagens na revisio de contratos ou na estipulaciao de metas regulatorias
(PYNDICK, 2009). Projetos de CCGS tém diversos estagios em que ha informacado assimétrica entre agentes.

No ambito das mudancas climaticas globais, o consumo de combustiveis fosseis, principais recursos
energéticos atualmente usados, gera grandes quantidades de emissoes de GEE, reconhecidas como
externalidades negativas. Externalidades (positivas ou negativas) podem ser definidas como efeitos
colaterais de uma atividade sobre aqueles que nao estdo diretamente envolvidos nela (PYNDICK,
2009). Mais precisamente, externalidades sdo custos ou beneficios incorridos por agentes ndo en-
volvidos em determinada atividade econdmica em que esses custos-beneficios nao sdo compensa-
dos (PEARCE; TURNER, 1991). As externalidades aqui mencionadas sao definidas como disturbios
ambientais decorrentes das imperfeicoes de mercado. Uma vez corrigidas essas imperfeicoes, via
avancos tecnologicos e novos precos que incorporassem os custos ambientais, o mercado promoveria,
gradualmente e na auséncia de outras falhas, o equilibrio entre os custos e os beneficios sociais das
trocas entre os agentes econémicos (PEARCE; TURNER, 1991; RATHMANN, 2012).

Com o intuito de reduzir as emissées de CO,, instrumentos econémicos terminam por criar precos
e/ou mercados para essa externalidade, gerando a demanda por medidas de mitigacdo de emissdes.
Uma medida que seria promissora, levando em conta a escala das emissoes dos setores energoin-
tensivos brasileiros, € a captura e armazenamento geoldgico de CO,, como mostrado ao longo dos
capitulos anteriores deste relatorio.

As tecnologias de CCGS, ao serem implementadas, provocariam o surgimento de um novo mer-
cado, com diversos novos agentes com diferentes condicées de funcionamento ao longo da cadeia
de um projeto de CCGS. Esse novo mercado, por sua vez, esta sujeito a um conjunto de imperfeicoes
(em especial, situacées de monopdlio e informacao assimétrica) que podem novamente desviar seu
funcionamento da condicdo de otimalidade econdémica, como sera discutido a seguir.

Portanto, para promover a contestabilidade do mercado, promover o bem-estar e corrigir falhas
e externalidades negativas, surge a necessidade de uma regulacao especifica para essas atividades
(KRUGMAN; WELLS, 2007).

A partir dessa contextualizacao, os objetivos principais deste capitulo consistem na apresentacao
de questdes regulatorias relevantes sobre o tema, citando exemplos de regulacées especificas para
CCGS no mundo, e na apresentacio de uma proposta'® de estrutura regulatéria para captura, trans-
porte e armazenamento geologico de CO, para o Brasil. Essa proposta de estrutura regulatéria inclui
identificacdo das informacoes técnicas necessarias, identificacdo dos pontos criticos de um projeto
de sequestro geoldgico de CO,, respectivas etapas de um projeto de CCGS, além da identificacao dos
agentes que atuariam no processo e suas respectivas responsabilidades.

108 Essa proposta para o Brasil é baseada na tese de doutorado da autora deste capitulo (COSTA, 2014).
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7.1 REevisAo DAS REGULACOES DE CCGS EXISTENTES NO MUNDO

A implementacdo do CCGS ao redor do mundo envolvera tanto questoes legais quanto regulatorias.
Serd necessario elaborar regulacoes flexiveis e adaptaveis (como serd discutido adiante), principal-
mente nos primeiros anos. Atualmente, os governos da Europa, Estados Unidos e Australia estdo
revisando suas regulacoes de extracao e/ou impactos ambientais e simultaneamente desenvolvendo
estruturas regulatérias especificas, seja para viabilizar a execucao de projetos de demonstracao de
CCGS, seja para financiar ou facilitar projetos em fase de comercializacdo (IEA, 2009).

Diversos esforcos internacionais e intergovernamentais tém sido feitos nos tltimos anos para ace-
lerar a implementacao do CCGS. Por exemplo, o Protocolo de Londres foi estabelecido em 2006 para
permitir o armazenamento offshore de CO,, embora ainda ndo permita a transicao entre fronteiras no
transporte. Em 2007, a Convencdo para a Protecdo do Ambiente Marinho do Atlantico Norte-Leste,
conhecida como Convencao OSPAR, adotou provisdes similares a do Protocolo de Londres, que ainda
nao entraram em vigor. Além disso, pode-se citar que a revisao feita em 2006 do relatério Guidelines
for National Greenhouse Gas Inventories, pelo IPCC, ja inclui uma metodologia para contabilizar os
efeitos do CCGS. No entanto, ainda nao existe um mecanismo internacional de financiamento que
auxilie reducdo de emissdes por projetos de CCGS (IEA, 2009).

Em novembro de 2010, a International Energy Agency (IEA) lancou o Carbon and Capture - Model
Regulamentory Framework, relatorio cujo objetivo € auxiliar os governos na elaboracao de suas regulacoes
de CCGS, identificando as principais dificuldades e tépicos a serem desenvolvidos no tema (IEA, 2010).

O Framework é direcionado especialmente para paises que estdo elaborando ou considerando
desenvolver em curto para médio prazo estratégias para facilitar a demonstracao do CCGS ou acoes
regulatorias para projetos de CCGS em larga escala. Particularmente, é do interesse de paises em
desenvolvimento e/ou paises cujo potencial de desenvolvimento do CCGS é considerado grande.
Interessante notar que o Brasil se enquadra em ambas as sugestoes.

A seguir, sdo apresentados os tépicos considerados criticos pelo relatério. Pode-se perceber que
o relatorio envolve todas as etapas do CCGS, incluindo captura, transporte e armazenamento. O
relatorio indica que a maioria das medidas a serem desenvolvidas envolve o armazenamento e
que as dificuldades associadas a captura e transporte provavelmente recairdo dentro do escopo de
regulacoes existentes. Por exemplo: regulacoes de petroleo e gas, mineracao, transporte de gas natural
ou relativas a saude e seguranca (IEA, 2010).

e Classificacdo do CO,;

e Direitos de propriedade;

e Competicdo com outros usuarios e questdes de direitos preferenciais;

e Movimentacao do CO, entre fronteiras;

® [cisinternacionais para a protecdo do ambiente marinho;

e [ncentivos para a CCGS como parte das estratégias de mitigacdo de mudancas climaticas;

® Protecdo a saude humana;
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e Composicao da corrente de CO,;

e TFuncdo da avaliacao de impacto ambiental (AIA);

e Acesso de terceiros ao local de armazenamento e infraestrutura de transporte;
e Envolvimento do publico na tomada de decisoes;

e Capturade CO,;

e Transporte de CO,;

e Escopo da regulacio e proibicoes;

® Definicoes e terminologias aplicaveis as regulacoes de armazenamento de CO,;
e Autorizacdo das atividades de exploracao dos locais de armazenamento;

® Regulacao da selecao do local e caracterizacdo das atividades;

® Autorizacdo das atividades de armazenamento;

® [nspecdes dos projetos;

e Exigéncias de informacao, monitoramento e verificacao;

e Medidas corretivas e de remediacao;

e Responsabilidade durante o periodo do projeto;

e Autorizacdo para o fechamento do site de armazenamento;

® Responsabilidade no periodo apds fechamento;

e Contribuicdes financeiras para transicao de posse apds fechamento;

e Compartilhamento de conhecimento e experiéncia a partir da fase de demonstracao;
o CCGS readys;

® CCGS para fontes de biomassa;

e RAP com CCGS.

Alguns paises ja tém propostas especificas de sistemas regulatorios para o sequestro geolégico
de CO, (CAMARA et al., 2011; CAMARA, 2009). Paises pertencentes ao bloco econémico da Unido
Europeia, os Estados Unidos e a Australia sdo referéncias que foram utilizadas para a elaboracao da
proposta de regulacio brasileira apresentada neste capitulo.

Alguns aspectos foram selecionados para analisar as regulamentacdes propostas por esses paises
e regides. Eles incluem: direitos e responsabilidades referentes a propriedade, direito de exploracao
(parte do direito de acesso), uso comercial do CO, armazenado, responsabilidades pré e pés-armaze-
namento (relativas a implicacdes financeiras, de seguranca, saude e meio ambiente). Esses aspectos
sdo apresentados no Quadro 4.
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Quadro 4 - Questoes Importantes na Elaboracido do Sistema de Regulacdo de CCGS

Unido Europeia

Signatario do Protocolo
de Quioto com Politica
Climatica e mercado de
carbono estabelecido. Deve
determinar como o CCGS
serd enquadrado no comércio
de CO,,.

Politica
climatica

Estados Unidos

N&o é signatario de Quioto,
nenhuma politica climatica
coordenada em ambito
federal, apesar dos esforgos
do presidente Obama. Projetos
pendentes no Congresso e as
iniciativas estaduais dominam
a questdo no pais.

Austrdlia

Ratificou Quioto em
2007.

Pesada dependéncia do
carva@o em alguns pafses.
A Alemanha decidiu pela
diminui¢do da dependéncia
das centrais nucleares.

Infraestrutura
energética

Pesada dependéncia do
carvao no Meio-Oeste e
estados localizados nas
montanhas. Grandes
reservas de carvao e grande
quantidades de plantas (sem
captura de CO,).

Busca crescimento
estavel, conjugado
com uma forte
dependéncia
do carvao para
a geragao de
eletricidade.
Dependéncia
econdmica da
exportacao de carvao.

Definido como “residuo” ou
“categoria especial” da EU no
ambito da Diretiva de aterro
de residuos e agua.

Classificagao
do CO,

A regulacdo para a injegao
subterranea é baseada na
origem do CO, e no local
de eliminagdo e ndo na
classificagdo do préprio CO,.
CO, ndo € considerado um
residuo.

N&o ha definicdo
de CO,, porém isso
ndo representa
uma barreira para a
aplicagdo do CCGS.

Os locais offshore sdo
importantes. Ndo ha
indicios de grandes projetos
onshore. No Mar do Norte, na
Formagao de Utsira, estima-
se que esta tenha capacidade
de armazenamento para
as emissdes da Europa por
anos. Existe a necessidade
de uma coordenagao com os
tratados internacionais para
a implantacdo de grandes
projetos.

Localizacao
dos projetos
de CCGS

Significativa capacidade de
armazenamento geolégico
onshore. Principais formacdes
seriam os campos de éleo e
gas natural (grande niimero
de pogos abandonados).
Sendo onshore, € necessaria
atencdo aos riscos ecoldgicos
e a salde humana da injegdo
de CO,.

A Australia tem
metas de projetos de
CCGS tanto onshore

quanto offshore.
No entanto, muitos
desses projetos estdo
localizados afastados
dos grandes centros
populacionais, o que
reduz a preocupagao
com riscos a saude
humana e questdes

de seguranca.

Direitos minerais e de espago
dos poros (vazios nas
formag0es geoldgicas), sdo
controladas pelo governo
central.

Direitos de
propriedade
do subsolo

Em terras privadas, os direitos
da superficie espago poroso
nas formagdes geoldgicas
podem ser de diferentes
partes, porém o proprietario
titular se torna dono, uma vez
que os hidrocarbonetos ja
tenham sido removidos. Em
terras publicas, arrendatarios
podem obter os direitos.

Direitos minerais e
de espago poroso
sdo propriedades do
governo.

Fonte: IRGC, 2008

A partir da andlise comparativa apresentada, as propostas especificas de regulacdo para CCGS para
Comunidade Europeia, Estados Unidos e Australia sdo apresentadas a seguir.
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7.1.1 PROPOSTA DE REGULACAO DA COMUNIDADE EUROPEIA

Os paises pertencentes a Comunidade Europeia apresentaram a proposta de regulacdo para CCGS
em janeiro de 2008. E denominada de Proposta de Diretiva do Parlamento Europeu Relativa ao
Armazenamento Geologico de CO, .

Segundo a Diretiva da Unido Europeia, a obrigatoriedade das praticas de CCGS reduziriam desde
ja as emissdes de CO,, porém a um custo muito alto inicialmente. Por esse motivo, foi decidido nao
tornar obrigatdria a implementacdo dessas praticas num primeiro momento. Aspectos relevantes

da Diretiva da Unido Europeia sdo apresentados no Quadro 5.

Quadro 5 - Proposta de Regulacdo de CCGS para Unido Europeia

Direitos e
responsabilidades
referentes a
propriedade

Direito de
exploragao (direito
de acesso)

Uso comercial do
CO, armazenado

Responsabilidades
pré e pos-
armazenamento,
relativas as
implicacdes
financeiras, de
seguranga, de
salide e meio
ambiente

A proposta ndo explicita quem tem direito de propriedade do subsolo e seus
minerais, sendo de responsabilidade do governo central. O operador tera o
direito de explorar e armazenar o CO, (por meio de licengas) até transferir toda
a sua responsabilidade a autoridade competente.

A proposta aborda a necessidade de obtengdo de uma licenga de exploracao
por parte do operador, junto as autoridades competentes, com o intuito de
obter o direito de exploragdo da area, contudo ndo é permitido realizar outros
tipos de operagBes na area que sejam incompativeis com a injecéo de CO,.

A proposta n&o € clara quanto ao uso do CO, no perfodo de pés-
armazenamento, pois restringe o escopo de um projeto de CCGS até o
armazenamento e monitoramento do CO, armazenado.

A proposta é clara nesse item. Enquanto o operador tem a licenga de operagéo,
este detém a responsabilidade de responder por qualquer situagdo que ocorra
fora do planejado. Além disso, apds a entrega para autoridade competente,
esta se responsabiliza pela area. A Diretiva remete aos Estados-Membros as
questdes mais especificas. Seguem alguns trechos da Diretiva que corroboram
para o exposto neste item.

“Ap0s a transferéncia da responsabilidade, devera ser autorizada uma pausa
no monitoramento, podendo ser reativado caso sejam identificadas vazamentos
ou irregularidades significativas. A autoridade competente ndo deve cobrar do
operador custos de atividades ap0s a transferéncia de responsabilidade”.

“A responsabilidade por danos ambientais (danos causados a espécies e
habitats naturais protegidos, a agua e ao solo) é regulada pela Diretiva
2004/35/CE do Parlamento Europeu, de 21 de abril de 2004, relativa

a responsabilidade ambiental em termos de prevencdo e reparacdo de

danos ambientais, que deve ser aplicada ao funcionamento dos locais de
armazenamento. A responsabilidade por danos ao clima, como resultado de
vazamentos de CO, armazenado é comtemplada pela inclusdo dos locais de
armazenamento na Diretiva 2003/87/CE do Parlamento Europeu, de 13 de
outubro de 2003, que diz respeito a criagdo do regime de comércio de licengas
de emissdo de gases de efeito estufa na Comunidade Europa Diretiva 96/61/
CE, a qual previa a devolugdo das licencas em casos de vazamentos”.

“0Os Estados-Membros assegurardo que o requerente de uma licenca de
armazenamento, antes de entregar o pedido, tome as medidas adequadas, sob a
forma de uma garantia financeira (a serem decididas pelos Estados-Membros),
para assegurar o cumprimento das obrigagdes assumidas em conformidade com
a presente Diretiva, incluindo os procedimentos relativos ao encerramento e as
disposigdes relativas ao pds-encerramento, assim como eventuais obrigagdes
decorrentes da inclusédo no ambito de aplicacdo da Diretiva 2003/87/CE".

Fonte: EU, 2008; CAMARA, 2009
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Em dezembro de 2008, foram discutidas pela Comunidade Europeia questdes relativas as mudan-
cas climéticas em face da crise econdémica ocorrida no mesmo ano. Como desdobramentos dessas
reunioes, foram aprovados alguns textos que complementaram as regulacoes especificas voltadas
para a questao das mudancas climéticas na Europa.

Sendo assim, o Parlamento Europeu aprovou e divulgou os seguintes textos:

A Recuperacao Avancada de Hidrocarbonetos, ou ainda, Recuperacdo Avancada de Petroleo -
RAP designa a extracdo de hidrocarbonetos complementar a produzida naturalmente por injecao
de 4gua ou outros meios. A RAP dessa forma nao é incluida na presente Diretiva. Entretanto,
caso a RAP seja combinada com o Armazenamento Geoldgico de CO, aplicam-se as disposicoes
da presente diretiva relativas ao armazenamento ambientalmente seguro. Neste caso, as dispo-
sicoes da presente diretiva relativas a vazamentos ndo deverao ser aplicaveis a quantidades de
CO, libertadas por instalagoes de superficie que nao excedam o necessario no processo normal
de extracdo de hidrocarbonetos e ndo comprometem a seguranca do armazenamento geoldgico e
nem afetam o ambiente circundante. O CO, liberado para atmosfera deve ser incluido na Diretiva
2003/87/CE do Parlamento Europeu, de 13 de outubro de 2003 (PARLAMENTO EUROPEU, 2008).

Artigo 20 - “Fundo de Reserva - Antes de ser efetuada a transferéncia de responsabilidade
nos termos do n°® 3 do artigo 18, os Estados-Membros asseguram que o operador disponibilize
a autoridade competente uma contribuicdo financeira, na forma a ser decidida pelos Estados-
Membros. A contribuicao deve levar em conta critérios referidos no Anexo 1 e deve ser sufi-
ciente para cobrir os custos de monitoramento durante um periodo de 30 anos que a autoridade
competente serd responsavel” (PARLAMENTO EUROPEU, 2008).

A Uniado Europeia recomenda que todas as novas usinas termoelétricas devam ser ready'” até o
final desta década e sugere que até 2020 o setor elétrico seja constituido de plantas com emissao “quase
zero’, isto é, que até 2020 todas as plantas deverdo ter sofrido retrofitting para a captura (IEA, 2007).

As regulacoes norueguesas de petroéleo e controle de poluicao existente englobam dois dos cinco
maiores investimentos de CCGS em larga escala - os projetos de Spleiner e Snghvit - em operacao
desde 1996 e 2007, respectivamente. O desenvolvimento das legislacdes em relacdo ao armazena-
mento e transporte de CO, continuam a se basear em regulacgdes existentes do setor de petréleo.

Na Espanha, no entanto, o desenvolvimento dessa regulacao foi alinhado as leis relacionadas a
mineracdo. Outro pais que também comecou a introduzir o conceito ready para novas usinas foi a
Africa do Sul ao exigir requisitos minimos ao projeto da usina Kusile (IEA, 2010).

7.1.2 REecuLacAo DE CCGS no Remno UNIDO

O desenvolvimento da politica britanica estd muito associado a evolucdo da politica europeia. Em
dezembro de 2008, a Unido Europeia, por meio de seu parlamento, decidiu os requisitos minimos para
a definicdo de uma planta de CCGS ready (ROCHEDQO, 2012). Nesse momento, o governo britanico
reconheceu sua incapacidade de definir com maior clareza esses requisitos e reviu sua regulacdo em
2009 (MARKUSSON; HAZELDINE, 2010). Os novos critérios incluem analises de viabilidade técnicas
de retrofitting e transporte, identificacio de areas para o armazenamento geoldgico e disponibilizacdo
de area no terreno da planta para estruturas e equipamentos relacionados a captura.

109 Asplantas construidas devem prever instalacdo de equipamentos para captura e transporte de CO, (ROCHEDO, 2012).
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Além de se adequar a politica europeia, o governo britanico relata que a introducao de uma poli-
tica de plantas ready é um estagio preliminar necessario para se alcancar o CCGS (IEA, 2010). Nesse
sentido, esta sendo considerado que as novas plantas termoelétricas terdo, dentro de seu horizonte
de tempo, que se adaptar ao CCGS e que uma medida ready seria o caminho para evitar barreiras
técnicas, econémicas e regulatorias.

7.1.3 PROPOSTA DE REGULACAO DOS Estapos UNIDOS

As atividades de injecao de substancias e residuos no subsolo e em formacoes geoldgicas sao rea-
lizadas ha mais de quatro décadas no territério norte-americano.

Ainjecao de CO,, especificamente, € realizada nos EUA h3, aproximadamente, 40 anos por meio
das atividades de recuperacao avancada de petréleo (RAP). Existem nos EUA cerca de 13.000 pocos
em que a inje¢ao de CO, € permitida. Destes, cerca de 6.000 pocos estdo em operacao. Além disso,
existem milhares de quiléometros de tubulacoes instaladas para o transporte exclusivo de dioxido
de carbono - carbodutos (MARSTON; MOORE, 2008). Os principais carbodutos sdo apresentados
na Tabela 102.

Tabela 102 - Carbodutos Localizados nos EUA

DoONOo e a0 Dlametro OcCallzacao
dlfbod O d(d
Operado DO ado
0./ano
Adair Apache 24 4 1,0 TX
Anton Irish Oxy 64 8 1,6 TX
Beaver Creek Devon 85 - - WY
Borger, Txot; Camrick, | cpaparral Energy | 138 4 1,0 TX, OK
Bravo Oxy Permian 351 20 7,0 NM, TX
Centerline Kinder Morgan 182 16 43 TX
Central Basin Kinder Morgan 230 16 4.3 TX
Chaparral Chaparral Energy 37 6 1,3 oK
Choctaw (NEJD) De”b“ri’g’smm 294 20 7.0 MS, LA
Comanche Creek PetroSource 193 6 13 X
(currently inactive)
Cordona Lake XTO 11 6 1,3 TX
Cortez Kinder Morgan 808 30 23,6 TX
Centerline Kinder Morgan 182 16 43 TX
Central Basin Kinder Morgan 230 16 4,3 TX
Chaparral Chaparral Energy 37 6 1,3 OK
Choctaw (NEJD) De”b“rﬁgnsmm' 294 20 7,0 MS, LA
Comanch_e Cre_ek PetroSource 193 6 1,3 X
(currently inactive)
Cordona Lake XTO 11 6 1,3 TX
Cortez Kinder Morgan 808 30 23,6 TX
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Capacidade

Carboduto ODS;%/ o Ex;cErr;s)ao Dl?rr;el;c - Estimada Log:;l;zc?gso
P P (MtCO,/ano)
Delta Denbury Onshore, |45, 24 11,4 MS, LA
LLC
Dollarhide Chevron 37 8 1,6 TX
El Mar Kinder Morgan 56 6 1,3 TX
Enid-Purdy (Central :

Y Merit 188 8 1,6 OK
Este I to Welch, TX ExxonMobil 64 14 3,4 TX
251z D SEE Clee ExxonMobil 72 12 2,6 X

Field
Ford Kinder Morgan 19 4 1,0 TX
Free State DERIOUIR) ORsio, | jag 20 7.0 MS
LLC
) Denbury Green
Green Line I Pipeline LLC 441 24 18,0 LA
i Penn West
Joffre Viking e, [ 13 6 1,3 Alberta
Llaro Trinity CO, 85 - 1,6 NM
Lost Soldier/Werrz Merit 47 - WY
Mabee Lateral Chevron 29 10 2.1 TX
McEImo Creek Kinder Morgan 64 8 1,6 CO, UT
Means ExxonMobil 56 12 2,6 TX
Monell Anadarko 8 1,6 WY
North Ward Estes Whiting 42 12 2,6 TX
North Cowden Oxy Permian 13 8 1,6 TX
Pecos County Kinder Morgan 42 8 1,6 X
Powder R"’;Lr Basin CO, Anadarko 201 16 43 wy
Raven Ridge Chevron 257 16 43 WY, CO
Sheep Mountain Oxy Permian 656 24 11,4 TX
Shute Creek ExxonMobil 48 30 23,6 WY
Slaughter Oxy Permian 56 12 2,6 X
Sonat (reconditioned Denbury Onshore, 80 18 3.2 MS
natural gas) LLC
TransPetco TransPetco 177 8 1,6 TX, OK
WTexas Trinity CO, 97 - 1,6 TX, NM
Wellman PetroSource 42 6 1,3 TX
White Frost Core Energy, LLC 18 6 1,3 MI
Wyoming CO, ExxonMobil 180 20-16 43 WYy
Canyon Reef Carriers Kinder Morgan 224 16 43 X
Dakota Gasification Dakota
(Souris Valley) Gasification e B 20 ND), Sesi
Pikes Peak SandRidge 64 8 1,6 X
Val Verde SandRidge 134 10 2,01 TX

Fonte: MELZER et al., 2010
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O mapa apresentado na Figura 89 indica a disposicao e a localizacao de carbodutos presentes no

territdrio norte-americano.

o Gas Plants

Denbury Green Line

Figura 89 - Mapa de Carbodutos nos EUA
Fonte: MARSTON et al., 2008

Estimativas indicam que sao injetadas por ano cerca de 50 MtCO, nas atividades de RAP. Isso re-
sulta em emissoes acumuladas desde 1972 de aproximadamente 600 MtCO, (MARSTON et al., 2008).

Além disso, é importante destacar que regulacoes relacionadas a RAP, nos EUA, ja abordam diversas
questdes que devem ser consideradas em normas especificas para projetos de armazenamento geolo-
gico de CO,. Isso ocorre porque RAP € uma das opcdes consideradas para a etapa de armazenamento.

No casodos EUA, o drgao responsavel por desenvolver parametros para injecao e armazenamento de CO,
é a Agéncia de Protecdo Ambiental (Environmental Protection Agency - EPA). A principio, a preocupacao
desse drgao esta relacionada a contaminacao de mananciais e 4guas subterraneas. Por isso, a injecao de CO,
estaria incluida nas normas referentes a injecao de substancias no subsolo. O intuito dessas normas é res-
guardar as fontes de 4gua potavel do pais. Essas normas fazem parte do Programa de Controle de Injecido de
Substancias no Subsolo (Underground Injection Control Program - UICP) (EPA, 2008), que estabelece cinco
classes de pocos para injecdo. Essas classes sdo baseadas, sobretudo, no potencial para injecéo (tipo de
atividade e profundidade da injecdo) que pode resultar em ameaca as fontes subterraneas de dguas
potaveis. O principal fator para definir cada classe é o tipo de atividade e a natureza geral dos fluidos,
associados a essa atividade, com excecao da classe V. A divisdo em classes ¢ apresentada a seguir:

e Classe I: injecao de residuos perigosos, industriais e residuos urbanos;

® Classe II: relacionada a producao de petréleo e gas;

Classe III: relacionada a recuperacao de minerais;

Classe IV: outras atividades relacionadas a injecdo, em que os dados sdo insuficientes para avaliar
a ameaca as fontes subterraneas de dguas potaveis como os materiais radioativos;

Classe V: inclui todos os outros tipos ndo incluidos nas classes anteriores.
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Em 2008, a EPA ainda apresentou uma proposta de incluir a injegdo de CO, na classe V enquanto
as praticas de captura e armazenamento ainda estiverem em estagio de desenvolvimento e ocorre-
rem em pequena escala. A partir do momento que se tornarem praticas maduras e em larga escala,
poderia ser criada a classe VI, especifica para injecao de CO,. Vale acrescentar que existe um projeto
completo de captura e armazenamento geoldgico que une os EUA e o Canada - Projeto de Weyburn.
Ambos os paises se dedicam a elaborar mais normas baseando-se na experiéncia obtida com esse

projeto. A proposta dos EUA ¢é apresentada no Quadro 6.

Quadro 6 - Proposta dos Estados Unidos para Regulacao de Injecdo de CO,

Direitos e
responsabilidades
referentes a propriedade

Direito de exploragao
(direito de acesso)

Uso comercial do CO,
armazenado

Responsabilidades pré

e pés-armazenamento,

relativas as implicacoes
financeiras, de seguranca,
de salide e meio ambiente

Fonte: EPA, 2008

A proposta ndo explicita quem tem direito a propriedade do subsolo.

Porém, é clara quanto ao periodo de encerramento da operacao e
necessidade da elaboragdo de um relatério final do operador que
deve ser entregue a autoridade competente. O objetivo do relatério
¢ fornecer informagdes sobre as atividades realizadas. Além disso,
o operador deve solicitar o registro na escritura da propriedade,
das atividades realizadas no local, para informar a um possivel
comprador que o local foi utilizado para armazenar CO,.

A regulacdo existente do Programa UIC determina que a injecdo
em pogos deve ser permitida individualmente ou como parte de
uma area. Para os projetos de CCGS, seria provavel uso multiplo/
simultaneo de varios pogos por projeto. Sendo assim, a EPA prevé
que a maior parte dos proprietarios/operadores solicitou licengas
por areas e ndo por pogos. Sendo assim, propde-se que, na Classe
VI, as licengas concedidas sejam pelo tempo de vida Gtil do projeto,
incluindo a fase de injecdo e monitoramento pos-encerramento. A
proposta indica claramente as exigéncias para a solicitacdo de uma
licenga para um projeto de CCGS.

A proposta ndo aborda a questdo da utilizagdo comercial do CO,
armazenado.

A proposta é clara quanto as questdes do presente quesito.

0 Programa UIC ja prevé quantias para as garantias financeiras
para lidar com possiveis problemas durante a operagédo ou

apds o encerramento. A existéncia de leis para a injegdo de
substancias no subsolo auxiliou o desenvolvimento da proposta. As
responsabilidades pds-armazenamento também sdo apresentadas
nessa proposta. Porém, diferem das demais classes e a EPA sugere
que os projetos de CCGS teriam um periodo de 50 anos. Durante
esse periodo de operacgdo, os operadores devem emitir relatérios
periddicos das atividades e, ap6s o prazo de 50 anos, solicitar a
licenca de encerramento dos pogos.
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E importante destacar que a EPA propés alteracoes na regulacio de CCGS norte-americana. Essas
alteracoes foram publicadas em janeiro de 2014 e devem entrar em vigor definitivamente a partir
de marco de 2014.

As principais mudancas dizem respeito ao conceito de residuo contaminante. No texto da regu-
lacao de CCGS vigente, correntes de CO, a serem injetadas no subsolo sdo consideradas residuos
contaminantes. A principal preocupacao abordada na regulacao esta relacionada a contaminacao de
4gua potavel no subsolo norte-americano. Portanto, as alteracdes preveem que algumas correntes
de CO, capturado para posteriormente serem injetadas em algum reservatorio geoldgico podem nao
ser consideradas residuos contaminantes e, portanto, ndo apresentariam riscos ao meio ambiente
ou a saude humana (EPA, 2014). Essas alteracoes acelerariam o processo de aprovacao de um projeto
de CCGS nos EUA (EPA, 2014).

7.1.4 PROPOSTA DE REGULACAO DA AUSTRALIA

Na Austréalia, o 6rgao federal Federal Government’s Ministerial Council on Mineral and Petroleum
Resources (MCMPR) criou e publicou o Guia de Principios Reguladores para Captura e Armazenamento
Geoldgico de CO, na Australia, em 2005. Nesse documento, sao levantadas seis principais questoes
relacionadas a regulacao para CCGS:

e Avaliacdo do projeto e processos de aprovacao;

® Acesso a propriedades e direitos legais;

e Transporte de CO,;

e Monitoramento e inspecoes;

® Responsabilidade no periodo pds-encerramento dos reservatérios;

® Aspectos econdmicos dessas praticas.

Nesse relatorio, também foram atualizadas algumas leis referentes a industria de exploracdo de
petroleo offshore.

O governo australiano, em 2008, alterou a legislacao vigente referente a exploracao de petroleo
e gas offshore (Commonwealth Offshore Pretoleum Act of 2006 - OPA) com o intuito de garantir
acesso aos reservatorios e seus direitos de propriedade quando fosse realizado o armazenamento
geoldgico de didxido de carbono. A emenda da legislacdo (Offshore Petroleum Amendment Act of 2008)
diz respeito as areas maritimas que fazem parte do territorio australiano e preveem as praticas de
armazenamento geolégico como comuns na industria de petréleo e gas nos territérios australianos. No
caso do armazenamento onshore, acompanhando o exemplo norte-americano, os estados australianos
passaram a desenvolver individualmente suas proéprias legislacoes referentes ao armazenamento
geologico de CO,. No Quadro 7 € apresentada a proposta para o governo da Australia.
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Quadro 7 - Proposta do Governo Australiano - Regulacao CCGS

Destaca a importancia de o sistema regulatorio ndo deixar nenhuma
possibilidade de lacunas quanto a essa questdo, principalmente
referente ao direito de propriedade do CO, armazenado e dos locais
onde o CO, é armazenado. Regulagdo governamental adicional

é a melhor opgéo para preencher a lacuna existente, pois seria
transparente, proporcionaria segurancga e, especificamente, definiria
direitos de propriedade quanto ao CCGS. Os principios basicos
subjacentes de tal regulacdo seriam 0s mesmos aplicaveis a
exploracdo mineral e petrolifera:

1) Direitos de superficie e do subsolo devem ser estabelecidos com
base em disposicdes legislativas e estas pertencem ao governo
central;

2) Atengdo ao ordenamento territorial por parte do governo ao
conceder licencas para injegao de CO,.

Direitos e
responsabilidades
referentes a propriedade

Direito de exploragao

(direito de acesso) N&o ha informacdes.

Uso Comercial do CO,
armazenado

N&o ha informagoes.

Responsabilidades pré

e pds-armazenamento,

relativas as implicagdes
financeiras, de seguranga,
de salide e meio ambiente

No caso de pos-encerramento, a responsabilidade é do governo
federal e é seu papel minimizar os efeitos da injecdo de CO, no ambito
da saude da populagdo, do meio ambiente, no ambito financeiro para
os operadores de projetos e para as geracdes futuras.

Fonte: CAMARA, 2009; GOVERNO AUSTRALIA, 2013

7.1.5 CCGS EM OUTROS PAISES

Até o momento, as questdes sobre CCGS tém se concentrado nos paises desenvolvidos, onde a
maior parte das atividades relacionadas a CCGS esta sendo realizada. No entanto, os cendrios globais
de mitigaces de emissao enfatizam a posicao determinante das economias em desenvolvimento. Por
exemplo, a projecao da Agéncia Internacional de Energia (IEA, 2009) relata a reducdo de um quinto
das emissoes globais até 2050 por meio de cerca 3.400 instalacdes globais de CCGS com um numero
crescente em relacio a participacdo dos paises em desenvolvimento (ROMAN, 2011). O custo total
associado a essas reducoes esta estimado em US$ 56 bilhdes por ano para paises desenvolvidos e
cerca de US$ 2,5 bilhoes para paises em desenvolvimento (ROMAN, 2011).

No entanto, ja existem esforcos em projetos de CCGS em acdo nesses paises. O principal seria o
In Salah, na Argélia. Além disso, em 2005, a China criou, em conjunto com o Reino Unido e a Unido
Europeia, o Near Zero Emission Coal Project (NZEC), que pretende introduzir o CCGS na China.
Malésia, Indonésia, Africa do Sul e diversos paises do Oriente Médio também tém demonstrado
crescente interesse no desenvolvimento dessas tecnologias.

Na América do Sul, o Brasil iniciou uma série de projetos de capacitacdo técnica, incluindo dois
projetos de armazenamento geolégico onshore (ROMAN, 2011).
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Conforme mencionado, a Africa do Sul tem se mobilizado para desenvolver o CCGS, a comecar
pelo South African CCGS Roadmap (IEA, 2010), elaborado em 2004 e constituido de cinco etapas. A
primeira etapa apresentou o cendrio atual do pais, que tem emissdo de mais de 400 milhdes de tone-
ladas de CO, por ano, em que se estima que 60% sejam passiveis de captura. Em particular, destaca-se
o potencial das correntes concentradas das plantas de gasificacdo da Sasol. Também foi destacado o
potencial da utilizacdo de minas ndo mais utilizadas, como minas de ouro, para sequestro geolégico,
apesar da baixa porosidade e permeabilidade.

A segunda etapa incluiu a construcdo do Centro de CCGS, no inicio de 2009, a elaboracio do South
African CCGS Conference, e outubro de 2009, e o desenvolvimento de um atlas de potencial arma-
zenamento, ainda ndo divulgado. Nessa etapa, ainda em execucao, serao identificados, discutidos e
quantificados os potenciais de captura e armazenamento do pais com mais detalhes.

A terceira etapa propde o primeiro teste de injecdo em 2016, em local ainda nao selecionado,
e a verificacdo da regulacdo existente. O quarto estagio esta relacionado a comprovacao de um
projeto completamente integrado até 2020. A ultima etapa propde a operacao industrial em larga
escala até 2025, em concomitancia com o plano de longo prazo de reducao de emissoes de GEE,
que prevé um platé nas emissoes em cerca de 400 milhdes de toneladas de CO, equivalente por
ano, em 2025.

Ainda existem diversos desafios para a introducdo de CCGS em larga escala nos paises em de-
senvolvimento, sendo um dos principais a logistica associada. Em geral, seriam necessarios fortes
investimentos em desenvolvimento tecnolégico e em infraestrutura e reformulacéo, ou criacio, dos
aparatos legais e de regulacdo.

No entanto, alguns fatores auxiliariam o desenvolvimento do CCGS, por exemplo, o ritmo acelerado
de desenvolvimento técnico e econdémico da China e de paises do Oriente Médio que estdo dispostos
a correr riscos para acelerar sua economia (ROMAN, 2011).

Assim, pode-se verificar que existe potencial de curto a médio prazo na implantacdo do CCGS em
paises em desenvolvimento, desde que os artificios de incentivo e regulatério estejam em funciona-
mento. Apesar de incertezas e riscos, paises como Brasil, India e Africa do Sul podem se beneficiar
do desenvolvimento de uma politica de captura e armazenamento geoldgico de carbono, dado que
esses paises ja tém regulacoes industriais robustas (exemplo do setor de petroleo no Brasil) capazes
de suportar a implantacdo do CCGS (ROMAN, 2011).

No Brasil, ainda ndo existe regulacdo que prevé captura, transporte e armazenamento geolégico
de didxido de carbono. Em 2011, foi feita uma proposta de estrutura de regulacdo para armazena-
mento geoldgico no Brasil (CAMARA et al,, 2011; CAMARA, 2009). Porém, a proposta nao alcancou
0 processo como um todo e apresenta lacunas que foram identificadas. Transporte de CO,ndo foi
considerado pela proposta de regulacdo apresentada, pois seu foco foi a etapa de armazenamento
geoldgico. Portanto, questées como a coleta de CO, e a utilizacao de hubs™® para otimizacdo do
transporte de CO, até o sumidouro, que sao pontos criticos destacados neste documento, nao foram
apresentadas pela proposta anterior.

110 Reservatorios intermediarios de CO, que seriam utilizados para otimizar o transporte de CO, até o sumidouro. Ver capitulo
7 deste documento.
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Além disso, a proposta apresentada em 2011 ndo define a questao dos agentes atuantes no proces-
S0, 0 que é feito com clareza neste capitulo. Sendo assim, na proxima secao, ¢ apresentada uma nova
proposta de estrutura para elaboracao de regulacio para CCGS no Brasil.

A proposta a seguir prevé uma estrutura regulatéria que inclui um conjunto de informacoes e
procedimentos (etapas de um projeto, agentes atuantes e érgaos fiscalizadores) para a implemen-
tacao segura e eficaz de técnicas de CCGS no Brasil com o foco principal nas etapas de transporte e
armazenamento geolégico de CO.,,.

7.2 PROPOSTA DE ESTRUTURA REGULATORIA PARA CCGS No BrASIL:
AGENTES E SUAS RESPONSABILIDADES E AS ETAPAS DE UM PROJETO

O desenvolvimento de um aparato legal e regulatério deve ser realizado com o conhecimento pleno
das leis existentes relevantes, pois o CCGS pode ser mais facilmente regulado pela modificacao de
estruturas existentes, em vez da elaboracio de aparatos completamente novos. Em geral, isso pode
ocorrer em conjunto com as jurisdicoes referentes ao setor de petréleo e gas, como foi realizado no
Canada e na Noruega (IEA, 2007). Isso também ocorreu na Australia, como exposto anteriormente.

A presente proposta inclui, portanto, uma estrutura regulatéria que inclui um conjunto de in-
formacoes e procedimentos (etapas de um projeto, agentes atuantes e érgaos fiscalizadores) para
a implementacao segura e eficaz de técnicas de CCGS no Brasil com o foco principal nas etapas de
transporte e armazenamento geoldgico de CO,,.

A estrutura regulatéria aqui apresentada baseou-se na tese de doutorado da autora deste capitulo
(COSTA, 2014) e em regulacoes existentes no mundo, principalmente na Unido Europeia, nos Estados
Unidos e na Australia. A Australia, por exemplo, adaptou as normas e regulacées existentes relacio-
nadas as atividades de petrdéleo e gas natural, inserindo normas especificas a respeito de transporte
e armazenamento geoldgico de didxido de carbono.

E importante ressaltar que o setor de petréleo e gas domina as técnicas de captura, transporte e
injecdo de gas em reservatorios geolégicos. Ou seja, os agentes atuantes no setor de petréleo e gds no
Brasil tém experiéncia em utilizar tecnologias de separacao de gases na producdo de gas natural que
seriam similares as tecnologias utilizadas para a captura de CO,, por exemplo. No caso do transporte,
o setor também tem experiéncia nas atividades relacionadas ao transporte de gases por dutos, que é
similar ao transporte de CO, por dutos. E, por fim, no tocante a injecao de gases em reservatorios de
petréleo, que € uma das opcoes de reservatorios para armazenar CO,, empresas ja realizam no Brasil
a pratica de RAP em reservatérios com baixa taxa de recuperacao de 6leo e gas (PETROBRAS, 2012).
Sendo assim, faz sentido que o érgao regulador que devera adequar e fiscalizar projetos de CCGS no
Brasil tenha expertise em regulacdo no setor de petroleo e gds natural.

A proposta apresentada aqui segue o mesmo viés do modelo adotado pela Australia e indica que um
orgao (autoridade competente federal) vinculado ao setor de dleo e gas seja considerado para regular,
supervisionar e fiscalizar as atividades de CCGS no Brasil. A seguir, sdo apresentados os agentes que
deverdo atuar na realizacao de um projeto de CCGS e suas respectivas responsabilidades, e a proposta
de estrutura regulatéria dividida nas etapas de um projeto de CCGS.
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7.2.1 AGENTES E SUAS RESPECTIVAS RESPONSABILIDADES

Nesta secao, sdo apresentados os agentes atuantes em um projeto completo de captura, transporte
e armazenamento geoldgico de CO, e definidas as respectivas responsabilidades (COSTA, 2014).

O proponente do projeto pode ser a fonte estaciondria emissora (empresa, industria ou geradora
de eletricidade) ou uma terceira parte. O proponente do projeto tem a responsabilidade de apresen-
tar todos os estudos, relatérios, informacoes técnicas do projeto de CCGS ao érgao regulador para
aprovacao e solicitacao de licencas/permissoes para as etapas de todo o projeto. Também deve ser
responsavel pela contratacdo dos agentes operadores e pela carga de CO, capturada (carregador de
CO,). Deve, ainda, criar um fundo para compensacao de danos causados ao meio ambiente durante
as pesquisas/exploracao para realizacdo do projeto. A quantia a ser depositada no fundo deve ser
definida pelo 6rgao regulador (autoridade competente federal - ACF) (COSTA, 2014).

O operador de coleta de CO,/hubs € o agente que opera os carbodutos de coleta do CO, das fontes emisso-
ras até os hubs. Pode ser definido por meio de chamada publica, por exemplo, e deve obter licencas (prévia,
de instalacdo e operacdo). Essas licencas devem ser solicitadas ao érgao ambiental federal. O operador de
coleta/hubs deve ser regulado pela autoridade competente federal e € responsavel pela elaboracéo e emissao
de boletins informativos de acompanhamento das operacdes. Esses boletins devem estar disponiveis para
a consulta da autoridade competente federal (COSTA, 2014).

O operador do transporte € 0 agente que opera os carbodutos de transporte de CO, a partir dos hubs até
os sumidouros (reservatorios geoldgicos). Pode ser definido por meio de chamada publica (menor tarifa US$/
tCO,.km e que atenda aos requisitos técnicos), por exemplo. Deve ser regulado pela autoridade competente
federal. E responsavel pela elaboracio e emissdo de boletins informativos de acornpanhamento das ope-
racoes e esses boletins devem estar disponiveis para consulta pelo érgao regulador (ACF) (COSTA, 2014).

O carregador de CO, € 0 agente que contrata o servico de coleta e transporte de CO, e € o responsavel
pela carga de CO, capturada. Pode ser o proponente do projeto de CCGS (COSTA, 2014).

O operador de injecdo ¢ o agente que realiza as atividades de injegao de CO,. Pode ser definido por
meio de chamada publica, por exemplo. E de responsabilidade do operador de injecio emitir boletins
informativos periodicos durante as atividades de injecdo. Esses boletins devem estar disponiveis para
consulta da ACF. Esse agente deve ser fiscalizado pela ACF (COSTA, 2014).

O agente de responsabilidade final, que assumira a responsabilidade de monitorar os reservato-
rios na etapa de pds-encerramento, quando ocorre a transferéncia de responsabilidade, pode ser a
Unido. Esse agente deve realizar medicdes e emitir boletins informativos de acompanhamento do
CO, armazenado e deve ser fiscalizado pela ACF (COSTA, 2014).

Os stakeholders sao os individuos impactados direta ou indiretamente pelo projeto e sdo impor-
tantes no desenvolvimento de um projeto de CCGS. Principalmente, a parcela referente ao publico.
A opinido publica pode atrasar e até mesmo impedir o desenvolvimento do projeto (COSTA, 2014).

A autoridade competente federal (ACF) ou 6rgdo regulador atua sobre todos os demais agentes. Tem
aresponsabilidade de fiscalizar todos os agentes nas suas respectivas etapas de atuacdo (COSTA, 2014).
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Uma sugestao de ACF ou do drgéo regulador seria um braco da ANP, ou seja, uma equipe técnica
que se tornaria especializada em sequestro geologico de CO, pertencente a ANP. A ANP € responsavel
por regular e supervisionar acordos e atividades econémicas relacionadas a industria de petroleo
e gas natural no Brasil. Além disso, é de responsabilidade da ANP a elaboracdo de normas para os
processos de leildo dos blocos de reservas de petroleo e gas natural. E ainda fiscaliza e regula o de-
senvolvimento dos campos, exploracao e producao de 6leo e gds natural no Brasil (COSTA, 2014).

A ANP foi considerada possivel érgdo regulador nesta proposta porque é responsavel pela re-
gulacao das atividades do setor petroleo no Brasil, como explicitado. Como o setor de petréleo e
gas natural domina as técnicas de captura, transporte e injecao de gas em reservatoérios geoldgicos,
faria sentido adotar o mesmo 6rgao regulador para a fiscalizacao dos projetos CCGS no Brasil. Esse,
inclusive, é o modelo adotado pela Australia em sua regulacido para CCGS (GOVERNO CENTRAL
AUSTRALIANO, 2011).

No caso da adocao de um braco da ANP como ¢rgdo regulador para atividades de CCGS no Brasil,
a ACF estaria vinculada ao Ministério de Minas e Energia (COSTA, 2014). Porém, se for criado um
novo érgao regulador (ACF) para fiscalizar as atividades de CCGS no Brasil, este poderia estar vin-
culado ao Ministério da Ciéncia, Tecnologia, Inovacoes e Comunicacoes IMCTIC) ja que as questdes
relacionadas as mudancas climaticas estdo sob o comando desse ministério.

E importante destacar que, em principio, o marco dutovidrio no Brasil se refere apenas ao gas
natural, ou seja, nao existe regulacao especifica para dutos de CO,, E a Leido Gas (Lei n° 11.909/2009),
complementada pelo Decreto n° 7.382 /2010. Nesse marco, a Agéncia Nacional de Transportes
Terrestres (ANTT) ndo tem nenhum papel. Cabe & ANP toda a regulacao; a EPE, os estudos de ex-
pansao da malha; e ao MME, a publicacao do plano de expansao e a indicacao dos dutos a serem
propostos para chamada publica de capacidade de alocacdo de demandas. De acordo com o exposto
pela ANTT, a sua responsabilidade se define pela seguinte transcricio (ANTT, 2014): “E competéncia
da Agéncia Nacional de Transportes Terrestres - ANTT articular-se com entidades operadoras do
transporte dutoviario, para resolucao de interfaces intermodais e organizacéo de cadastro do sistema

»

de dutovias do Brasil

Sendo assim, se o CO, for entendido como pertencente a industria de hidrocarbonetos (como o
sugerido nesta proposta de estrutura regulatéria), poderd ser enquadrado na regulacdo existente
para gas natural e regulado pela ANP. A regra juridica geral é que a legislacao especifica supera a
genérica. Ou seja, se existir regulacao especifica para dutos de CO,, vale a especifica. Caso contrario,
valerd aquela para gas natural.

A autoridade competente de planejamento é responsavel por realizar estudos e pesquisas desti-
nados a subsidiar o planejamento, principalmente relacionado ao manejo de CO,. Seria responsavel
por planejar a construcao e expansao da rede de dutos para o transporte de CO,, por exemplo. Essa
autoridade estaria vinculada ao governo federal, como € o caso da EPE. Inclusive, uma sugestao para
esse agente seria a propria EPE, que ja realiza estudos e pesquisas no setor de energia e tem expertise
em projetos de gasodutos (EPE, 2014).

O 6rgao ambiental federal (Ibama) é responsavel por emitir licencas (prévia, de instalacdo e ope-
racao) nas etapas de um projeto de CCGS em que estas sdo necessarias.
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A Figura 90 ilustra a estrutura organizacional do governo federal, incluindo as autoridades com-
petentes propostas neste capitulo. No caso, estdo representadas a ACF, que seria o érgao regulador,
e a autoridade competente de planejamento, que seria o érgao responsavel por realizar estudos e
pesquisas destinados a subsidiar o planejamento de atividades relacionadas ao manejo de CO,. Ambas
poderiam estar vinculadas a um ministério a ser definido.

Presidéncia da Republica

Ministério |

subordinado

vinculado

Figura 90 - Estrutura Organizacional Proposta

Fonte: COSTA, 2014
Obs.: ACF - Autoridade Competente Federal
ACP - Autoridade Competente de Planejamento

A regulacao deve seguir a ordem das etapas de um projeto de armazenamento geologico de CO,,
ja apresentadas (DNV, 2010). Sendo assim, a estrutura regulatéria aqui apresentada é elaborada
dessa forma.

7.2.2 ETAPAS DA ESTRUTURA REGULATORIA PARA CCGS No BrasiL

A estrutura regulatéria proposta pode ser dividida em duas fases. A primeira diz respeito as duas pri-
meiras etapas do processo, que correspondem a um pré-projeto e inclui a coleta de informacoes técnicas
e o planejamento do projeto. A segunda esta relacionada ao restante das etapas (3 a 8) e corresponde
ao projeto de CCGS em si, em que sdo apresentadas as etapas de execucao do projeto, as atividades
relacionadas a cada etapa e o papel de cada agente de processo e agente regulador (COSTA, 2014).

Antes de iniciar o primeiro projeto de CCGS no Brasil, considerando um cendrio em que o governo
incentivaria a implementacdo das técnicas de CCGS, este deve prever rotas de transporte de CO,
(hubs e carbodutos). Essas rotas devem ser planejadas pela autoridade competente de planejamento
(ACP) indicada. Caso durante a proposicao de um projeto o agente proponente do projeto indique a
necessidade de expandir a rede de transporte de CO,, isso serd solicitado pela ACF a ACP, antes que
seja realizada a chamada publica para definicdo dos agentes operadores no projeto.
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FASE 1: PRE-PROJETO

EtaPA 1: COLETA DE INFORMAGCOES TECNICAS E PROPOSTA DE PROJETO

Uma proposta de projeto de CCGS deve ser apresentada a ACF designada. Uma equipe técnica
especializada em sequestro geologico de CO, pertencente a autoridade competente avaliaria a pro-
posta de projeto, que deve conter informacoes técnicas como:

e Mapeamento geoldgico e estudos sismicos dos possiveis sumidouros; estudos relacionados a en-
genharia e geologia dos reservatorios para armazenamento (sumidouros) também devem ser
considerados;

e Mapeamento das rotas de transporte de gas natural e/ou carbodutos pré-existentes que poderiam
ser utilizadas; mapeamento de hubs existentes;

e Mapeamento das fontes de CO, “capturavel”;

e Vazoes de CO, (volume transportado e injetado/ unidade de tempo).

Com base nas informacoes preliminares apresentadas e na avaliacdo econdémica preliminar, caso
o projeto tenha relevancia e seja aprovado pela ACF, deve ser emitido um documento contendo essa
aprovacao. Caso ndo seja aprovado, deve ser revisto e adequado as solicitacées da ACF e submetido
a ACF novamente.

A partir dai, serdo solicitados pela ACF, na Etapa 2, estudos mais detalhados de viabilidade técnica
e econbmica.

ETAPA 2: PLANEJAMENTO DO PROJETO

O proponente do projeto deve emitir relatérios contendo os estudos de viabilidade solicitados e
submeté-los a aprovacdo da autoridade competente. Os relatérios sobre os estudos devem conter infor-
macoes mais especificas do que aquelas apresentadas na proposta de projeto, como: fontes emissoras
selecionadas e suas localizacées; quantidade de CO, estimada a ser capturada, transportada e injetada;
parametros do CO, para ser transportado. Os parametros devem estar de acordo com a Tabela 103.

Tabela 103 - Parametros Sugeridos pela Literatura para o Transporte de CO,

Caracteristica | Valores sugeridos | Referéncias
~ HOFFMANN, 2010; OLAJIRE, 2010;
Pressdo 150-180 bar 0 RO'CHOED%,O201J2, »2010;
Temperatura 5-10 °C (offshore) e ARAUJO et al., 2011;
temperatura ambiente (onshore) IEA, 2013.
Concentragdo de CO, 85-90% ROCHEDO, 2012; HOFFMANN, 2010.
Teor de N, 3% mol ARAUJO et al., 2011.
Umidade 600-700 ppm HOFFMANN, 2010; ROCHEDO, 2012.
Vazdo de CO, A ser definida no projeto -

Fonte: COSTA, 2014
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Além das informacdes, devem ser definidas estimativas da distancia a ser percorrida e area se-
lecionada para armazenamento. O proponente deve estimar o consumo extra de energia devido ao
consumo da planta de captura (penalidade energética) e o possivel aumento do custo do produto
oriundo da fonte emissora. Nessa etapa, também devem ser definidos os prazos de projeto, como
inicio da construcao da unidade de captura e inicio de operacao.

No caso de uma termelétrica, por exemplo, a planta geraria menos eletricidade devido ao consu-
mo de vapor d’agua da planta de captura. Isso deve estar de acordo com o érgao regulador do setor
elétrico (ANEEL). Para a elaboracao de estudos detalhados, a questdo do despacho dessa térmica
deve estar alinhada com a Aneel para que a geracao de energia e, consequentemente, a emissao de
CO, proveniente da térmica sejam previstas com acurdcia. Isso deve ser feito para que o sistema de
transporte e armazenamento de CO, nao sofra impactos na operacao.

Caso os relatorios nao sejam aprovados, deve ser justificada a reprovacdo, com informacdes técnicas,
por parte da ACF, e definidos os prazos a serem cumpridos para realizar os ajustes necessarios. Caso
aprovados, é emitido um documento de aprovacdo por parte da equipe técnica da ACF.

A partir da aprovacao dos estudos de viabilidade técnica e econémica por parte da ACF, deve ser
feito um plano de execucao em que serdo detalhadas ainda mais todas as informacoes, inclusive
projetos e custos de construcao e implementacao das instalacoes e equipamentos necessarios; crono-
grama das atividades; plano de monitoramento e plano de remediacdo. O plano de remediacao inclui
as medidas que devem ser tomadas em caso de vazamento de gas (CO,) e de acidentes nas instalacoes
e/ou com os operadores das instalacoes. Caso o plano de execucao do projeto ndo seja aprovado, deve
ser justificada a reprovacao, com informacées técnicas, por parte da ACF, e definidos os prazos a
serem cumpridos para realizar os ajustes necessarios. Caso aprovado, é emitido um documento de
aprovacao por parte da equipe técnica da ACF.

Deve ser feita, entdo, a solicitacao para uso da area escolhida para armazenamento. Para tanto,
deve ser submetido & ACF um plano de avaliacdo da area, contendo estudos geoldgicos e calculo da
estimativa da capacidade de armazenamento das formacdes geoldgicas. Entao, deve ser emitido re-
latoério contendo esse plano de avaliacao, caracterizacao técnica da area e plano de desenvolvimento
de injecao. O regulador deve analisar o relatério completo da drea a fim de avaliar se os conceitos de
engenharia sao, de fato, aplicaveis aos sitios selecionados.

Com a aprovacao do plano de avaliacdo, sao emitidas certiddes da autoridade competente para
iniciar o projeto.

Em paralelo, deve ser solicitado o uso de coleta e transporte de CO,,. Deve ser realizado um plano
de avaliacao mostrando a rota escolhida para a coleta de CO, (da fonte emissora até o hub) e para o
transporte (hub até sumidouro). Caso ja existam os dutos para o tracado escolhido, o carregador deve
solicitar ao responsavel pelos dutos o seu uso. Caso nao existam os dutos, cabe ao ¢rgao regulador
solicitar a ACP vinculada ao governo federal a expansao da rede de dutos.

/1] 278



Nesse momento, devem ser realizadas chamadas publicas para que todos os agentes interessa-
dos em coletar, transportar e injetar o CO, se apresentem. Os agentes que cumprirem os requisitos
técnicos e apresentarem as menores tarifas de coleta, transporte e injecio ganham as chamadas
publicas e sao selecionados para coletar e transportar o CO, nos reservatérios. A injecao teria preco
(R$/tC02 injetado) definido por livre negociacdo. Uma sugestdo para compor as tarifas seria embutir
nelas os custos de coleta e transporte acrescidos do valor a ser depositado no fundo/seguro exigido
pelo 6rgéo regulador.

Nessa etapa, o papel do regulador esta relacionado com a anélise de todos os relatérios apresen-
tados e a comunicacao entre o proponente do projeto e os outros érgdos e agentes participantes. E
devem ser solicitadas licencas prévias de instalacdo e operacdo ao 6rgao ambiental competente. De
posse das licencas, o proponente do projeto inicia as atividades.

Como dito, é recomendavel que, nesse momento, se deposite seguro/caucido em um fundo para
compensacao de possiveis danos ambientais causados por pesquisas, exploracao e execucao do projeto.
O valor a ser depositado deve ser indicado pela ACF.

FASE 2: EXECUCAO DO PROJETO
ETtapa 3: CAPTURA DE CO2

Nessa etapa, € necessario apresentar boletins informativos contendo a quantidade de CO, cap-
turada por unidade de tempo e os parametros de CO, medidos e suas analises. Esses boletins devern
estar disponiveis para consulta do 6rgao regulador e devem estar de acordo com os parametros
estabelecidos na Etapa 2. Os parametros sao apresentados na Tabela 103.

Além disso, antes que ocorra a transferéncia de responsabilidade do proponente do projeto/
carregador de CO, para o operador de coleta de CO,/operador de hub, deve ser emitido relatério
contendo as informacoes técnicas do CO, a ser coletado e informagdes do agente que vai assumir a
responsabilidade. Se essas informacoes estiverem de acordo com o apresentado na Etapa 2, a ACF
emite documento de aprovacio e é realizada a transferéncia de responsabilidade.

Etara 4: COLETA DE CO2

A coleta de CO, € de responsabilidade do operador de coleta de CO, Devem ser emitidos boletins
informativos de operacao e prestacao de contas por parte do operador de coleta de CO, os quais ficam
disponiveis para a consulta da ACF. Caso a ACF identifique anomalias na operacao da coleta de CO,/
hubs, pode ocorrer a suspensdo da operacao.

Entre as Etapas 3 e 4, ocorre a primeira transferéncia de responsabilidade entre agentes do proces-
so, como citado na Etapa 3. A responsabilidade deixa de ser do proponente do projeto/carregador de
CO, e passa a ser do operador de coleta de CO,/hubs. A partir da aprovagao da ACF citada na Etapa
3, € garantido o acesso a rede de coleta de CO,,.
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A fiscalizacao da coleta de CO, até os hubs e o transporte de CO, entre hubs sao realizados pela
ACF, de modo a evitar questoes relativas as disparidades entre normas estaduais, como ocorre, por
exemplo, na distribuicdo de 4gua, esgoto e gas natural. Portanto, a ACF torna-se responsavel por
fiscalizar a rede de carbodutos de forma homogénea, seguindo as mesmas normas federais, o que
resultard em uma operacao mais homogénea e controlada no pafs.

Nessa etapa, pode ocorrer transporte de CO, entre hubs, estando estes localizados na mesma uni-
dade da Federacdo ou nao. Caso os hubs pertencam ao mesmo estado, o operador do hub a jusante do
sistermna torna-se responsavel pela operacao, e a ACF continua a fiscalizar ambos. Caso os hubs nao
pertencam ao mesmo estado, deve ser elaborado um acordo por escrito em que o operador do hub a
jusante do sistema torna-se responsavel pela operacdo, e a fiscalizacdo serd também papel da ACF.

Para realizar a transferéncia de responsabilidade do operador de coleta de CO,/hubs para o operador de
transporte, deve ser emitido relatério com informacées técnicas do CO, a ser transportado e do agente que
vai assumir a responsabilidade. Se essas informacoes estiverem de acordo com o apresentado na Etapa 2,
a ACF emite documento de aprovacéo e é realizada a transferéncia de responsabilidade.

Etapa 5: TRANSPORTE

O transporte do CO, utilizando carbodutos a partir dos hubs até os sumidouros ¢ de responsabilidade
do operador de transporte e deve ser regulado pela ACF.

Os relatorios emitidos pelo operador de coleta de CO,/ hubs, na Etapa 4, sdo avaliados pela ACF e, caso
aprovados, é garantido o acesso aos carbodutos, ocorrendo, assim, a transferéncia de responsabilidade
do operador de coleta de CO,/hubs para o operador de transporte. Caso nao sejam aprovados, a operacao
pode ser suspensa.

A atividade de transporte de CO, pode ser exercida por sociedade ou consorcio, com sede e ad-
ministracdo no pafs, por conta e risco do operador de transporte selecionado na chamada publica
realizada na Etapa 2. O livre acesso aos dutos é facultado a qualquer interessado na sua utilizacao,
existentes ou a serem construidos por meio de chamada publica. O operador de transporte selecionado
para realizar a atividade de transporte de CO, podera explorar somente as atividades relativas ao
transporte de CO,. Caso o mesmo agente realize as atividades de transporte (operador de transporte)
e injecao (operador de injecdo), existe a obrigacao de separacdo contabil entre as atividades.

Devem ser emitidos boletins informativos de acompanhamento das operacdes de transporte por
parte dos operadores de transporte. Esses boletins devem estar disponiveis para a consulta da ACF.

Pararealizar a transferéncia de responsabilidade do operador de transporte de CO, para o operador
de injecao, deve ser emitido relatorio com informacoes técnicas do CO, a ser injetado e do agente
que vai assumir a responsabilidade. Se essas informacodes estiverem de acordo com o apresentado
na Etapa 2, a ACF emite documento de aprovacao e é realizada a transferéncia de responsabilidade.
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ETaPa 6: INJECAO

Essa etapa é de responsabilidade do operador de injecdo e deve ser fiscalizada pela ACF. Os relatérios
emitidos pelo operador de transporte, na Etapa 5, sdo avaliados pela ACF e, caso aprovados, € garan-
tido o acesso aos reservatorios, ocorrendo, assim, a transferéncia de responsabilidade do operador
de transporte para o operador de injecdo. Caso nao sejam aprovados, a operacao pode ser suspensa.

A partir da transferéncia de responsabilidade, o agente de injecao coloca em pratica o plano de
desenvolvimento para injecao de CO, nos reservatoérios apresentado a ACF, na Etapa 2. O operador
de injecdo deve emitir boletins informativos de operacéo e prestacao de contas, e esses boletins de-
vem estar disponiveis para a consulta da ACF. Caso a ACF identifique anomalias na operacdo, pode
solicitar a sua suspensao.

No momento em que o reservatorio atingir a capacidade méaxima de armazenamento estimada
na Etapa 2, deve-se solicitar o encerramento do reservatoério. Caso a capacidade méaxima ainda ndo
tenha sido atingida e o projeto em questao finalizado, o operador de injecao pode continuar a atuar
em um novo projeto ou em algum projeto em paralelo.

ETaPA 7: ENCERRAMENTO

Essa etapa s6 ocorre quando o reservatorio atingir sua capacidade maxima para armazenamento.

O monitoramento deve continuar a ser realizado por parte do operador de injecdo com aval do
proponente do projeto, e devem ser elaborados boletins informativos de acompanhamento por
parte do operador pelo periodo solicitado pelo érgao regulador. Uma sugestao para o periodo de
monitoramento por parte do operador de injecdo seria, pelo menos, dois anos a partir do momento
de injecao do ultimo volume de CO, do projeto. Isso porque so6 € possivel identificar a presenca do
CO, no reservatorio utilizando equipamentos e técnicas de sismica dois anos apos sua inje¢ao. O
orgdo regulador deve fiscalizar o encerramento do reservatério. Os relatérios de encerramento sdo
avaliados pela autoridade competente.

A analise dos documentos estd sujeita a aprovacao, reprovacdo ou solicitacao de ajustes. Caso
aprovada, € emitida a certidao de aceite do encerramento por parte da autoridade competente, que
autoriza o encerramento. Caso sejam solicitados ajustes, a autoridade competente deve prover in-
formacoes técnicas que caracterizem sua decisdo.

O regulador deve colaborar para que o operador de injecdo entre em consenso com as revisoes
sugeridas e analisar se as sugestdes foram incorporadas ao projeto. Caso a permissao seja negada
novamente, o regulador deve de novo caracterizar tecnicamente sua decisido por meio de documento
escrito.

O regulador deve colaborar para que o proponente do projeto, em conjunto com o operador de
injecado, apresente metas e resultados esperados condizentes com o proposto inicialmente para realizar
o encerramento do sitio. Além disso, deve analisar o plano de monitoramento e verificacao do sitio
para a etapa de pds-encerramento das atividades. Essas metas e o plano de monitoramento devem
estar de acordo com o previsto na Etapa 2, pelo plano de execucdo.
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O regulador deve avaliar o relatério de encerramento, verificando os resultados (quantidade de CO,
armazenado, tempo de injecdo, andlise geoldgica da regido, comportamento da formacdo geologica
durante o processo). Caso os resultados estejam de acordo com o proposto inicialmente pelo projeto,
a permissao para encerrar as atividades é concedida. Caso a resposta seja negativa, o regulador deve
informar as razoes técnicas que justifiquem a proibicdo do encerramento.

ETAPA 8: POS-ENCERRAMENTO

Nessa etapa, ocorre a transferéncia de responsabilidade do reservatoério, do operador de injecao
para o agente final. Uma possibilidade de agente final a ser considerada é a Unido. O regulador deve
exigir relatorios parciais que contenham a evolucdo e o comportamento dos reservatorios, seguindo o
plano de monitoramento estabelecido anteriormente na etapa em que sao estabelecidas as condicoes
para encerramento do sitio. O agente final passa a monitorar o CO, armazenado com o auxilio técnico
do orgéo regulador. Caso ocorra algum vazamento ou problema no reservatério, o fundo criado pelo
proponente do projeto deve ser utilizado para acoes preventivas e/ou remediadoras.

Durante todas as etapas, o proponente do projeto e os operadores devem estar alinhados nao so
com as autoridades competentes, mas também com os stakeholders, para que o andamento do projeto

ocorra como previsto (DNV, 2010).

A Figura 91ilustra o fluxograma em que ¢ apresentada a visdo completa de todas as etapas do processo.
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Figura 91 - Fluxograma Completo de Todas as Etapas da Estrutura Regulatdria

Fonte: COSTA, 2014
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7.2.3 APLICACAO DOS FUNDAMENTOS DE REGULACAO A ESTRUTURA DE PROJETO DE CCGS
PROPOSTA PARA O BRASIL

De acordo com a Figura 92, as principais etapas de um projeto de CCGS sdo: captura, coleta de CO,,
transporte de CO, e injecao de CO,. Em cada uma dessas etapas, o mercado tera estruturas diferentes
que serao definidas pelas caracteristicas dos servicos prestados e dos agentes atuantes ao longo da cadeia.

A Figura 92 ilustra as etapas principais da fase de execucao de um projeto CCGS, os agentes res-
ponsaveis e as autoridades competentes reguladoras.

ETAPA Captura Coleta Transporte Injecao

|Limite de
bateria

ILUSTRACAO

Limite de |
bateria | City Gate
| |

\=E=

RESPONSAVEL Proponente Operador HUB Operador Transporte Operador Injecido

REGULADOR ACF ACF ACFE ACFE

Figura 92 - Etapas Principais de um Projeto de CCGS
Fonte: COSTA, 2014

Para implementar as tecnologias de CCGS como medida de mitigacao das emissées de CO, (exter-
nalidades negativas) provenientes dos setores de energia e energointensivos brasileiros, é necessario
que exista uma politica publica nesse sentido. A politica publica apresentaria planos e programas
voltados para a reducao das emissées de CO, no Brasil. Assim, o carbono emitido pelas instalacées
industriais e energéticas teria um valor mediante limite de emissoes de CO, (cap) ou mediante taxacao.

No caso da captura de CO,, o agente atuante sera o proponente do projeto/carregador de CO,.
Entao, no que diz respeito a entrada e saida de agentes do mercado, estara limitada por questoes
intrinsecas ao processo: custo de captura (instalacdo de uma planta e equipamentos); infraestrutura
necessaria para realizar a captura; area disponivel para instalacdo de uma planta de captura (foo-
tprint); disponibilidade hidrica para alimentar a planta no caso de separacdo de gases por absorcao
quimica. Nesse caso, o 6rgdo regulador ou ACF tera o papel de apoiar a politica publica estabelecida.

Nas etapas de coleta e transporte de CO,, o mercado teria estrutura de monopolio natural. Ou seja,
nao é a opcao mais barata cada fonte emissora construir sua propria rede de dutos, o que justifica o
planejamento centralizado de dutos e de hubs.
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Quanto a definicdo de tarifas, estas podem ser estabelecidas por meio de chamada publica, seguida
de licitacdo para concessao das operacoes. Nessas etapas, os agentes que apresentassem as menores
tarifas ganhariam os direitos de operar. O érgao regulador teria papel importante nessas etapas. Quanto
a tarifa, deveria definir um teto para o leildo das tarifas a serem cobradas pelos operadores, evitando,
assim, abusos por parte dos monopolistas. Além disso, deveria garantir a qualidade do servico.

Ainda sobre as etapas de coleta e transporte de CO,, no que diz respeito as questoes de assimetria
de informacoes, o 6rgao regulador poderia minimizar seus efeitos, solicitando boletins informativos
periddicos das operacoes e informacoes sobre investimentos realizados na propria rede de dutos
e relatdrios a cada transferéncia de responsabilidade com informacoes das metas atingidas e das
dificuldades enfrentadas durante o projeto.

Na etapa de injecdo, a estrutura de mercado poderia ser a de mercado livre, em que mais de um
agente pode atuar. Portanto, nessa etapa, o 6rgao regulador teria o papel de garantir o livre acesso dos
agentes aos dutos. Porém, a etapa de injecao pode ndo engendrar um mercado com muitos agentes, ja
que a quantidade de reservatorios e sua capacidade de armazenamento sio limitadas. Além disso, os
reservatorios a serem utilizados estao limitados pela rede de transporte de CO, uma vez que a rede
nao chegara a todos os reservatérios possiveis. No tocante a definicdo de preco, estes seriam defini-
dos por livre negociacéo, ou seja, cada agente definiria seu preco, dado que seria um mercado livre.
Nesse caso, podem surgir peculiaridades no mercado. Uma empresa de petroleo, por exemplo, pode
se interessar por injetar o CO, para realizar RAP. Nesse caso, poderia apresentar preco muito baixo
ou mesmo pagar pelo CO,, dependendo da sua necessidade, considerando que teria nova receita ad-
vinda do ¢leo e do gas extras. Quanto a assimetria de informacdes, o 6rgao regulador poderia solicitar
boletins informativos periodicos das operacoes e relatorios a cada transferéncia de responsabilidade
entre os agentes. Outro papel do regulador na etapa de injecdo é garantir que a responsabilidade
pelo CO, passe do agente de transporte para o agente de injecao mediante pagamento do servico.

Apos a etapa de injecdo, a cada encerramento de projeto, a responsabilidade pelo CO, continua a ser
do operador de injecao, que mantém o monitoramento constante. No momento em que o reservatorio
atingir sua capacidade maxima, este sera selado e encerrado. Nesse momento, ocorre a ultima trans-
feréncia de responsabilidade em que o agente final pode ser a Unido. Nesse caso, o 6rgao regulador
deve garantir que ocorra a transferéncia de responsabilidade mediante apresentacio de relatorios
técnicos. Caso o agente final ndo seja a Uniao, mas uma empresa interessada em monitorar e assumir
essa responsabilidade, o érgao regulador deve garantir que a responsabilidade pelo CO, no reserva-
torio seja transferida do operador de injecao para o agente final, mediante pagamento pelo servico.

Assim, a partir das informacoes e analises apresentadas neste documento, captura e armazena-
mento geoldgico de CO, se mostrou opcao promissora para mitigar emissdes de GEE em larga escala
no Brasil, no horizonte de 2050. Porém, para implementa-la, é necessario que exista regulamenta-
cdo especifica para o novo mercado que pode surgir, estabelecendo procedimentos e normas para a
execucao de projetos de carbodutos.
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7.3 PROPOSICAO DE INSTRUMENTOS DE POLITICA PUBLICA PARA ADOCAO
DO CCS No BrasiL

Além da questao regulatéria relacionada ao transporte e armazenamento de CO, no Brasil, outras po-
liticas poderiam auxiliar a implementacao de CCS no Brasil, como investimento em projetos de pesquisa e
desenvolvimento e divulgacdo de informacao e conhecimento sobre o tema. Essas politicas sdo descritas
a seguir.

PROJETOS DE PESQUISA, DESENVOLVIMENTO E DEMONSTRACAO

Refere-se ao apoio ao desenvolvimento tecnolégico tanto de medidas inovadoras disruptivas quanto
de medidas que dependem de demonstracao e do aprendizado tecnolodgico. Incluem investimento direto,
incentivos fiscais, criacao de nichos de mercado por meio de compras governamentais etc., como descrito
na apresentacao deste relatério.

Os sisternas de captura e armazenamento geoldgico de CO, sdo reconhecidos mundialmente como
alternativas para reduzir emissées de didxido de carbono provenientes de fontes estacionarias (IEA, 2008;
IPCC, 2007; ROCHEDO, 2011; NOGUEIRA et al., 2014; COSTA, 2009; COSTA, 2014).

Essas praticas, além de outros setores, sdo utilizadas no setor de petroleo mundial para reduzir as
emissoes, por exemplo, na explotacio de campos offshore na Noruega (Campo de Sleipner) e em campos
onshore na Argélia (IEA, 2010; COSTA, 2009; RODDY, 2012; COSTA, 2014).

No Brasil, um grupo de pesquisa na Pontificia Universidade Catélica do Rio Grande do Sul (PUC/RS)
mantém o Centro de Exceléncia em Pesquisa de Armazenamento de Carbono e vem desenvolvendo o
CarbMap Brazil (atlas de reservatorios geoldgicos para armazenamento de carbono no Brasil). Esse grupo
também tem desenvolvido projetos de demonstracao de injegao de CO, em camadas de carvao na Bacia
Sedimentar do Parana.

No Programa de Planejamento Energético da UFRJ existe um grupo de pesquisa que vem desenvolvendo
um numero significativo de teses, dissertacoes e projetos nesse tema desde 2009 (PPE, 2015).

Portanto, com o objetivo de incentivar a implementacdo de CCS no Brasil, seria importante o apoio ao
desenvolvimento de dissertacoes e teses (mestrado e doutorado) e projetos por meio de editais que financias-
serm a pesquisa nesse tema. Além disso, seria importante criar laboratdrios para testar em menor escala os
Impactos do armazenamento de CO, em sumidouros geoldgicos e projetos de rede de dutos para coleta de
CO, a partir das fontes estacionarias. Dessa forma, algumas das barreiras citadas poderiam ser superadas.

INFORMACAO E EDUCACAO

Com o objetivo de eliminar barreiras de mercado associadas a assimetrias de informacao e altos custos
de transacdo relacionados a capacitacao de agentes, propoe-se:

e  Estabelecer cursos de formacéo técnica que permitam que profissionais brasileiros tenham a ca-
pacidade de desenvolver e dar assisténcia a produtos relacionados com a implantacao de rede de
carbodutos e armazenamento geoldgico no Brasil. A correta execucdo dessa politica permitird nao
s6 acelerar o desenvolvimento dos sistemas de CCS, mas também criar empregos, tanto diretos
quanto indiretos;
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o Criar associacoes que possibilitern espacos abertos para que os agentes interessados (entidades e
agentes do governo; institutos de pesquisa, desenvolvimento e inovacdo; universidades; industria
de TIC em hardware, software e equipamentos; e empresas do setor energético) possam com-
partilhar experiéncias, opinides e informacoes técnicas;

e Incentivar a divulgacao de estudos e trabalhos técnicos no tema, visando a informacao da po-
pulacao e a consequente aceitacdo por parte da opinido publica de que € uma grande barreira
a implementacao de redes de dutos, por exemplo, de acordo com experiéncias internacionais.

7.3.1 Discussio

A partir das informacodes apresentadas anteriormente, é possivel concluir que a implementacao das
tecnologias de CCGS no Brasil, com o intuito de corrigir as externalidades negativas (emissées de CO,)
geradas nos setores energointensivos brasileiros, seria motivada pela existéncia de instrumentos de
politica publica para reduzir essas emissoes. Com a implementacdo desses instrumentos, surgiria um
mercado com diversos novos agentes e estruturas que necessitariam de regulacao especifica. O 6rgao
regulador teria inicialmente o dever de apoiar a politica publica.

Fica evidente o papel importante da captura e armazenamento geoldgico de carbono nos diversos
setores da economia brasileira no que se refere a reducao de emissoes de GEE. Portanto, para a imple-
mentacao dessa medida, sdo propostas politicas que auxiliariam o processo.

No caso de instrumentos regulatoérios, a necessidade de regulacao se justifica, principalmente, pela
presenca de segmentos na cadeia de um projeto de CCGS, que seriam monopolios naturais. Por exemplo,
as etapas de coleta e transporte de CO, que se caracterizam por uma estrutura em rede (carbodutos).
Uma estrutura em rede gera economias de escopo, de escala e de coordenacéo, subaditividade de
custos, e requer a operacao centralizada dos servicos, fatores que reforcam a presenca de apenas uma
empresa abastecendo o mercado (GORINI, 2004). Sendo monopélios naturais, a intervencao do Estado
é necessaria para, por exemplo, minimizar os efeitos da assimetria de informacdes e para controlar as
tarifas nesses segmentos da cadeia.

Para isso, foi proposta uma estrutura regulatoria inédita para CCGS no Brasil. Nessa proposta, estdo
incluidas as etapas de um projeto de CCGS completo, os agentes atuantes em todo o processo e suas
respectivas responsabilidades. Para cada etapa, foram sugeridos procedimentos e definido o papel do
orgao regulador e dos operadores. Por ser uma proposta de estrutura regulatéria e ndo uma regulacao
em si, limitacoes como estabelecimento de normas, definicoes de periodos de projeto (concessao) e valores
a serem depositados nos fundos/seguro foram identificadas. Portanto, a estrutura aqui presente deve
servir como base tedrica e ponto de partida para a elaboracdo de uma regulacao especifica para CCGS.
Este estudo, apesar de inédito, nao é definitivo. Outra conclusao interessante é que, devido a grande
experiéncia do setor de petroleo e gas natural nas atividades de toda a cadeia de um projeto de CCGS,
faria sentido que o 6rgao regulador responsavel por CCGS no Brasil tivesse experiéncia em regular o
setor de petroleo e gas natural, modelo adotado pela Australia.

No que se refere as demais politicas propostas, estas também sao de grande importancia para superar
barreiras de mercado, como mostrado na secao anterior.

Diante do exposto, ficou evidente a relevancia do tema abordado, ja que, a partir das informacdes
e andlises apresentadas, pode-se concluir que o sequestro geologico de CO, € opgao promissora para
mitigar emissdes de GEE. Essa tecnologia pode vir a ser implementada no Brasil no futuro, pois ha a
iminéncia de restringir os limites de emissdes de GEE nos setores energético e industrial. Portanto, para
implementar essas técnicas em territério nacional, é necessario que exista uma regulacdo especifica
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a fim de controlar o novo mercado que pode surgir, além de estabelecer procedimentos, normas para a
execucdo de projetos desse tipo, projetos de pesquisa e desenvolvimento e disseminacdo de informacoes
sobre o tema por meio de capacitacdo técnica e divulgacdo de estudos.

A seguir, apresenta-se o resumo dos instrumentos de politica e cobeneficios da implementacao do

CCS no Brasil.

Quadro 8 - Resumo de Instrumentos de Politica Publica e Cobeneficios da adocdo do CCS no Brasil

Barreiras

Instrumentos de Politica Publica

Cobeneficios

* Falta de classificagdo do CO,
* Definigdo dos direitos de propriedade

« Competicdo com outros usuarios e
questdes de direitos preferenciais

* Movimentacdo do CO, entre fronteiras

* Leis internacionais para a protecdo do
ambiente marinho

+ Composicdo da corrente de CO,

» Acesso de terceiros ao local de
armazenamento e infraestrutura de
transporte

« Falta de envolvimento do publico na
tomada de decisGes

 Auséncia de uma rede de dutos
especificos para o transporte de CO,

* Escopo da regulagdo e proibicGes

 Auséncia de regulacdo da selecdo do
local e caracterizagdo das atividades

* Auséncia de autorizacdo das atividades
de armazenamento

» Descumprimento das exigéncias
de informagdo, monitoramento e
verificagdo

* Falta de adogdo de medidas corretivas e
de remediagdo

* Auséncia de definigéo de
responsabilidade durante o periodo do
projeto

 Auséncia de definigdo de autorizagdo
para o fechamento do sitio de
armazenamento

* Auséncia de definigéo de
responsabilidade no periodo apds
fechamento

Apoio ao desenvolvimento de dissertagdes
e teses (mestrado e doutorado) e projetos
por meio de editais que financiassem a
pesquisa nesse tema

Criagdo de laboratorios para testar

em menor escala os impactos do
armazenamento de CO, em sumidouros
geoldgicos e projetos de rede de dutos
para coleta de CO, a partir das fontes
estacionarias

Proposta de estrutura regulatéria que
contenha um conjunto de informacgdes

e procedimentos (etapas de um projeto,
agentes atuantes e érgdos fiscalizadores)
para a implementacdo segura e eficaz

de técnicas de CCGS no Brasil com o
foco principal nas etapas de transporte e
armazenamento geoldgico de CO,

Cursos de formacao técnica que permitam
que profissionais brasileiros tenham

a capacidade de desenvolver e dar
assisténcia a produtos relacionados com
a implantacdo de rede de carbodutos e
armazenamento geoldgico no Brasil. A
correta execugdo dessa politica permitira
ndo so acelerar o desenvolvimento dos
sistemas de CCS, mas também criar
empregos diretos e indiretos

AssociacBes que possibilitem espagos
abertos para que os agentes interessados
(entidades e agentes do governo;
institutos de pesquisa, desenvolvimento e
inovagdo; universidades; industria de TIC
em hardware, software e equipamentos;

e empresas do setor energético) possam
compartilhar experiéncias, opinides e
informacdes técnicas

Divulgagao de estudos e trabalhos
técnicos no tema, visando a informagéo
da populacdo e consequente aceitagao
por parte da opinido publica de que é uma
grande barreira a implementacao de redes
de dutos, por exemplo, de acordo com
experiéncias internacionais

Aceleracao do
desenvolvimento dos
sistemas de CCS e
criagao de empregos
diretos e indiretos;

Redugdo de emissdes
de CO2 nos setores
energointensivos
brasileiros

Surgimento de um
novo mercado com
agentes e servigos
e consequente
geracdo de riqueza
€ empregos para o
Brasil

Possibilidade de
geracdo de energia
elétrica utilizando
combustiveis como o
carvao sem aumento
das emissdes de
GEE e, assim,
garantir a segurancga
energética num
cenario de redugdo
de emissdes

Fonte: Elaboracao prépria
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Consideracoes
finais




CONSIDERACOES FINAIS

Este estudo estimou potenciais e custos de captura de carbono em instalacoes energéticas e indus-
triais brasileiras. Trata-se de um resultado inédito para um pais emergente, cujas emissoes de CO,
associadas ao uso de combustiveis fésseis devem crescer, em um cendrio referencial, sobretudo em
funcao de um maior uso de termelétricas a gas ou carvao, e aumento de producdo e processamento
de petroleo no Brasil. Por seu lado, o caso brasileiro também é emblematico diante das perspectivas
de Bio-CCS em destilarias de etanol préximas a bacias sedimentares brasileiras (com potencial de
EOR) e mesmo em face do papel potencial da captura de carbono em plantas industriais em que se
destacam os segmentos cimenteiro e siderurgico.

As estimativas mostram que os custos de captura sdo positivos, porém relativamente baixos no
caso de plataformas de petroleo e de unidades de geracdo de hidrogénio. Para as plataformas, a linha
de base incluird a captura de carbono, na medida em que esta permite que o gas natural extraido
tenha sua composicdo ajustada e possa ser transportado - i.e., a captura de CO, deve ser realizada
por motivos econémicos, independentemente de questées ambientais. Para as UGH, a viabilidade da
captura dependera do espaco disponivel nas refinarias brasileiras e mesmo nas plantas de producao
de amonia.

A captura em destilarias de etanol também pode ocorrer a custos relativamente reduzidos e se
tornar viavel, se for considerada a receita adicional associada ao EOR em campos maduros de pe-
tréleo no Brasil. Tal ocorre mesmo quando se adicionam os custos de transporte e de injegao de CO,,.

Para os outros setores avaliados, a captura de carbono se encontra também disponivel, mas a custos
que superam 30 US$/tCO2 e, em alguns casos, atingem cerca de 115 US$/tCOz. Nestes ultimos casos,
ainda que o potencial seja relevante, a captura somente ocorrera perante patamares compativeis de
precificacdo de carbono.

Os resultados de todos os setores estudados sdo resumidos e apresentados na Tabela 104.
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Tabela 104 - Resumo das Estimativas de Potenciais e Custos para CCS nos Diferentes Setores

Opcao Escolhida

Potencial de
Captura
(MtCO,/ano)

Custo
(Uss/tco,)

Observagoes

Gas natural com 10% mol teor de CO,

5 16 Custo da membrana US$ 100/m?
21 Gés natural com 10% mol teor de CO,
£8P Membrana (mddulo UOP Custo da membrana US$ 400/m?
Separex™) 4 Gas natural com 45% mol teor de CO,
23 Custo da membrana US$ 100/m?
6 Gas natural com 45% mol teor de CO,
Custo da membrana US$ 400/m?
Refino de Oxicombustdo para FCC 8 74 Possivel limitagdo associada ao footprityt da
petréleo UGH — absorcdo com planta de captura e ao espaco disponivel
7 30 em refinarias existentes
Selexol e ATR/PSA
Desidratagdo para Os valores sdo maiores se consideramos
Destilaria captura de emissdes da 5 10 o transporte de CO,, mas ndo superam
de etanol | fermentagdo de etanol de mesmo assim 28 US$/tCO, para parcela
cana-de-agucar relevante das plantas
Pés-combustdo carvéo
nacional s/ cocombustao
de biomassa 47 61-64 Simulagdes realizadas para diferentes
Pds-combustéo carvao 54 43 - 46 sistemas de resfriamento
nacional ¢/ cocombustdo
Setor de biomassa
elétrico Pés-combustdo carvéo
Prél-nlzcr:tt)zisé(opgacrz/éo 474_661 475_550 Gasificadores da GE (Texaco) e Shell
importado (IGCC)
Pos-combustdo gas 35 50 - 60 Pdés-combustdo com reciclo de exausto
natural
Absorcdo quimica s/ ) ~
. restricio de 4gua 47 102 Caldeira a coque p/ geracgdo de vapor
cimento Absorc¢do quimica c/ ) ~
restricso de 4gua 31 102 Caldeira a coque p/ geragao de vapor
TGRBF 24 112 Tecnologia disponivel em 2030
Siderurgia Captura na cogeracdo 16 116 Pos-combustdo com aminas
para plantas BF
Ambnia Captura na producao de 12 85 Captura com mudancga de processo para

hidrogénio

produgdo de H, via absorgéo fisica

Fonte: Elaboracao proépria

Para o setor elétrico, a captura afeta a flexibilidade operativa de termelétricas a gas natural e ndo

necessariamente representara emissées de CO, menores na geragao elétrica brasileira - isso porque

as UTE a gas natural flexiveis podem tornar-se crescentemente importantes como forma de absorver

a variabilidade de geracido de fontes renovaveis, como edlica e solar (variabilidade de curto prazo), e

mesmo usinas hidrelétricas com menor capacidade de armazenamento (variabilidade de médio prazo).
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Embora seja consistentemente identificada como medida de mitigacao relevante, existe grande
incerteza acerca da aceitacao e disponibilidade da opcao CCS em um futuro proximo. Essas incerte-
zas incluem esferas tecnologicas, econoémicas, regulatorias e sociopoliticas. Trata-se de um circulo
vicioso, em que o investimento atual em CCS ndo ocorre porque é muito alto. Contudo, ha expectativa
acerca da reducao desse investimento, que depende do desenvolvimento tecnolégico no presente.
Em outras palavras, adiar investimentos em CCS entra em conflito com a prépria expectativa de
sucesso futuro do CCS.

Mais que isso, o transporte e o armazenamento geoldgico de carbono, apesar de, na média, nao
representarem o principal fator de custos da opcao CCS, podem vir a enfrentar barreiras de ordem
regulatéria. Com efeito, de acordo com os resultados apresentados no Componente 2 do projeto, que
trata da modelagem integrada das opcoes de mitigacdo de GEE, a opcdao CCS ganha relevancia em
cenarios de baixo carbono, principalmente no que diz respeito ao setor de destilarias de etanol, que
apresenta o menor custo de captura. Nesse caso, chama atencao a enorme demanda por transporte
de CO, no territorio nacional, através de dutos que nao estao construidos e cujo arranjo institucional
para expansao e operacao inexiste.

Em suma, cenarios integrados de baixo carbono mostram que a opcao de Bio-CCS tem relevante
potencial ja em 2030 a cerca de 50 US$/tCO,. Sendo assim, surgem questées institucionais relacionadas
ao transporte de CO, que devem ser analisadas e solucionadas. De fato, em 2030 a necessidade de
carbodutos chegaria a cerca de 10% da atual capacidade de transporte de CO, dos EUA (103 MtCO,/
ano, conforme IEAGHG, 2014). Em 2050, para as mesmas condicoes, chegar-se-ia a cerca de 75% da
atual capacidade de transporte estadunidense.

Enquanto a captura de carbono precisa vencer aspectos tecnoldgicos relacionados, sobretudo, a
experiéncia e aprendizagem, o transporte por dutos requer a existéncia de um arranjo institucional
capaz de lidar com questdes como aceitabilidade social, planejamento de hubs, direito de propriedade,
definicao de tarifas e monitoramento do armazenamento. Atualmente, o Brasil ja enfrenta o desafio
de expandir sua rede de gas natural, dado o alto custo inicial e a natureza monopolista do transporte
por dutos. O gas natural ¢ um produto comercializavel, ao contrario do CO,, que € uma externalidade
negativa cujo valor estd associado as politicas de mitigacdo das emissées de GEE."? Portanto, é de se
esperar que seja ainda mais dificil criar e gerir um arranjo institucional para a construcdo de dutos
para o transporte de carbono no Brasil.

Este estudo representa, portanto, o potencial de uma medida de mitigacdo de GEE transversal aos
setores-chaves da economia e mostra que, no médio e longo prazo, deve ser levada em consideracao
para ajudar na transicao para uma economia de baixo-carbono no Brasil.

112 Apesar de poder haver um preco para parte do CO, — por exemplo, aquele que usado na recuperacao avancada de petroleo
(EOR) —, isso ndo significa que haja atualmente um grande mercado para CO, no Brasil.
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