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POTENCIAL TECNICO E ECONOMICO DA APLICACAO DE ROTAS DE
CAPTURA DE CARBONO EM PROCESSOS INDUSTRIAIS BRASILEIROS

Camilla Chaves Nunes de Oliveira

Mar¢o/2015

Orientador: Alexandre Salem Szklo
Programa: Planejamento Energético

Este trabalho avaliou o potencial técnico-econdmico da aplicacdo de captura de
carbono nos setores da siderurgia, cimento e producdo de amonia. Para o setor de
cimento, a rota de pds-combustdo com absorcdo quimica mostrou-se a Unica aplicavel
as plantas existentes no Brasil. A simulacdo apresentou o custo de abatimento de 114
USS$/tCO, para as regides Sul, Sudeste e Centro-Oeste e de 117 US$/tCO, para as
regibes Norte e Nordeste, com um potencial de abatimento de 47 MtCO,/ano. Em
relacdo ao setor de siderurgia, avaliaram-se as seguintes alternativas associadas a
plantas integradas a coque de carvdo mineral no Brasil: a opcdo de TGRBF com
captura, e a captura via absor¢cdo quimica na planta de cogeragdo associada a central
siderdrgica. Para o TGRBF o custo e o potencial de abatimento estimados foram de,
respectivamente 112 US$/tCO, e 24 MtCO,/ano. Para a captura na cogeragdo, O
potencial de abatimento resultou em 16 MtCO,/ano a um custo de 116 USS$/tCO..
Avaliou-se ainda o potencial da captura para as siderdrgicas EAFs, que resultou em um
potencial e custo de abatimento de, respectivamente, 0,73 MtCO,/ano e 152 US$/tCO,.
Finalmente, para o setor de amonia, considerou-se a producédo de hidrogénio necessario
a producdo da amodnia com captura por MDEA e, em outro caso, por Selexol,
demandando mudanca no processo. Foram avaliadas trés opcOes de captura, conforme
as etapas de insercdo das opcdes de captura: 0 menor custo agregado foi estimado em
US$ 85/ tCO, com potencial de 1,2 Mt/ano. Esta op¢do considera que a mudanga de

processo e a captura ocorrem simultaneamente.
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This study evaluates the potential application of carbon capture in the cement
industry, steelmaking industry and ammonia production in Brazil. For the existing
Brazilian cement facilities, the route based on chemical absorption is the only available.
The simulation found an abatement cost of $ 114/tCO, for southeast, south and midwest
of Brazil and $ 117/tCO, for north and northeast. The total potential equaled 47
MtCO,/year. Regarding the integrated steel mill in Brazil, this study has evaluated two
alternatives: capture with the Top Gas Recycle Blast Furnace (TGRBF) technology and
capture in the cogeneration plant associated with the steel mill facility (chemical
absorption). The abatement cost associated with TGRBF was estimated at US$ 112
/tCO, and the potential was 24 MtCO,/year. For the capture in the cogeneration plant,
the abatement potential was estimated at 16 MtCO./year and the abatement cost reached
$ 116 /tCO2. The abatement potential for EAF steel mill at the abatement cost of 152
US$/tCO, corresponded to 0.73 MtCO,/year. For the ammonia production, the carbon
capture is available in the hydrogen generation unit, and can be based on MDEA
(chemical absorption) or SELEXOL (physical absorption), requiring, in the latter case,
changes in the industrial process. Three options were considered, according to the steps
for introducing industrial changes, and the one with the lowest aggregated cost (US$
85.00/tCO,) had a 1.2 Mt/year. This option introduces simultaneously the carbon

capture and the process change.
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1. Introducéo

Carbon capture and storage (CCS) tem sido foco de atencdo por parte dos formuladores
de politicas publicas em tempos em que as mudancas climaticas devem ser amenizadas

para limitar o aumento da temperatura do planeta.

De acordo com IEA (2014), esta tecnologia é atualmente a Unica op¢do de mitigacdo de
larga escala disponivel para atingir reducdes de emissdes de mais de 50% de seus niveis
atuais em alguns setores. Visto que alguns processos industriais geram CO, a partir de
reacbes quimicas (como cimento, por exemplo), a auséncia de projetos de CCS

impossibilita a descarbonizagdo destes setores’,

A maioria dos estudos sobre CCS focou em plantas termelétricas, especialmente a
carvao, no entanto, € previsto que, em 2050, 50% do CO, capturado e estocado sera
oriundo de plantas industriais (IEA, 2013a). Os setores industriais identificados como
prioridade para aplicacdo de CCS sdo: cimento, siderurgia, refino e quimica (IEA,
2013).

O estudo Technology Roadmap: Carbon Capture and Storage (IEA, 2013Db) lista sete
acoes chaves que devem ser tomadas no curto prazo, a fim de estabelecer as bases para

a implantacdo do CCS até 2020. As acdes se dirigem aos governos e a industria:

e Introducédo de mecanismos de apoio financeiro a demonstracdo e implementacao
de CCS para impulsionar o financiamento privado de projetos;

e Implantacdo de politicas publicas que estimulem a exploracdo de
armazenamento, caracterizacao e desenvolvimento de projetos de CCS;

e Desenvolvimento de regulagdo nacional, bem como provisdo de financiamento
multilateral para as plantas capture ready?;

e Demonstracdes em escala piloto em aplica¢Ges industriais;

e Aumento dos esfor¢cos para melhorar o entendimento da sociedade e dos
stakeholders sobre a tecnologia de CCS e a importancia de sua implementacao;

' A descarbonizacao de alguns setores também é possivel a partir de troca de matéria-prima.

> Uma planta capture ready é aquela capaz de incluir as etapas necessérias para a captura e
armazenamento de carbono quando as estruturas regulatérias e econdmicas estiverem disponiveis, e, ao
mesmo tempo, evitar o "lock-in" de carbono e custos afundados (ROCHEDO, 2011).

1



e Reducdo de custos de energia elétrica de plantas equipadas com a captura
através de desenvolvimento tecnoldgico e uso de ciclos geradores de poténcia
com a maior eficiéncia possivel;

¢ Incentivo ao desenvolvimento eficiente de infraestrutura de transporte de CO»,

antecipando locais dos futuros centros de demanda e os futuros volumes de CO,.

1.1.0Objetivo

Esta dissertagdo tem como objetivo elaborar uma revisdo de literatura das rotas
tecnologicas ja estudadas de captura de CO, em processos industriais e avaliar o
potencial técnico e econémico de suas aplicagdes no Brasil nos setores da siderurgia,
cimento e producdo de amonia. Neste sentido, esta dissertacdo visa testar a hipotese de
que existe um potencial tecnicamente viavel de captura de carbono em plantas

industriais existentes no Brasil.

1.2.Relevancia
1.2.1.Reviséo bibliografica das tecnologias de captura

As emissdes de CO, provenientes da indlstria corresponderam em 2013 a 20% das
emissdes globais deste gas de efeito estufa (GEE) (IEA, 2013a). Segundo Henriques Jr.
(2010), o modelo de desenvolvimento econémico atual aponta na dire¢cdo de um
crescimento dessas emissdes nas proximas décadas. Ademais, o problema do aumento
da temperatura do planeta se agrava, visto que determinadas medidas de mitigacdo tém
implementacdo lenta e gradual. A tecnologia de CCS aparece como a Unica, além das
medidas de eficiéncia energética e reducdo do nivel de atividade operacional, capaz de

mitigar o CO, sem a necessidade de substituicdo dos combustiveis fdsseis.

Esta dissertacdo dirige-se aos setores industriais brasileiros devido as suas emissdes
significantes e crescentes de CO,. Estudos com a mesma énfase tém sido elaborados em
paises desenvolvidos para setores como cimento, siderurgia, petroquimica, refino e
papel e celulose (JOHANSSON et al., 2012; VATOPOULUS e TZIMAS, 2012;
BENHELAL et al., 2012; KURAMOCHI et al., 2011; JONSSON e ALGEHED, 2010).
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No entanto, ainda ndo foi elaborado um estudo especifico das rotas de captura de CO;

para a industria brasileira.

Atualmente, o Brasil tem uma matriz elétrica majoritariamente renovavel, representada
principalmente pelas hidrelétricas. Neste cenario, o0s principais agentes que sofrerdo
pressdo para reduzir suas emissdes pertencem a outros setores industriais e ndo ao setor
elétrico, como € na Europa. Além disso, o Brasil ndo possui obrigatoriedade de reducédo
de emissbes de GEE, no entanto, isto ndo impede o desenvolvimento do CCS, ja que
esta tecnologia traria beneficios como venda de créditos de emissbes evitadas ou a
possibilidade de determinacdo de metas voluntarias para reducdo de emissdo
(ROCHEDO, 2011).

Os estudos apresentados na tabela 1 sdo muito recentes, apresentam compilacdo de
outros estudos, muitos ndo tém clareza da melhor rota para cada processo e nenhum
deles engloba todas as rotas ou todos 0s processos com perspectiva de aplicacdo de
captura de carbono. Ademais, nota-se que nenhum estudo foi feito para o caso

brasileiro.

Tabela 1: Estado da arte das pesquisas sobre captura de carbono no setor de cimento.

Autor

Setor/ Rotas

Objetivo

Resultados

Vatopoulos e Tzimas
(2012) (Holanda)

Benhelal et al. (2012)
(Malésia e Austrélia)

Ozcan et al. (2013)
(Reino Unido)

Oxi-combustdo, pés-
combustdo e CL2 no setor
de cimento

Pés-combustdo no setor de
Cimento

CL no setor de cimento.

Anélise comparativa das
rotas de oxi-combustdo,
p6s-combustdo com
absorcéo por MEA e CL.
As tecnologias foram
analisadas a partir de 5
critérios: consumo de
matéria-prima, consumo
energético, penalidade
energética, CO, footprint*
e potencial de recuperagédo
de calor.

Revisdo de 3 estratégias de
redugdo de CO;:
economia de energia, CCS
e uso de combustivel
alternativo.

Andlise da integracdo do
processo CL a uma planta
de cimento. Foram feitas

A tecnologia CL apresenta
vantagem em relacéo a
pos-combustdo nos
seguintes aspectos: menor
impacto na reducéo do
CO, footprint, menor
consumo e penalidade
energética, maior potencial
de recuperacgéo de calor.
Oxi-combustéo reduz o
coNnsumo energeético e
resulta em penalidade
energética negativa.

A estratégia de CCS foi
considerada eficaz, no
entanto, foram enfatizadas
as barreiras e desafios que
explicam o porqué desta
tecnologia ainda ndo ter
sido aplicada nas plantas
de cimento.

O processo de produgdo de
cimento simulado no
estudo foi consideravel

® Chemical Looping

* Nao considera o CO, capturado pelas tecnologias apresentadas, mas apenas as emissées evitadas deste

gas.



Liang e Li (2012)
(Reino Unido)

Li et al. (2013)
(Reino Unido e Filipinas)

Bosoaga et al. (2009)
(Reino Unido)

Naranjo et al. (2011)
(EUA)

Avrasto et al. (2013)

(Finlandia)

Tsai et al. (2013)
(Emirados Arabes Unidos)

Pés- combustao no setor
de Cimento

Pés-combustéo, oxi-
combustdo e CL no setor
de cimento.

P6s-combustdo, oxi-
combustdo e CL no setor
de cimento.

Cimento

Pds-combustéo e uso de
oxigénio em alto forno no
setor siderdrgico.

Siderurgia e Aluminio

simulagdes por Matlab e
Unisim para modelar um

gasificador de uma planta
com producdo via seca.

Avaliacdo técnica e
econdmica para o
retrofitting de uma planta
de cimento, com estudo de
caso de uma planta
moderna via seca
localizada na China.

Comparagdo das rotas de
pos-combustdo, oxi-
combustdo e chemical
looping para o processo de
captura de carbono em
plantas de cimento e
analise econémica da
aplicagdo do CCS.

Resume os processos de
captura de oxi-combust&o,
po6s-combustdo e CL.

Apresentacdo do
desenvolvimento e
demonstracdo de um
projeto em escala
comercial de CCS de uma
planta de cimento da
CEMEX, com andlise de
critérios para a escolha da
melhor tecnologia para
captura.

Estudo de caso de uma
planta siderurgica em
Raahe, avaliando potencial
técnico e econdmico das
tecnologias de pos-
combustéo e uso de
oxigénio em alto forno.

Proposta de incentive
compatible® da regulagdo
do preco de carbono para
alinhar CCS e EOR com

analise numérica dos
efeitos macroeconémicos

confidvel em termos de
consumo de energia, pois
o valor esta na faixa
reportada em literatura. A
corrente de gas de
combustdo que deixa o
terceiro pré-aquecedor foi
considerada como a étima
para alimentar a unidade
de Ca-looping.

O custo de CO, evitado
foi de US$70/tCO.e com
uma taxa de 85% de
captura. O valor do
retroffiting numa planta de
cimento é de US$1.2
milhdes com probabilidade
de 7% deste ser
economicamente viavel.

Apresenta panorama
tecnologico e econdmico,
desafios financeiros e
potencial de retrofitting de
plantas de cimento.

CL tem a vantagem de ter
uma penalidade na
eficiéncia menor que na
dos outros processos, de
apenas 6% , pelo fato do
calor requerido na
calcinagdo ser compensado
pelo liberado na
carbonatacéo.

O projeto em escala
comercial ainda esta longe
de ser aplicado.

O uso de oxigénio em alto
forno é mais econémico,
no entanto sua
rentabilidade é menor e é
uma tecnologia mais
sensivel aos custos de
producdo (eletricidade, por
exemplo) do que a rota de
pés-combustéo.
Escala de CCS é pequena
e aumenta a oferta de gas
apenas em 0,1% para Abu
Dhabi. CO, capturado da
siderurgia gera maior valor
agregado do que a de

® Caracteristica de mecanismo econdmico, quando cada agente sabe que a melhor estratégia é seguir as
regras, independentemente do que os outros agentes fardo, promovendo, entdo, a realizacdo dos objetivos

do grupo.



Jonsson e Algehed (2010)
(Suécia)

Johansson et al. (2012)
(Suécia)

Papel e Celulose

Pés-combustéo na
petroquimica

do CCS com EOR® na
economia de Abu Dhabi.

Andlise, para 4 cenarios
futuros de mercado de
energia, do trade-off entre
economia e emissdes de
CO02, em termos de lucro
anual e consequéncias
globais de suas emissdes
entre diferentes
tecnologias, incluindo
CCS.

Analise econdmica da pos-
combustio numa industria
petroquimica focando na
maneira mais custo efetiva
do calor ser fornecido ao
processo de captura.

aluminio devido a
intensidade de CO,,
penalidade energética e
consumo de agua.

CCS possui um grande
potencial de reducéo
global das emissdes de
CO2, mas entre as outras 3
tecnologias, sua
rentabilidade é a que mais
depende do
desenvolvimento do
mercado de energia.

As melhores alternativas
S80 as que usam excesso
de calor e seu custo de
captura resultou entre 37-
70 €/t CO,.

1.2.2.Panorama Brasileiro

O setor industrial brasileiro € o que mais consome energia final, seguido do setor de

transportes e residencial. Em 2013, a indstria brasileira consumiu 88,3 milhdes de tep’

de energia correspondendo a 34% do total da energia consumida (EPE, 2014).

Em relacdo as emissdes de gases de efeito estufa (GEE), a maior parcela das emissdes

liquidas estimadas é proveniente da mudanca do uso da terra, em particular da

conversio de florestas para uso agropecuério ® (MCTI, 2013). J4 nos paises

desenvolvidos, a principal fonte de emissdo de CO, da no uso de combustiveis fosseis

para fins energéticos seguido da producdo de cimento, cal, barrilha, aménia, aluminio,

além da incineracdo de lixo. A figura 1 apresenta as emissGes de CO,eq por setor, em

2010.

® Enhanced Oil Recovery.

" Tonelada Equivalente de Petréleo.
® Até a data de execucdo deste trabalho ndo foi publicado um inventario mais atual das emissdes
brasileiras de GEE, logo este cenario pode se alterar no futuro.
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Emissdes de CO,eq no Brasil por setor em 2010
2%

® Energia
4% ..
® Processos Industriais
Agropecuéria
m Florestas

m Residuos

Figura 1: Distribuicdo percentual das emissdes de CO,eq nos setores brasileiros em 2010

Fonte: MCTI, 2013

Os setores em que se divide o inventario do MCTI (2013), segundo suas diretrizes sao:

e Energia: Emissdes devido a queima de combustiveis e emissdes fugitivas da
industria de petroleo, gas e carvao mineral. As emissdes de CO, devido ao processo
de reducdo nas usinas siderargicas foram consideradas no setor de Processos
Industriais.

e Processos Industriais: Emiss@es resultantes dos processos produtivos nas industrias
e que ndo sdo resultado da queima de combustiveis. Subsetores: produtos minerais,
metalurgia e quimica, além da producéo e consumo de HFCs e SFg.

e Agropecuéaria: Emissdes devido a fermentagédo entérica do gado, manejo de dejetos
animais, solos agricolas, cultivo de arroz e queima de residuos agricolas.

e Mudanca de Uso da Terra e Florestas: Emissdes e remocgOes resultantes das
variacbes da quantidade de carbono, seja da biomassa aérea, seja do solo,
considerando-se todas as transigdes possiveis entre diversos usos, além das emissoes
de CO, por aplicacdo de calcario em solos agricolas e das emissdes de CH4 e N,O
pela queima de biomassa nos solos. O crescimento da vegetagdo em Aareas
consideradas manejadas gera remocg6es de CO,.

e Tratamento de Residuos: Emissbes pela disposicdo de residuos solidos e pelo
tratamento de esgotos, tanto doméstico/comercial quanto industrial, aléem das

emissdes por incineracdo de residuos e pelo consumo humano de proteinas.

Em relacdo as emissdes de processo, o grande emissor do setor industrial € o segmento
de ferro-gusa e aco, emitindo 37,8 milhdes de toneladas de CO.eq, em 2010, o que

representa 46,1% do total das emissées (MCTI, 2013). Em segundo lugar, ficou o setor



de cimento, que emitiu no mesmo ano 22 milhdes de toneladas de CO.eq, com
participacao de 27% (MCTI, 2013).

Emissdes de Processo dos Subsetores Industriais Brasileiros

em 2010

60
O
&
o 40
O
§ 0 . - . | . . - . — . .

Ferro-Gusa Cimento Cal Uso de Indistria  Aluminio Outros
e Aco HFCs Quimica

Figura 2: Emissfes de CO,eq em milhdes de toneladas dos subsetores industriais brasileiros em
2010.

Fonte: Elaboragdo propria a partir de MCTI (2013).

O subsetor de quimica apresentado na figura 2 compreende a producéo de acrilonitrila,
carbureto de célcio, cloreto de vinila, eteno, metanol, negro de fumo, acido fosforico,
6xido de eteno e amodnia. As emissdes de CO, da producdo de amdnia’ sdo as mais
significativas deste subsetor, representando 1,7 milhdes de toneladas em 2010, seguidas
da producéo de negro de fumo, com 647 mil toneladas. A amdnia € um produto quimico
basico utilizado como fonte de nitrogénio. E matéria-prima para a fabricacio de ureia,
principal fertilizante nitrogenado, e para producdo de &acido nitrico, dentre outras
aplicagbes (ABDI, 2013b). Pelo fato de a amonia ser a maior responsavel pelas
emissdes de CO, deste setor, nesta dissertacdo sera abordado apenas 0 Seu pProcesso

produtivo.

O setor de siderurgia (ferro-gusa e ago), cimento e producdo de amdnia sdo importantes
emissores de CO; no Brasil, desta forma, optou-se por avaliar o potencial de captura

para estes setores.

° EmissBes de processo.



1.3.Procedimento metodoldgico

A metodologia utilizada neste trabalho consiste em analisar as rotas de captura ja
estudadas para processos industriais, analisar o processo produtivo de cimento,
siderurgia e amonia e entdo aplicar as rotas nestes setores industriais brasileiros. A
figura 3 representa o esquema metodoldgico utilizado.

Rotas de
Captura

Aplicacéo das
rotas na
IndUstria

Brasileira

Processos
Industriais

Figura 3: Diagrama de Blocos da Metodologia

Fonte: Elaboracéo propria

A aplicacdo das rotas nos setores industriais selecionados se baseard no programa de
modelagem computacional denominado IECM (Integrated Environmental Control
Model) e desenvolvido pelo Center for Energy and Environmental Studies da
Universidade de Carnegie Mellon para 0 US Department of Energy’s National Energy

Technology Laboratory (DOE/NETL). Este programa realiza uma andlise sistematica



de custos e desempenho dos equipamentos de controle de emissdes em plantas

termoelétricas.

Assim, neste presente capitulo, foi discutida a relevancia deste estudo bem como o
panorama industrial brasileiro. No capitulo dois e trés serdo descritas, respectivamente,
as rotas de captura de carbono e as tecnologias de captura de carbono. No capitulo 4
sera analisada a aplicacdo destas rotas nos setores de cimento, siderurgia e producéo de
amoénia. No capitulo 5 serdo descritos estes setores industriais brasileiros, no que
concerne aos seus processos produtivos, caracteristicas dos setores, uso de energia e
emissdes. No capitulo 6, serdo apresentados os resultados dos célculos realizados com
apresentac@o dos custos e potenciais de abatimento para a captura de carbono para os
trés setores estudados. E, por fim, no dltimo capitulo, serd apresentada a conclusao deste

estudo e as recomendacdes para estudos futuros.



2. Rotas e tecnologias de captura de carbono

2.1. Rotas

Atualmente, as principais rotas de captura de carbono podem ser classificadas como
pOs-combustdo, pré-combustdo, oxi-combustdo e chemical looping. A escolha da rota
estd associada a possibilidade de aplicacdo, pressdo parcial de CO, no gas de exausto,
taxa de captura a ser atingida, regeneragdo do solvente, custos, sensibilidade a
impurezas, etc. (ROCHEDO, 2011).

O custo da aplicagdo da rota se relaciona com o consumo energético do processo de
captura. Como exemplo, € menos custoso capturar carbono de correntes com maior
concentracdo em CO, e maior pressdo, ja que € necessario menor esforco energético
para a captura (ROCHEDO, 2011). Correntes em baixas concentracdes e baixa presséo
determinam grande volume de gas a ser tratado, o que leva a utilizacdo de equipamentos
maiores, a um maior custo da unidade de captura e a um maior consumo de energia
(OLAJIRE, 2010).

As caracteristicas inatas de cada processo como capacidade, area ocupada, consumo de
agua e outros também podem limitar a aplicabilidade de determinada rota em

determinados casos especificos.

2.1.1. Pés-combustdo

Esta rota combinada com a tecnologia de absor¢do quimica (ver capitulo 3) é vista como
a melhor opcdo para capturar CO; de gases industriais, devido a sua alta eficiéncia de
captura, alta seletividade e viabilidade de scale-up (GARCIA-GUSANO et al., 2013;
RAYNAL et al., 2011; BARKER et al., 2009).

Neste processo, 0 CO, diluido em gases exaustos de combustdo é removido de uma
mistura composta majoritariamente de N, mas as impurezas presentes nos gases de
combustdo como SOx, NOx, oxigénio e particulados também devem ser levados em
consideracdo (ROCHEDO, 2011).

10



A p6s-combustdo pode ser vista como um processo add-on a planta, o que faz com que
esta rota seja a mais facil para ser implantada em plantas ja existentes, e com o maior
potencial de aplicacdo em curto prazo (LIANG e LI, 2012; CIFERNO et al., 2009).

O processo de captura tem duas etapas: separacdo de CO, e compressdo. Na rota de pos-
combustdo, a etapa de separacdo é a mais energo-intensiva. Mais especificamente, a
etapa da regeneracdo do solvente quimico com liberacdo do CO, (ver capitulo 3) é a
operacdo que demanda maior consumo energético de todo o processo de captura
(RAYNAL etal., 2011; SVENDSEN et al., 2011).

2.1.2. Pré-combustao

Esta rota promove a captura do carbono antes da sua combustdo. A principal aplicacdo
desta rota é na captura de plantas de gasificacdo ™ de carvdo, como o IGCC*™
(HOFFMANN, 2010). Na gasificacdo, o combustivel é convertido em gas de sintese,
uma mistura majoritariamente de H,, CO e CO,. Nesta rota, ha a remoc¢édo do CO, do

gas de sintese, enquanto a mistura rica em H, segue para ser queimada na turbina a gas.

As vantagens em relacdo a pds-combustdo é que, aqui, a corrente de gas de sintese
possui um volume maior, devido a alta pressao, e pressoes parciais de CO, mais altas do
que as de uma corrente de exaustdo convencional (KUNZE et al., 2011; ROCHEDO,
2011). No caso das plantas de IGCC, o tamanho das instalacbes € menor, ja que o0
consumo interno de energia é inferior ao processo de pés-combustdo. Outro exemplo de
aplicacdo desta rota seria na separacdo do CO, proveniente da producdo de gas natural
(ROCHEDO, 2011).

2.1.3. Oxi-combustao

A oxi-combustdo consiste na queima do combustivel com o oxigénio (ou com ar rico

em oxigénio), ao invés de ar, 0 que gera uma importante vantagem, ja que o fluxo de

1% Conversao de qualquer combustivel carbonaceo em um produto gasoso com valor agregado e com
potencial de utilizagdo como fonte de energia ou matéria-prima (COLLOT, 2006).

1 Integrated gasification combined cycle.
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massa do exausto a ser tratado € menor, dada a auséncia do nitrogénio (constituinte de
maior proporc¢édo do ar) (TOFTEGAARD et al., 2010; KANNICHE et al., 2010). Outra
vantagem € que a corrente possui uma concentracdo mais rica em CO; e o restante do
exausto € composto por agua, resultante do processo de combustdo. Assim, basta
condensar a dgua para separar 0 CO,, sendo necessaria, eventualmente, uma purificacéo
da corrente (KANNICHE et al., 2010).

Uma dificuldade deste processo é o elevado custo de capital e operacional para separar
0 oxigénio do ar, jA& que este processo de separacdo implica em alta penalidade
energética, aumentando seu consumo energético (TOFTEGAARD et al., 2010). A
exemplo da captura em uma termelétrica, uma planta IGCC de 640 MW com captura
necessitaria de 200 t/h de oxigénio, enquanto uma planta oxi-combustivel em ciclo
subcritico requereria um valor préximo a 500 t/h (ROCHEDO, 2011).

A queima com oxigénio concentrado leva ao aumento da temperatura, 0 que gera uma
limitacdo tecnoldgica acerca dos materiais para os internos de fornos e equipamentos.
Uma solucdo seria o reciclo da corrente rica em CO,, apds a condensacao da agua, para
o forno. O CO, age como um diluente térmico, diminuindo a temperatura e mantendo
altas pressoes parciais de carbono (TOFTEGAARD et al., 2010; IEA/GHG, 2008).

2.1.4. Looping Quimico

O looping quimico, ou chemical looping, ndo € necessariamente considerado uma rota
destinada a captura de carbono, no entanto, pela dificuldade em alocar esta rota em uma
das trés categoriais anteriores, este trabalho ird considerar esta rota de forma

independente.

O conceito desta rota é baseado na utilizacdo de um metal/0xido de metal para prover
uma reagdo quimica reversivel para fornecer oxigénio. O processo envolve reacoes de
oxidacgéo e reducdo em dois reatores. Em um reator, um metal (carreador de oxigénio)
reage com ar para produzir éxido metalico, que é entdo transportado para o outro reator,
onde reage com o combustivel para produzir gas de sintese e um metal, que pode ser
reciclado de volta para o processo (CHIU e KU, 2012; IEA/GHG, 2008).
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O sistema mais comum é o chemical looping combustion (CLC), que ndo é uma
combustdo, pois ndo se refere de fato a reagdo quimica de oxidacdo completa de um
composto, mas ao fato de que o processo produz 0os mesmos produtos reacionais, isto €,
CO, e &gua. As pesquisas em CLC focaram em combustiveis gasosos, porém, nos
ultimos anos, diversas estudos tém se dedicado a adaptar o processo para combustiveis
solidos (ver CAO et al., 2006; DENNIS et al., 2006) (LYNGFELT, 2014). O diagrama

geral do processo em dois estagios pode ser visto na figura 4.

N, CO, H,O0

1 1

= N T \
Oxidagao [ﬂ,@ Reducao
0|0, "ol
L J M \ J

1 T

Ar Combustivel

Figura 4: Diagrama conceitual de um CLC.

Fonte: Costa (2009).

Neste processo existem apenas dois leitos, um redutor e outro oxidante. O agente
circulante transfere &tomos de oxigénio de um leito para outro, de forma que os esforgos
de pesquisa nessa rota se focam em materiais denominados carreadores de oxigénio.
Estes materiais transferem oxigénio de duas formas: a mais comum envolve a variacao
entre dois niveis de oxidacdo de Oxido, ou seja, 6xidos com mais ou menos oxigénio por
metal ou entdo trocando outros atomos e ions, como sulfetos ou enxofre. No dltimo

caso, geralmente, é necessaria a adi¢cdo de mais um reator (ADANEZ et al., 2012)

A vantagem é que esta rota ndo necessita de grande quantidade de energia para a
separacdo do oxigénio do ar, além de gerar correntes ricas de CO, (RYDEN et al., 2013;
CHIU e KU, 2012; IEA/GHG, 2008). Sua aplicacdo potencial € ampla, como o da
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gasificacdo, podendo variar entre geracdo de calor, producdo de clinquer, eletricidade,
quimico e hidrogénio (ROCHEDO, 2011).

O carreador de oxigénio é o core desta tecnologia. Seu desempenho na reatividade,
capacidade de reciclagem e resisténcia mecanica sdo cruciais para a operacdo continua
do reator de chemical looping. Ademais, o custo desses carreadores € uma das questdes

mais importantes para viabilizar economicamente esta tecnologia (CHIU e KU, 2012).

2.2. Tecnologias de captura de carbono

Nesta secdo serdo apresentadas as principais tecnologias de captura de carbono. Cada
processo possui suas caracteristicas basicas que determinam seu custo, seu consumo
energético e sua aplicabilidade. Todas as tecnologias apresentadas podem ser alocadas
nas rotas apresentadas no capitulo 2, e uma mesma tecnologia pode ser alocada em mais
de uma rota de captura, ja que a definicdo das rotas depende da situacdo em que o

processo sera aplicado.

2.2.1. Absorc¢ao Quimica

A tecnologia de captura mais promissora é a absorcdo quimica, por ja ser utilizada
amplamente 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).

A absor¢do quimica é um processo fisico-quimico que envolve a etapa de absor¢éo, em
que h& a reagdo do soluto, neste caso o CO,, com um solvente quimico, e, em seguida,
ocorre a dessorcdo (stripping), em que o soluto é regenerado, formando uma corrente
purificada. Esta etapa de regeneracdo é realizada com aumento da temperatura para a
vaporizagdo do soluto (BILIYOK et al., 2012; WANG et al., 2011).
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O principal solvente utilizado nesta tecnologia é a monoetanolamina (MEA), um
composto quimico organico e foi desenvolvido nos anos 1960 como um solvente nédo
seletivo para a remoc¢do de impurezas como os gases acidos (H,S e COy), de correntes
de gés natural. O processo foi posteriormente adaptado para o tratamento de gases de
exaustdo (RAO, 2002).

A absorcdo quimica, caracterizada como um processo de pos-combustdo, consiste na
separacdo do CO; dissolvido no exausto de uma combustdo, pela absorcdo em um
solvente na coluna de absorcdo. Em seguida, o solvente carregando a molécula de CO,,
é regenerado em uma coluna. Esta etapa € a mais energointensiva do processo,
representando um obstaculo desta opcdo tecnoldgica. Uma vez regenerado, o solvente
retorna a coluna de absorcdo, em um ciclo fechado. A figura 5 representa o diagrama de
processo mencionado (ROCHEDO, 2011).

I uam |n /J\
g i

Figura 5: Diagrama do processo de absor¢do quimica com MEA.

Fonte: Rochedo (2011)

A MEA é obtida pela reacdo quimica da aménia com 6xido de eteno, que, reagindo com
MEA, forma a DEA. A TEA ¢ resultado da reacdo da DEA com 6xido de eteno. Estes
sd0 0s principais grupos das alconolaminas: as primarias, as secundarias e as terciarias

(OXITENO, 2014). A figura 6 apresenta este esquema de reagoes.
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Figura 6: Esquema de formacéo das etanolaminas

Fonte: Oxiteno (2014)

Outros solventes que tambem entraram no mercado foram a Diglicolamina (DGA) e a
Diisopropanolamina (DIPA) (KOHL e NIELSEN, 1997). A primeira é uma amina
priméaria e a segunda é uma amina secundaria. Por Gltimo, foram desenvolvidas as
aminas estericamente impedidas, que ndo sdo necessariamente alcanolaminas, cuja
reacdo é controlada por uma inibicdo estérica (RAYNAL et al., 2011; ROCHEDO,
2011).

A DGA pode ser aplicada em solugdes mais concentradas que a MEA, tipicamente de
40 a 60 % p/p, o que resulta em taxas de circulacdo consideravelmente menores. Este
solvente une a estabilidade e reatividade da MEA com a baixa pressao de vapor e alta
higroscopicidade do dietilenoglicol (ROCHEDO, 2011; PELLEGRINI et al., 2009).
Outra vantagem da DGA ¢é a menor taxa de degradacdo, por reagir menos de forma
irreversivel com compostos de enxofre (MOFARAHI et al., 2008). Uma desvantagem é
seu alto custo. A tabela 2 apresenta uma estimativa de custo relativo de solventes a base

de aminas com MEA.
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Tabela 2: Precos relativos de diferentes alcanolaminas

Preco Relativo

Solvente (MEA)
MEA 1,0
DGA 1,6
DEA 1,0

MDEA 2,4
TEA 1,0

Fonte: Nuchitprasittichai e Cremaschi, 2011

A DIPA, assim como a DEA, sdo aminas menos reativas, por isso tendem a degradar
menos através de reacbes com compostos de enxofres e os produtos de reacdo sao
menos corrosivos (ROCHEDO, 2011). Este solvente é utilizado em refinarias para a
remocdo de H,S e CO, de gases de refinaria que conttm CO,. No entanto, para a
remocao de CO,, este solvente foi substituido pela MDEA (ROCHEDO, 2011).

A MDEA, uma amina terciaria, apresenta cinética mais lenta e uma reatividade inferior.
A cinética pode ser aumentada de forma significativa pela adicdo de baixas
concentracOes de aminas primarias (RAYNAL et al., 2011; ROCHEDO, 2011). Este é
um solvente nédo seletivo para a remocédo de concentragdes altas de gas acido, dado seu

baixo consumo de energia para sua regeneracao e alta estabilidade (ROCHEDO, 2011).

A mistura de aminas vem sendo testada visando a maximizacdo da qualidade de cada
amina utilizada. Quando a MEA, ou DEA, sdo adicionadas a MDEA, elas sdo chamadas
de ativadores ou promotores, que agem atraves da hidratacdo de CO; e sua concentracéo
permanece geralmente abaixo do limite de 20% em base molar do total de aminas
(MOFARAHI et al., 2008). A concentracéo total de aminas pode chegar a 55% p/p com
concentracfes baixas de MEA e DEA. Assim, essas misturas se aproveitam da alta
capacidade de carga da amina terciaria, aumentando a taxa de absor¢do (ROCHEDO,
2011).

O desenvolvimento das aminas estericamente impedidas é visto como um grande
avanco pela quantidade de vantagens que elas apresentam em relacdo a outros solventes
baseados em aminas, como: baixissima corrosividade, sem necessitar de um inibidor
corrosivo, 0 que ndo ocorre com a MEA; maior taxa de absorcédo e regeneracdo de COy;
menor degradacdo, menor taxa de circulagcdo; menor perda de solvente. AMP (2-amino-
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2-metil-1-propanol), KS-1, KS-2 e KS-3 sédo exemplos deste tipo de solvente
(OLAJIRE, 2010).

A piperazina aquosa também tem sido estudada como um novo solvente a base de
amina para a captura de CO, (ROCHELLE et al., 2011). Sua taxa de absorcdo é mais
rapida que a da MEA, além de utilizar 10 a 20% menos energia (WANG et al., 2011).
Finalmente, a amonia, também tem sido identificada como alternativa a MEA por ser
mais barata, apresentar mais capacidade de absorcdo de CO,, por requerer menos
quantidade de energia para a regeneracao e por ndo ser corrosiva (DARDE et al., 2010).
No capitulo 3 sera retomada a discussdo sobre os solventes utilizados para a captura de
CO..

2.2.2. Absorcao Fisica

Esta tecnologia tem sido utilizada ha mais de 60 anos nas industrias de petroleo e gas
natural, e na indUstria quimica para a remocao de gases acidos como H,S e CO; e na
producdo de H, (ROCHEDO, 2011). Quando a corrente de gas a ser tratada apresenta
uma concentracao significativa de gases acidos, o custo de remové-los com solventes
quimicos aumenta consideravelmente, j& que estes sdo regenerados por calor
(ROCHEDO, 2011).

O metanol foi o primeiro solvente fisico organico utilizado na producdo de gas de
sintese, processo em que é necessaria a remocdo de CO, e H,S e de outras impurezas.
Este processo foi desenvolvido pelas empresas Linde e Lurgi e é chamado de processo
Rectisol. Este processo opera a temperaturas muito baixas e € pouco complexo, o0 que
limita seu uso a diversas aplicaces (MOKHATAB, 2006).

O processo da absorcao fisica é similar ao da absor¢do quimica, ja que se trata de uma
separagdo de um componente gasoso através de um solvente liquido. A diferenga é que
na absor¢do fisica, 0 componente gasoso se dissolve no solvente sem que haja uma
reacdo quimica (KUNZE e SPLIETHOFF, 2010). Portanto, as ligacdes entre solvente e

soluto sao fracas e ambos sdo facilmente regenerados (ROCHEDO, 2011).
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A capacidade de absorcdo dos solventes fisicos cresce linearmente com a pressao
parcial ou com a concentracdo do substrato. Este processo € geralmente utilizado para
correntes gasosas a alta pressdo e que contenham uma concentracdo alta dos
componentes removidos (KANNICHE et al., 2010). A figura 7 apresenta a comparagéo

entre a pressao parcial e a carga do solvente entre os solventes quimicos e fisicos.

— Solvente fisico

—— Solvente quimico

Carga do solvente

Pressdo parcial

Figura 7: Comparagdo qualitativa do comportamento de solventes quimicos e fisicos.

Fonte: Breckenridge et al. (2000).

Solventes fisicos sdo compostos organicos polares como amidas, cetonas, acetatos,
ésteres, alcoois e éteres (HUANG et al., 2008). A operacdo em temperaturas baixas
(preferencialmente abaixo de -30°C) se realiza com solventes com baixo ponto de
ebulicdo, como o metanol (KUNZE e SPLIETHOFF, 2010). Segundo Rochedo (2011),
o0s solventes devem apresentar capacidade de absorcdo consideravelmente maior para
gases &cidos do que para &gua, baixa capacidade de absorcdo para 0os componentes
principais do gas que esta sendo purificado (como o H;), baixa viscosidade para
permitir alta taxa de transferéncia de moléculas do gas para o solvente, baixa pressao de
vapor para evitar perdas por evaporagéo, baixa corrosividade em metais comuns, baixa
reatividade com componentes da corrente de gas, e ser comercialmente disponivel a um

custo razoavel.

19



2.2.3. Membranas

A separacdo de gas por membrana, especialmente CO,, é conhecida desde a década de
1980. Este processo é usado na indGstria petroquimica e no adocamento®? de gés para
seu transporte. As membranas poliméricas contribuiram para o sucesso da técnica de
separacdo em comparacdo com 0s processos de absor¢do ou destilagdo criogénica. No
entanto, a principal funcdo destas membranas usadas nesse caso era de recuperacdo de
H, e CO, do metano. Além disso, esses processos ocorriam a altas pressdes
(KOTOWICZ, 2009).

O desempenho das membranas se determina pela sua permeabilidade e seletividade. A
permeabilidade é a capacidade de ser penetrada com certa forca motriz e em certo
tempo e esta é inversamente proporcional a area necessaria para a separacdo (OLAJIRE,
2010). Quanto mais alta a permeabilidade, menor o custo (OLAJIRE, 2010). As
unidades que a representam sdo Barrer ou flux. A seletividade ¢ indicada pela razéo da
permeabilidade dos componentes do gas em questdo. Ha um trade-off entre a
seletividade e a permeabilidade. Para compensar a permeabilidade baixa, projetam-se
membranas em modulo espiral e fibras ocas, para aumentar a area por volume, e,
portanto, o fluxo por volume (OLAJIRE, 2010).

A separacdo por membranas se realiza através de diferentes mecanismos, que possuem
influéncia relevante na seletividade e permeabilidade (SZKLO et al., 2010). A figura 8

apresenta 0s mais importantes mecanismos.

'2 Refere-se a um grupo de processos que visam & remogao de H,S e CO,.
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Figura 8: Mecanismos de separagdo em membranas

Fonte: Marano e Ciferino (2009)

As membranas podem ser sintéticas ou biologicas. As primeiras podem ainda ser
organicas (poliméricas) e inorganicas. As mais utilizadas para a separacdo de CO, sdo
as poliméricas, porém as inorgéanicas feitas de cerdmicas também sdo utilizadas. Além
disso, as membranas podem ser feitas de materiais porosos e densos (COSTA, 2009).
Os trés primeiros mecanismos da figura 8 ocorrem em membranas porosas, enquanto
que o ultimo ocorre em membranas densas (MARANO e CIFERNO, 2009).

Quanto maior a afinidade de adsorver gases especificos, melhor é a seletividade da
membrana. Para as membranas porosas, 0 transporte ocorre através da difusdo na
superficie dos poros. Estes sdo preenchidos pelas moléculas de maior afinidade de
adsorcdo, impedindo a permeacdo dos demais componentes do gas, elevando a
seletividade da membrana. Assim, moléculas maiores possuem maior tendéncia a ser
adsorvidas. Para as membranas densas, as caracteristicas de solucao e difusdo do gas no
material da membrana também sdo relevantes. Como exemplo, na separacgao de O; e H,,
utilizam-se materiais inorganicos densos com mecanismos de transportes especiais,

como membrana de transporte de ions e elétrons (SZKLO et al., 2010).

As membranas sdo industrialmente aplicadas em forma de fibras ocas ou folhas planas.
No primeiro caso, as fibras sdo juntadas em um feixe tubular. J& as folhas planas sdo
geralmente produzidas como moédulos de folha espiralada, onde duas folhas de
membrana sao colocadas back-to-back, com um material entre as folhas que garanta um
espaco minimo para manter o fluxo de gas (MONTEIRO, 2009). A figura 9 apresenta o
modelo de membranas de forma espiralada.
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Figura 9: Modelo de um mddulo de membranas de folha espiralada

Fonte: Monteiro (2009)

Estes modelos apresentam razdes superficie/volume extremamente altas e trazem uma
vantagem significativa em relagdo a custo e footprint da instalacdo (SCHENDEL,
1984). Isto pode ser visto na figura 10, na qual a unidade de membranas envolvida pelo

retdngulo amarelo substitui toda a unidade de absorcao no restante da foto.

Figura 10: Comparacdo de footprint requerido por unidades de membranas e absorcao de aminas

Fonte: Monteiro (2009)
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2.2.4. Adsorcao

A adsorcdo é baseada na capacidade de determinados materiais em adsorver gases.
Geralmente, utilizam-se zeolitas, que apresentam campos elétricos ndo-uniforme nas
cavidades do material, adsorvendo preferencialmente moléculas que se polarizam mais
facilmente. Na separacdo do ar, o nitrogénio € adsorvido de forma mais forte que o
oxigénio e o argonio, gerando uma corrente mais rica em oxigénio conforme o ar passa
pelo leito (SMITH e KLOSEK, 2001).

Esta tecnologia ja possui aplicacdo comercial e seu modo de operacdo é através da
alternacdo e regeneracao 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 atinge saturacdo, a entrada de
ar é fechada para o primeiro vaso e aberta para o segundo vaso (ROCHEDO, 2011).

A PSA (Pressure Swing Adsorption), TSA (Temperature Swing Adsorption) e a VSA
(Vacuum Swing Adsorption) sdo exemplos de tecnologia de adsorcdo. A primeira é
realizada através da reducdo da pressao do vaso e, na segunda, a regeneracdo ocorre ao
aumentar a temperatura do leito. Geralmente se utiliza uma corrente de gas inerte
(vapor, nitrogénio) para promover o arraste das moléculas presas e liberar o leito para
outro ciclo de operacdo (ROCHEDO, 2011).

A VSA (Vacuum Swing Adsorption) é menos energointensiva que a PSA, ja que nesta
ultima, o aumento de pressdo é aplicado aos gases de exaustdo, com pouca concentracao
de CO,, enquanto na VSA, apenas 0 vaso regenerador é evacuado (CHAFFEE et al.,
2007). No entanto, a VSA apresenta a desvantagem de exigir um consumo de energia
significativo apés a dessor¢do, dado que a pressdo de dessorcdo do CO, € muito baixa e

precisa ser significativamente elevada para seu transporte (DRAGE et al., 2008).
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2.2.5. Destilacdo Criogénica

Segundo Mofahari et al. (2008), a destilagdo criogénica ocorre pela liquefagédo do CO,,
a baixas temperaturas e pressdo elevada, seguida da destilacdo. Esta tecnologia é
empregada para a purificacdo de correntes com alto teor de CO,, entre 50 e 75 % v/v
(ZANGANEH et al. 2009) .

Atualmente, a separacdo criogénica do ar é a tecnologia que apresenta melhor eficiéncia
e custo para a geracdo de grandes quantidades de gases atmosféricos, como o oxigénio,
nitrogénio e argonio (SMITH e KLOSEK, 2001; RUBIN et al., 2007; DARDE et al.,
2009). O processo foi desenvolvido no século XIX, mas so atingiu escala comercial na
década de 1950, fortemente impulsionado pela aplicacdo em soldagem. Com o
crescimento da producdo de oxigénio, iniciou-se a produgdo “on-site” de oxigénio, em
oposicdo ao transporte em cilindros, o que abriu espaco para criacdo de plantas
customizadas (ROCHEDO, 2011).

O processo de uma ASU criogénica convencional é iniciado pela passagem de ar
ambiente por um conjunto de filtros que protegem um compressor de carga da unidade.
A pressdo no compressor é elevada até 550 kPa e o gas é encaminhado para a se¢éo de
resfriamento. O ar é resfriado por contato com agua de resfriamento e com &gua gelada.
O gas resfriado e desumificado e pre-purificado, geralmente com sistema de TSA
(Temperature Swing Adsorption), com leitos de alumina. O sistema promove a remocao de
agua e CO2 que poderiam causar congelamento e bloquear o fluxo de géas no trocador
principal (RUBIN et al., 2007).

O gas entra entdo na etapa principal do processo que comporta as colunas e 0s principais
trocadores de calor. Esta construcao, chamada de cold box, mantém a temperatura abaixo de
-156°C através de um sistema de refrigeracdo que compensa perdas de calor e infiltracdo de
ar. A corrente de ar que entra no cold box é encaminhada ao trocador principal. Parte do ar é
resfriada e encaminhada a uma turbina e o restante do ar & encaminhado a coluna inferior,
embora parte da vazao é desviada ao oxygen boiler antes de entrar na coluna (ROCHEDO,

2011). O processo pode ser visto na figura 11.
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Figura 11: Fluxograma de Processo de uma ASU Criogénica convencional

Fonte: ROCHEDO, 2011
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3. Aplicacgédo das rotas de captura nos setores industriais brasileiros

3.1 Captura de Carbono no Setor de Cimento

O processo produtivo do cimento € uma combinacdo de exploracao e beneficiamento de
substancias minerais ndo metalicas, sua transformacdo 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
fabricacdo do clinquer sdo basicamente calcario e argila, além de eventuais aditivos
como areia, bauxita e minério de ferro (CNI, 2012a). O detalhamento do seu processo

produtivo pode ser visto no capitulo 5.

Diferentes sdo as rotas de captura de carbono que se distinguem conforme o ponto de
captura do carbono (antes, ap6s ou via oxi-combustdo). A pertinéncia e factibilidade da

aplicacdo destas rotas serdo avaliadas para o setor cimenteiro do Brasil.

3.1.1 Rota de Captura de Carbono na Pré-combustéo

A aplicacdo desta rota no setor de cimento pode ser desconsiderada por diferentes
motivos. Metade do CO, emitido no setor é proveniente do processo de calcinacao
(BOSOAGA et al, 2009), que ocorre depois da separacdo 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-combustdo. Neste 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 reacéo de shift® pode ndo
ser compativel com os queimadores dos fornos, pois, comparativamente a combustéo do
metano, a combustdo de um gas de sintese gera maior teor de vapor no fluxo de
exaustdo, levando a um aumento de transferéncia de calor e, consequentemente, ao
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 ndo percepcao da viabilidade da pre-combustdo para

0 setor de cimento, na medida em que diversos trabalhos (BENHELAL et al., 2012;

13 Reacdo em que o monéxido de carbono reage com &gua formando diéxido de carbono e hidrogénio.
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LIANG e LI, 2012; VATOPOULOS et al., 2012; NARANJO et al., 2011; BARKER et
al., 2009; BOSOAGA et al, 2009) ndo incluem esta rota como possibilidade.

3.1.2 Rota de Captura na Pds-combustao

Dada a elevada concentracdo de CO; nos gases de combustdo das plantas de cimento, a
captura de pds-combustdo aparece como a mais adequada ao setor (IEA/GHG, 2008).
Ademais esta 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 combustdo e produzir uma corrente de
CO;, de alta pureza (ECRA, 2009b).

3.1.2.1. Absorcao Quimica

A tecnologia mais promissora para a rota de pés-combustao € a absorcdo quimica, por ja
ser utilizada amplamente 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). A figura 12 apresenta 0 esquema de uma planta de cimento

com captura na pés-combustéo.

27



[romsTStTIIIRI e S | e rmmIm
1 H i
wibel Coalfired | — 1 :
ekl 7 e’ - i >58% pure €O, @ fidbar
po botler | s q CO:  l.-al CO,drvingand f--pe-mommmvn- -
! 1 LF St - :
i b3 e, A lt“pI:H compression |
| y 1000 ppew 25, i k. '
Wet i TeEE O, tres fue gas to stack i
Neutralising CO, e mmemcecemmmmm————— S i
scrubber =¥ o i (7T * : !
PR Scrubber 20, <10 parme Absorber e i
i 4rsum FGD MO, <200 ppmy T * ]
! T MOy <20 ppmy T e #  Fuel (solid) :
! T NaoH T ' ——s  Rawmzaldinker }
I il::l.: 1S moNm? MEA make up mmm=gp  Inartgas i
i —--=-#%  MNon-nert gas H
i ESP — wermeneee SteamWater
i | — e Aminesoiuion |
L IR R —— - ek
1
| Bag filter omm oo ‘( Bag filter l"-" Fuel
? Exhaust Gas grommmmmm—- *+ Preparation
i.__'ff__ Cooling i ] Dust  pin
i ¥ i s § 1 removal
) 110 1 gpmEEmmmmmm s » i -
i [ Poam o ¥
H i + + :
- SCR m_j 1% [: 13 o o
Raw Mill e ) Preheater 'EF-L Precalciner J.f ROF'TF ). Cooler o
—— — Kiln M >
% fhoispure 1% o}:ml
¥ . ¥ ¥ T
: | T.‘_.._.._.._.' ................ fs»
| . I I SEC i
[ LA ] ] i
Airintake Ammenia for SCR Airintake Air intahe

Figura 12: Exemplo de esquema de uma planta de cimento com captura na pds-combustao.

Fonte: Barker et al. (2009).

Como ilustra a figura 12, contaminantes como SO, e NO; nos gases de combustdo da
producdo de cimento sdo prejudiciais a operagdo no scrubber (lavador de gases &cidos)
degradando a MEA, logo a corrente deve ser limpa para que a concentracdo destes gases
ndo 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 emisséo de SOx e de SCR (Selective
Catalytic Reduction) que reduz a emissdo de NOx, convertendo-o em N, e agua (LI et
al., 2013; GARCIA-GUSANO et al., 2013; BOSOAGA et al., 2009; BARKER et al.,
2009).

Os solventes tipicamente utilizados na absor¢do quimica sdo a monoetanolamina
(MEA), dietanolamina (DEA), a metildietanolamina (MDEA), trietanolamina (TEA), a
diisopropanolamina (DIPA), as aminas estericamente impedidas (KS-1), a piperazina e
chilled ammonia, que ja apresentou em testes laboratoriais uma redugdo na penalidade
energética de 50% em relacdo a MEA (TOFTEGAARD et al., 2010). Apesar de a MEA
30% p/p ter baixa capacidade de absorcdo, esta € a mais utilizada por apresentar baixo
custo, alta solubilidade em agua, cinética de reacdo rapida e desempenho a baixas

pressdes e baixas concentragcdes de CO, (SZKLO et al., 2010). O desenvolvimento de

28



um solvente que tenha um desempenho melhor que a MEA ndo ¢é trivial, devido
principalmente a sua reatividade e ao seu baixo custo. Contudo, apesar de suas
vantagens, a MEA apresenta sérios problemas de degradacdo, 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 absor¢cdo (RAYNAL et al., 2011;
SVENDSEN et al., 2011; ROCHEDO, 2011; PELLEGRINI et al., 2009). As aminas
estericamente impedidas requerem menos energia para absorcdo e regeneracdo e tém
maior capacidade de absor¢do de CO,do que a MEA, pois devido a efeitos estéricos, a
formacdo de carbamatos estdveis ndao € possivel, provocando a formacgdo de
bicarbonato. Isto leva a possibilidade de atingir uma carga estequiométrica de
1molcoz/molamina (ROCHEDO, 2011).

A regeneracdo da MEA demanda vapor de baixa pressdao. Assim, alguns estudos
(GARCIA-GUSANO et al., 2013; LIANG e XI, 2012; VATOPOULOS et al., 2012;
KURAMOCHI et al., 2011; BARKER et al., 2009) propéem uma planta de cogeracao,
para produzir o vapor de baixa pressdo necessario ao stripping e também a eletricidade,
que serd usada pela planta de cimento e pela unidade de captura, sobretudo na

compressdo do CO,, e, se excedente, entregue ao grid.

Apesar de a absorcdo quimica ser uma tecnologia ja estabelecida, ela apresenta
desvantagens como a alta demanda de energia térmica e a presenca de materiais
perigosos no local da planta (NARANJO et al., 2011). Ademais, a industria cimenteira
lida com processos gasosos ou soélidos, apresentando reduzida experiéncia com

processos liquidos baseados em solventes (NARANJO et al., 2011).

E tecnicamente possivel o retrofitting da captura de p6s-combustio usando absorcio
com amina para qualquer planta de cimento. IEA/GHG (2008) lista trés restrigbes-chave
que influenciam a viabilidade econdmica: concentracdo de NO, e SOx nos gases de
combustdo, espaco disponivel para 0s equipamentos de captura e compressdo e

disponibilidade de vapor suficiente para absorcdo e regeneragdo quimica do sistema.
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Ainda segundo IEA/GHG (2008), em relagdo a capture ready™, a planta que implantar

esta mesma tecnologia devera considerar:

® [Espaco suficiente para tratamento dos gases de combust@o e para equipamentos
de absorcéo, stripping, purificacdo e compresséo de CO,. Segundo IEA/GHG
(2008) o espaco requerido para a implantacdo da captura de uma planta de
cimento com producdo de 1 Mt/ano é de 36 a 43 mil m?, que inclui o sistema de
FGD, a planta de cogeracdo, o sistema de absorcdo quimica e de compressdo do
COy;

® (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 instalagcdes de

cogeracao;

® |Inclusdo de tecnologias de abatimento de SOx e NO, na planta ou proviséo de

espaco e capacidade para introduzi-las posteriormente;

® (Capacidade de transporte (via duto) de CO, para um local de armazenamento

adequado.

3.1.2.2. Absorcéo Fisica

A absorcao fisica se aplica a correntes de gas com altas concentragdes de CO, (35-40%
v/v) e altas pressdes, e geralmente ndo € considerada para a captura na pos-combustao
(BLOMEN et al., 2009). Apesar de os gases de combustdo de uma planta de cimento
terem uma concentragdo de CO; relativamente alta (15-30%v/v) (VATOPOULOS et al.
2012; BOSOAGA et al. 2009), sua pressdo ndo é alta o suficiente, pois eles sdo
formados a pressdo atmosférica. Assim, para que os solventes fisicos fossem aplicados,
seria necessaria uma quantidade consideravel de energia para pressurizacdo dos gases
de combustéo (IEA/GHG, 2008).

¥ Uma planta capture ready é aquela capaz de incluir as etapas necessdrias para a captura e
armazenamento de carbono quando as estruturas regulatérias e econdmicas estiverem disponiveis, e, ao
mesmo tempo, evitar o "lock-in" de carbono e custos afundados (ROCHEDO, 2011).
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Estudos como Li et al. (2013), Benhelal et al., (2012), Vatopoulos et al. (2012), Naranjo
et al. (2011), Bosoaga et al. (2009) nédo incluem a absorcéo fisica como opcdo para a

captura na pos-combustao.

3.1.2.3. Adsorcéo

Segundo Sayari et al. (2011), adsorventes fisicos como zeolitas, MOFs (metal organic
frameworks) e materiais de carbono sdo adequados especialmente para baixas
temperaturas e altas pressdes. No entanto, estes adsorvem preferencialmente vapor
d"agua ao CO, e sua capacidade de adsorcdo a baixas pressGes ndo é suficientemente
alta. Assim, esses materiais ndo sdo considerados adequados para captura na pos-
combustdo. Esfor¢os tém sido implementados para contornar esses obstaculos como
modificacdo da superficie para aumentar as interagdes com o CO,, aumentando assim a
adsorcdo a baixa pressdo, além do desenvolvimento de outros materiais como ZMOFs
(zeolite-like MOFs) e COFs (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 adsorcéao fisica como opcédo para a

captura na pos-combustéo.

3.1.2.4. Membranas

Scholes et al. (2014) simularam trés processos com diferentes designs para separacéo de
CO, por membrana; no entanto, este foi o Unico estudo encontrado para captura com
membrana para pés-combustdo no setor cimento. Li et al. (2013), Benhelal et al.,
(2012), Vatopoulos et al. (2012), Naranjo et al. (2011), Bosoaga et al. (2009) nao
incluem a captura com membrana como opg¢éao para a captura na pos-combustéo, pois a
aplicacdo desta tecnologia € ideal para correntes com alta concentracdo de CO, e baixo
teor de contaminantes. Essas condi¢des ndo se aplicam ao modelo de p6s-combustéo na
indUstria de cimento, 0 que requereria um processo com multiplas membranas,

aumentando substancialmente os custos de capital.
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A simulacdo de Scholes et al. (2014) foi baseada numa planta de cimento com producgéo
de 680 mil toneladas por ano e concentracdo de CO, de 22% v/v. Assumiu-se que 0S
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 uma pureza maior que 95% de CO; a 80 bar. As simulagdes foram
feitas no programa Aspen HYSYS package, versdo 7.3, o que forneceu informacdes

sobre energia e custos demandados.

A permeacdo da membrana foi fixada em 1000 GPU™ e a seletividade ao CO, em
relacdo ao N, foi variada. A permeabilidade do O, foi considerada igual ao do Ny, o que
é razoavel, dada a baixa concentracdo de O, (ver tabela 3) e a permeabilidade da &gua
foi considerada 100 vezes maior que a do CO,. As membranas consideradas séo

compostas de material polimérico com uma camada ativa de espessura de 0,1 m.

Tabela 3: Composicédo do gas de combustdo de um forno de cimento.

Composicéo Fragédo molar
CO, 0,224
N, 0.681
0, 0.023
H,0 0.072

Fonte: Elaboragdo propria a partir de Hassan et al. (2007)

O primeiro processo usa membrana com dois estagios com um reciclo do permeado,
como é mostrado na figura 13. O gads de combustdo passa por um soprador para
assegurar que o gas flua pelo primeiro estdgio de membrana. Um vacuo de 22 kPa €
aplicado a corrente do permado para gerar forca motriz pela membrana e para que o
CO;, passe pela corrente de permado com uma quantidade significante de agua. A maior
parte de N, e O, é retida e ventilada para 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 vécuo para gerar
a forca motriz. A corrente que sai do segundo estagio esta com alta pureza e o retido é
reciclado novamente para a alimentacdo do gas de modo a aumentar a recuperacdo do
CO,. O permeado final é comprimido a 80 bar para entdo ser transportado. Trocadores

de calor séo usados para resfriar o gés.

!> Gas Permeation Unit.
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Figura 13: Esquema do design 1, com base em fluxogramas comuns de separacéo de gas natural
Fonte: Baker and Lokhandwala (2008).

O design 2 (figura 14) utiliza apenas um estagio de membrana que atinge uma taxa de
recuperacdo de CO, de 90%. O permeado sofre compressdes e resfriamentos multiplos
para atingir a pressdo necessaria de 106 bar. A agua é removida do permeado apo6s o
vacuo e o0 primeiro estdgio de compressdo. Para minimizar a necessidade de
resfriamento, o CO; liquido e os gases do separador (N, e O;) sdo utilizados num
trocador de calor de fluxo cruzado para reduzir a temperatura do gas permeado apos a

compressdo por multiplos estagios. O CO, final é comprimido a 80 bar.
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Figura 14: Esquema do design 2

Fonte: Scholes et al. (2014)

O terceiro design usa um estagio de membrana para concentrar 0 CO; na corrente do
permeado e utiliza compressdo 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 estégio. Este
segundo estagio utiliza ar para a combustdo do processo como um gas de arraste para
gerar a forca motriz para a membrana, 0 que descarta a necessidade de uma bomba a
vacuo. O ar arrasta 0 CO; que € reciclado pelo forno de cimento. Isto aumenta a pressao
parcial do CO; no gés de combustdo e, com isso, melhora a eficiéncia da separacdo do
primeiro estagio de membranas. O offgas da etapa de liquefacdo passa por um terceiro
estdgio de membranas onde o permeado é reciclado para o inicio do processo de
liguefacdo e o retido é reciclado para a alimentacdo do gas de combustdo. A corrente

final de CO, é comprida a 80 bar, como nos outros dois designs.

Os custos desta captura estdo mostrados na tabela 4, que apresenta o resumo dos custos

de todas as capturas consideradas neste trabalho.

3.1.2.5 Destilacdo criogénica

Esta técnica é mais eficaz para gases que contenham componentes com diferentes
temperaturas de ebulicdo, o que ndo é tipico em uma planta de cimento. Alem disso, ha
a possibilidade da formacdo de s6lidos que danificam o equipamento e reduzem as taxas
de transferéncia de calor (HERZOG et al., 1997).
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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 adsor¢édo criogénica como opcao para

a captura na pés-combustéo.

3.1.3 Rota de Captura na Oxi-combustédo

Nesta rota, a combustdo com ar é substituida pela combustdo com oxigénio
razoavelmente puro a partir de uma unidade de separacdo de ar, e a corrente dos gases
de combustdo, rica em CO,, é 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
operagéo da planta (ROCHEDO, 2011).

Devido a alta percentagem de CO, nos gases de combustdo provenientes da calcinagéo,
a oxi-combustdo aparece como uma opcao interessante para reducdo de CO, em uma
planta de cimento (LI et al., 2013; GRANADOS et al., 2013 ECRA, 2012; JRCI/IE,
2010; BOSOAGA et al., 2009). A eficiéncia das caldeiras aumenta devido ao menor
volume de gases de combustdo (promovida pela reduco de nitrogénio contido no ar'®),
0 gque aumenta a concentracdo de CO; no exausto, facilitando o processo de purificacéo,
além de o restante do exausto ser composto majoritariamente de agua, resultante do
processo de combustdo (GRANADOS et al., 2013; ROCHEDO, 2011; TOFTEGAARD
et al., 2010). Assim, a separacdo do CO, é simplificada, sendo necessaria apenas a
condensacdo da agua e, eventualmente, uma etapa de purificacdo da corrente rica em
CO,, dependendo da aplicagdo (GRANADOS et al., 2013; ROCHEDO, 2011). No
entanto, o alto custo desta rota exclui a possibilidade do retrofitting de uma planta
existente, sendo ela aplicavel apenas a novas plantas (GARCIA-GUSANO, 2013; LI et
al., 2013; ECRA, 2012; JRC/IE, 2010; BOSOAGA et al., 2009).

A taxa de captura para a planta com a captura em oxi-combustdo é estimada em 63% até
aproximadamente 100%, mas sua aplicacdo sO foi realizada em escala piloto
(CSI/ECRA, 2009).

' 0 menor teor de nitrogénio também apresenta vantagem por reduzir a formacao de NOx em 60 a 70%
quando comparado com a queima com ar (DOE, 2008). A formacdo de NOx na oxi-combustdo esta
relacionada ao nitrogénio presente no combustivel e a infiltracdo indesejada de ar na camara de
combustdo (ROCHEDO, 2011).
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Figura 15: Esquema de uma planta cimenteira com captura na oxi-combust&o.

Fonte: Vatopoulos et al. (2012).

A figura 15 apresenta um fluxograma proposto por VATOPOULOS et al. (2012) para a
captura na oxi-combustdo em uma planta de cimento. Esta configuracdo captura
majoritariamente as emissfes de CO, do pré-calcinador, onde 60% do combustivel é
consumido e 95% da calcinagdo ocorre (VATOPOULOS et al., 2012) e assim as
complexidades de operacéo do forno com oxigénio puro'’ assim como o problema da
infiltracdo indesejada de ar na camara de combustdo sdo evitados (VATOPOULOS et
al., 2012).

Ainda na figura 15, nota-se a existéncia de 7 processos: um pré-aquecedor, onde 0s

gases de combustdo ricos em O, vindos do pré-calcinador pré-aquecem as matérias-

7 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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primas, um outro pré-aquecedor onde os gases de combustdo do forno pré-aquecem
ainda mais as matérias-primas, um forno, uma unidade de resfriamento do clinker, de
FGD e de purificagdo do CO, (VATOPOULOS et al., 2012). Uma parte do exausto
rico em CO, é misturada a corrente de O, e volta ao forno para regular sua temperatura
(VATOPOULOS et al., 2012, ROCHEDO, 2011; BOSOAGA et al., 2009).

A oxi-combustdo associa-se principalmente a processos de separacdo fisica (compressao
e resfriamento) para a producdo de O, e captura de CO,, evitando assim a utilizacdo de
reagentes e/ou solventes (ZANGANEH et al., 2009; OLAJIRE. 2010). O uso de
reagentes e/ou solventes contribui para 0 aumento dos custos operacionais e custos com

eliminacdo de rejeitos sélidos ou liquidos no meio ambiente (OLAJIRE. 2010).

3.1.3.1.Destilacdo criogénica

A destilacdo criogénica se aplica a correntes com alta concentracdo de CO,, como é o
caso do fluxo de exaustdo derivado da oxi-combustdo (SZKLO et al., 2010; IEA/GHG,
2008). Porem, como ja dito anteriormente, esta técnica € mais eficaz para gases que
contenham componentes com diferentes temperaturas de ebuli¢do, o que n&o é tipico de
uma planta de cimento (HERZOG et al., 1997).

A destilacdo criogénica, absorcdo quimica, fisica, adsor¢cdo e membranas nao sao
consideradas para a captura na oxi-combustdo 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).

3.1.4 Looping Quimico

Uma das tecnologias mais promissoras para a captura de carbono proveniente de fontes
industriais ¢ o chemical looping (OZCAN et al., 2013; MARTINEZ et al., 2011;
BOSOAGA et al., 2009). Especialmente os adsorventes baseados em CaO tém atraido

'® Teoricamente, a oxi-combust&o pode ser considerada com a auséncia de um FGD, sendo os compostos
de enxofre sequestrados em conjunto com o CO,. Entretanto, a0 promover a recirculacdo do exausto
(FGR), a concentracdo das impurezas no exausto tendera a aumentar. Por este motivo, convém manter o
sistema de FGD (ROCHEDO, 2011).
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maior atencdo devido a sua alta capacidade de adsorcdo, 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 (LI et al., 2013;
MARTINEZ et al., 2011) e garante baixa penalidade energética, reduzida corroséo e

emissdo de SOXx.

Dean et al. (2011) listam outras vantagens como o uso do CaO, adsorvente do CO;: ja é
um produto chave da industria (LI et al., 2013); emissdes do diéxido de carbono podem
ser reduzidas com pequena modificacdo na planta de cimento (ROMANO et al., 2013);
utilizacdo do CFB, que é uma 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 uma dessulfurizardo parcial do gas de combustdo e, finalmente, os residuos do
processo podem ser reutilizados na industria cimenteira. A figura 16 ilustra o esquema

de uma planta de cimento com esta tecnologia.

325 kg Specific energy: 3.8 GJ/t cement
254 kg CO, 491 kg CO, marl. clay, shale 107 kg CO,
Ca0o
Combuslor + Precalciner 625 kg Kiln 950 kg Cement 1000 kg
T=1050°C R T=950°C Cao " ! dlinker | Grinding ceme'm
Ca0
TFueI TM Tm? kg TFUE' Tmr T5° kg
107 kg CaCo, 45 kg additivies

Figura 16: Esquema de uma planta de cimento com chemical looping.

Fonte: Dean et al. (2011).

Em um reator, a carbonatacdo do CaO ocorre e 0 CO; é capturado no CFB operando
entre 600 a 700°C (ROMANO et al., 2013; RIDHA et al., 2011; MARTINEZ et al.,
2011). A corrente sélida (CaCO3; formado e CaO ndo reagido) vai para o calcinador,
onde o CaCOj3 é decomposto em CaO a temperaturas de 900°C, que entdo é reciclado no
reator de carbonatacdo, e em corrente concentrada de CO, (LI et al., 2013;
VATOPOULOS et al. 2012; RIDHA et al., 2011; BOSOAGA et al., 2009). A fim de
alcancar a composicdo de CO, para armazenamento (maior que 95%), o calcinador
opera com oxigénio puro. Assim instalagdes de CL sempre requerem a integracdo com
uma fonte de O, puro (VATOPOULOS et al. 2012).

' Circulating Fluidized Bed.
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A reacdo de carbonatacdo e calcinacdo estdo descritas nas equagbes 1 e 2,

respectivamente.
Ca0 + CO, —» CaCOs (1)

CaCO; — Ca0 + CO, )

Uma importante questdo na integracdo do CL a uma planta de cimento € a selecdo da
corrente de alimentacdo para o processo de CL (OZCAN et al., 2013). Como 0s gases
de exaustdo do pre-calcinador fluem em sentido contrério ao fluxo de solido, para
recuperacdo de calor, sua temperatura e fragdo molar do CO, varia durante o processo
(OZCAN et al., 2013). Assim a corrente Otima dos gases de exaustdo deve ser
selecionada tendo em conta as condicdes de operacdo da unidade de captura, facilidade

de integragéo de calor e pressao parcial do CO, (OZCAN et al., 2013).

Para uma planta de cimento, o éxido de célcio pode ser reutilizado como alimentacao
para a planta de cimento ap6s a captura, substituindo o calcario, o que adiciona valor
para o material purgado e aumenta a economia do calcium looping (ROMANO et al.,
2013; DEAN et al., 2013; DEAN et al., 2011), reduzindo as emissdes diretas de CO,
devido a calcina¢do do CaCQOgs, responsavel por aproximadamente 50% do total das
emissdes de CO, no processo de producdo de cimento (ROMANO et al., 2013; Ll et al.,
2013). Entretanto, a reatividade do CaO usado reduz-se em fung¢éo do numero de ciclos,
0 que torna necessaria a substituicdo continua do CaO néo reativo por novo CaO, para
manter uma aceitavel eficiéncia de captura de CO, (LI et al., 2013; VATOPOULOS et
al. 2012). A corrente de purga contém principalmente CaO, SiO, e CaCO; e pode ser
alimentada no forno de cimento adjacente (VATOPOULOS et al. 2012).

Os residuos do CL conteréo altos teores de cinzas introduzidas pelo combustivel, devido
as repeticBes do ciclo de calcinagdo. Isto aumenta a concentracdo de tracdes de certos
elementos como arsénio (Ar), boro (B), bario (Ba), cadmio (Cd), entre outros, que
impactam na formacéo de alita, fase do cimento responsavel pelo desenvolvimento da
resisténcia inicial (ROMANO et al., 2013).

A combustdo do coque de petroleo, combustivel comumente utilizado na producao de

cimento, produz SO,, que reage com CaO formando sulfato de calcio (CaSO,)
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(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:

Sulfatacéo indireta:
Ca0 + SO, + %02 - CaS0,  AH = —481,4KJ.mol™! (3)

Sulfatacéo direta:
CaCO5; + SO, +% 0, - CaS0, + CO, AH = —303 KJ.mol™?! 4)

O sulfato de célcio produzido é termodinamicamente estavel nas temperaturas
apropriadas para a regeneragdo do adsorvente (900 a 950°C) (ACHAR FONTE). Com
isso, uma quantidade de CaO é perdida, formando CaSO, em cada ciclo, além da
superficie do oxido de calcio 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 combustéo reduz a
tendéncia do adsorvente para a captura do CO, e baixas temperaturas favorecem a

carbonatacdo em relacdo a sulfatacéo.

3.1.5 Custos

A tabela 4 apresenta os custos com a captura de todas as rotas consideradas neste estudo
de acordo com diferentes literaturas. Os custos estdo atualizados para o ano-base de
2010. Contudo, deve-se notar a sua grande variacdo, mesmo para processos
semelhantes, o que indica ndo apenas incertezas tecnologicas, mas também diferentes
metodologias de estimativa dos custos, incluindo a definicdo ou ndo da central de
cogeragdo como parte integrante do sistema de captura (para o qual a cogeracdo fornece

calor e eletricidade).
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Tabela 4: Parametros e custos de diversas opcoes de captura de CO, no cimento encontradas na literatura
técnico-cientifica.

Rota Det. Txcap Retrofit Penal. Energ. CO, evit. Custo Referéncia
(kd/kg CO,)  (tCO2/t  (US$/tCO,
clinquer) evitado)
PCC  MEA+CHP 85% sim 4705%° 0,80 < Vatopoulos
etal., 2012
MEA+ CHP  85% sim 4005% 0,79 70,00 Liang e Li,
2012
MEA+ CHP  90% sim 4400 0,75 80,40 Hoetal.,
2011
MEA+ CHP - sim - 0,59 146,76  Barkeretal.,
2009
Memb. 90% sim 1250 - 74,00 Scholes et
al., 2014
Memb. 90% sim 1350 - 98,00 Scholes et
al., 2014
Memb. 90% sim 1300 - 96,00 Scholes et
al., 2014
occ - - - 906 0,62 60,00 IEA/GHG,
2008
- - - 931 0,66 - Vatopoulos
etal., 2012
- - - - 0,49 54,94 Barker et al.,
2009
CL - 85% nao - - 32,30 Romano et
al.,2013
- 58% nédo - 0,42 19,00 Rodriguez et
al., 2008
- 60% nao 1951% 0,41 19,00 Dean et al,
2011
- 100% nado 2831 0,79 - Vatopoulos
etal., 2012

Fonte: Elaboragéo propria.

3.2 Captura de Carbono no Setor de Siderurgia

A seguir serdo avaliados os tipos de processos de producdo de ago e suas respectivas
possibilidades de implementacdo de captura de carbono. Apesar de alguns processos
como smelting reduction, COREX, FINEX e Hlsarna ainda ndo serem aplicados no
Brasil, eles serdo brevemente discutidos, tendo em vista sua possivel aplicagdo no

futuro.

2 Inclui a penalidade relativa ao gasto energético no FGD, scrubber, compresséo e purificagao.

2! Informag&o néo disponivel.

22 Inclui a penalidade relativa apenas & cogeracao.

2% O valor aqui é mais alto do que nos outros estudos, pois deve incluir o investimento na cogeracio
necessaria para prover as utilidades da planta de captura e a planta de cimento.

24 A penalidade relativa ao CL se refere ao aumento do consumo especifico relativo ao combustivel.
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3.2.1 Alto-forno convencional

Esta rota baseada no BF?-OBF® é a rota convencional para producdo de aco,
representando 70% de sua producdo mundial em 2010 (IEA, 2012). Neste processo, as
emissdes do alto-forno propriamente dito representam 69% das emissdes totais (ORTH
et al., 2006) e a captura pode ser aplicada sem a necessidade de modificag6es do forno,

possibilitando o retrofitting.

A corrente do BF tem normalmente uma concentracdo de CO, entre 17 a 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 absorcéo fisica, quimica, adsorcdo fisica (PSA?’
ou VPSA?) ou destilacdo criogénica (BIRAT, 2010). Apesar de PSA e VPSA
necessitarem de menos energia (ver tabela 5), estas produzem gases com concentragao
de CO, de 80 e 88%, respectivamente, demandando um tratamento adicional para

remover impurezas, 0 que aumenta o uso da energia e custos (UNIDO, 2010).

Tabela 5: Comparacdo entre as tecnologias maduras de captura de CO, na inddstria siderdrgica.

Consumo de VPSA + Compressao Aminas + PSA+ Destilacéo Criog.+
; PSA VPSA AP x x
Energia + flash criogénico Compressdo Compressdo
Captura
(KWh/tCO,) 100 105 160 55 195
Compressao
(KWH/tCO)) 132 115 115
Vapor (GJ/tCO,) 0 0 0 3,2 0
Total (GJ/tCO,) 0,36 0,38 1,05 3,81 1,12

Fonte: Birat (2010).

Segundo Kuramochi et al. (2012), apds a remocdo de impurezas, os gases do alto-forno
fluem através de turbinas para recuperar energia mecanica na turbina de topo antes de
serem usados como combustivel. O CO, neste caso pode ser capturado diretamente do
gés de alto-forno por absorcéo quimica, o que resulta numa captura menor que 50%, ou

ap6s a conversdo do CO a CO, por combustdo ou reacdo de shift®, o que leva a maiores

% Blast Furnace.

*® Basic Oxygen Furnace.

%’ Pressure Swing Adsorption.

%8 \Jacuum Pressure Swing Adsorption.

2% A reagdo de shift consiste em reagir CO com vapor d"agua, formando CO, e hidrogénio.
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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 17.

Coke oven gas T
H,, CH,, N, !
_( 72 .C_‘?'_ _’)_ __pl  Power plant X
I (onsite/offsite) | co, vented
COlean BF gas 4 :
—>| Cocke oven |
Coal S5 l :
Coke capture : G0 for siorage
Zata k|
\ v 3 100°C ; i
Pig
Sintering/ iron
_____ fr = " i
= pelletizing =P Blast furnace —-» BOF
Iron
ore . " l
0, = v
Hot
ASU ol B=—=s
s mill Hot
rolled
coil
Air

Figura 17: Fluxograma da captura aplicada ao alto-forno convencional

Fonte: Kuramochi et al. (2012)

Ho et al. (2011) analisam o processo da reacdo de shift na corrente seguida por uma
absor¢do fisica usando Selexol. A conversdo do CO é considerada usando 50% de
excesso de agua. Assim como em Gielen (2003), o H, é 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 carbono em uma usina siderdrgica integrada baseada em processo de alto-

forno. Com a p6s-combustdo, o CO, é capturado a partir do alto-forno e do forno de

% A eletricidade produzida reduz a penalidade energética em 0,28 GJ/tCO,.
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pré-aquecimento®’. Esses processos representam 60% das emissées da usina. A vaz&o
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.

O modelo proposto por Arasto et al. (2013) considerou trés solventes para a absor¢édo
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 uma comparagdo do
resultado com os outros estudos realizados. Também foi considerado como uma
implementacdo de curto prazo. JA& o segundo foi considerado para representar um
solvente avancado, com uma baixa energia de regeneracdo e com propriedades
avancadas se comparada ao MEA 30% v/iv. E o ultimo é o resultado do
desenvolvimento de um solvente com o objetivo de reduzir ainda mais a temperatura de
regeneracdo®®. As propriedades do solvente foram estimadas a partir de Zahng et al.
(2010).

A captura na pés-combustdo aplicada ao processo siderurgico de Arasto et al. (2013)
pode ser vista na figura 18. Os fornos de pré-aquecimento sdo abastecidos com gas de
alto-forno e uma termelétrica é conectada ao processo. Esta utiliza uma mistura de gases
contendo gas de alto-forno, gas de coqueria e gas de conversor. Todos estes gases se
originam de fontes fosseis, principalmente carvao. A integracdo de calor € importante
para o processo, pois ha grande necessidade de calor na regeneracdo do solvente. A
producdo de ago, 0 consumo de vapor, a quantidade de calor fornecido a planta e a
cidade ao redor (Raahe, Finlandia) permanecem constantes quando a captura € aplicada.
A eletricidade comprada do grid varia dependendo da producdo da termelétrica. O CO,
é liberado nos gases de combustdo da termelétrica e dos fornos de reaquecimento ou é

enviado a um armazenamento subterraneo permanente.

*1 O calor produzido pela combustdo no BF é estocada na camara do forno de pré-aquecimento, onde ar
frio é soprado para produzir ar pré-aquecido para o forno. O forno de pré-aquecimento, ou ventaneiras,
funciona como um trocador de calor (ARASTO et al., 2013).

*2 Amino acid salt.

* Trata-se de um caso ainda inexistente, sendo uma perspectiva de inovacao.
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Figura 18: Fluxograma da planta sidertrgica com a aplicagcdo da rota de pds-combustéo.

Rhee et al. (2011) analisam a absor¢do quimica através da amonia para capturar o CO,
proveniente do alto-forno. A amdnia tem vantagens sobre a MEA como a capacidade de
absorcdo, corrosdo, degradacdo do absorvente, custo e energia consumida durante a
regeneracdo, mas também apresenta o risco de vazamento (NHjz slip). Suas
caracteristicas podem ser vistas na tabela 6. Neste estudo, foi utilizada uma planta piloto
no POSCO (Pohang Iron and Steel Company), localizada na Coreia do Sul, onde a
concentracdo de amdnia variou entre 400 a 700 kg/h e entre 5 a 9% (base massica),

respectivamente. A vazdo do gas de alimentacdo (gas do alto-forno) foi fixada em 50

Fonte: Arasto et al. (2013)

Nm®/h. Neste experimento obteve-se uma taxa de captura de 90%.
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Tabela 6: Comparacéo da captura baseada em amina e amonia®.

Caracteristicas Aminas Aménia
Absorg¢édo CO, 1 ~2,4
Energia Renegeracéo 1 ~0,3
Custo 1 ~0,17
Perdas do absorvente 1 ~2,5
Corroséo Alta Pequena

Influéncia impurezas

-Formacé&o de sal estavel

-Possibilidade de utilizagdo como

fertilizante de sulfato de aménio
-Absorcéo a pressdo ambiente

-Regeneracdo de sal estavel pelo reclaimer
-Absorcéo a pressdo ambiente

-Absorcdo: ~50°C
-Regeneracéo: 110~130°C
-Necessita de agente anti-corrosivo

-Absorcdo: ~40°C
-Regeneracéo: 80~90°C
-Formagcéo de sal durante operacéo

CondicGes operacado

-Alta energia de regeneracao -Alta volatilidade

Técnicas . . o . .
-Formagéo de sal durante operacéo -Utilizacdo de energia residual
-Degradacéo térmica
P&D status Comercializagdo P&D, planta piloto.

(1) Os nlmeros estdo normalizados pela amina.

Fonte: Rhee et al. (2011)

Wiley et al. (2011) analisam a viabilidade de implementagdo da absorcdo quimica com
MEA, assumindo 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 regeneracdo do solvente e eletricidade para compressdo e bombeamento) é
fornecida por uma unidade de cogeracdo a ga&s natural. O preco da energia foi
considerado de A$**100/MWh e o custo do gés natural assumido foi de A$3,5/GJ. A
captura foi aplicada na termelétrica, coqueria, fornos e na fase de sinterizacdo para a
usina integrada e no forno de arco elétrico para a EAF, que representam as fontes com
melhor potencial para aplicar a captura, ja que o custo depende da quantidade de CO,
evitada, que resulta do volume e concentracdo de cada corrente de emissdo. A tabela 7

apresenta as emissdes, vazao, pressdo, temperatura e composicao de cada fonte.

3% Délar australiano.
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Tabela 7: Caracteristicas das fontes de emissdo de CO, de uma planta integrada e uma EAF.

Usina Integrada EAF
UTE Coqueria BF Sinterizacéo BFG EAF off gas

Emissdo CO, (Mtpa) 3,69 1,73 1,94 1,67 2,61 0,11
Vazdo (Nm/s) 400 132 14 337 240 6

Pressao (kPa) 101,3 101,3 101,3 101,3 101,3 101,3

Temperatura (°C) 300 100 300 100 373 300
N, (%6v/v) 68 67 68 70 50 56
H,0 (%v/v) 8 5 10 21 5 1
CO; (%Viv) 23 27 21 8 - 40
0, (%viv) 1 1 1 - 22 3
CO (%viv) - - - 1 20 -
H, (%oviv) - - - - 5 -

Fonte: Elaboragdo propria 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 o 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, este alto custo se justifica pelos
pequenos volumes de g&s quando comparado com a termelétrica, 0 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 sinterizagdo foi estimado
um custo de A$100/tCO, evitado. Ja para a aplicacdo no forno de arco elétrico o custo
foi de A$250/tCO, evitado, sendo desconsiderada como opcdo viavel. Para mais
detalhes ver secdo 6.2.5.

3.2.2 Top Gas Recycling Blast Furnace (TGRBF)

Este tipo de processo pode ser acoplado ao alto-forno (BF) convencional, utilizando 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 gés de topo, resultando em uma corrente rica de CO (redutor), que pode ser
reinjetada no BF, reduzindo seu consumo de coque em até 30% (HOOEY et al., 2013;
KURAMOCHI, 2011). Esta tecnologia pode ser implementada em alto-fornos
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convencionais, apesar de impactar em grandes mudancas ao forno, isto é, permite o
retrofitting (KURAMOCHI, 2011).

Esta 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
separagdo de gas baseada na tecnologia VPSA foi construida proximo ao EBF
(EUROPEAN COMISSION, 2014). Os testes indicaram que é possivel uma economia
de CO, de 24% e, com a aplicacdo da captura, € possivel capturar 60% das emissdes
(EUROPEAN COMISSION, 2014).

TGRBF visa reduzir significativamente as emissdes de CO, e reduzir o consumo de
coque, ja que o CO e Hy, agentes redutores do gas de topo, sdo reciclados e reinjetados
no BF apds a remocdo do CO,, o que reduz a demanda por energia e redutores no BF
(EUROPEAN COMISSION, 2014; HOOEY et al., 2013). O gas de topo contém pouco
nitrogénio (a queima € feita com oxigénio ao invés de ar), CO (40 a 50% v/v) e CO,
(35% v/v), permitindo sua utilizacdo como agente redutor ap6s a captura do CO,
(HOOEY et al., 2013).

Hooey et al. (2013) fazem as seguintes proposi¢des para a avaliacdo do novo cenario:

e Absorcdo quimica usando MDEA (40%v/v)/piperazina (10% v/v);

e Termelétrica de ciclo a vapor € substituida por uma termelétrica em ciclo
combinado, que utiliza gases de processo e gas natural para producdo de vapor;

e Producdo de oxigénio com alta pureza para 0s conversores a oxigénio (basic
oxygen furnace, BOF) e de baixa pureza para o TGRBF;

e Coqueria redimensionada para equilibrar a demanda.

Esta tecnologia foi projetada para reduzir o uso do carbono pelo reciclo do CO para o
BF, para ser usado como redutor, ao invés de exporta-lo como combustivel. Para isso, 0
CO, é removido do gés de topo, e este é reinjetado no BF junto com oxigénio. A
quantidade de energia demandada para a captura é 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 19.

%> Experimental Blast Furnace.
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A tabela 8 mostra as emissdes de CO, no cenario de referéncia e no cenario com a

captura usando MDEZ/piperazina.

Tabela 8: Emissdes de CO, antes e ap0s a captura.

Fonte Referéncia Captura
(kg/t HRC®) kg/t HRC)
Sinterizacéo 289 266
Coqueria 194 125
Planta de cal 72 71
BF ventaneiras 415 443
BF-BFG 20 0
Desulfurizagdo 8 9
BOF 51 51
Forno de reaquecimento 58 58
UTE 982 211
Caldeira a vapor - 280
Fundicédo 1 1
Auxiliar 4 4
CO, capturado - 860
CO, produzido 2094 1979
CO, emitido 2094 1119
CO, evitado 0 975

Fonte: Elaboragéo propria a partir de Hooey et al. (2013)

Os resultados de Hooey et al. (2013) indicam que é possivel evitar 50% da emissao de
CO, a partir da tecnologia apresentada, com custos de 46 US$/t CO, evitado. Este valor
mostra-se otimista, visto que esta é uma tecnologia ainda em fase experimental e o
estudo EUROPEAN COMISSION (2014) ainda ndo apresenta valores de custos.
Contudo, este custo é sensivel aos precos do gas natural, carvao, custo de investimento e
taxa de desconto. Fixando uma taxa de desconto de 10 a.a.% e ajustando para +/- 50%
a diferenca do investimento de capital e precos do gas natural e carvao, o custo do CO,
evitado fica na faixa entre 14 e 99 US$/ tCO..

*® Hot-rolled coil (bobinas laminadas a quente).
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Figura 19: Fluxograma do TGRBF

Fonte: Hooey et al. (2013).

Para esta tecnologia, a captura de CO, pode ser feita por MEA ou VPSA, e uma planta
piloto para cada captura foi testada (KURAMOCHI et al., 2011). Os resultados destas
plantas pilotos indicam que as emissdes foram reduzidas em 76%, comparadas com 0
BF convencional. Contudo, na pratica, a reducdo das emissGes serd menor, pois a
exportacdo do gas do BF precisa ser compensada e grande quantidade de eletricidade é

necessaria para produzir oxigénio de alta pureza (KURAMOCHI et al., 2011).

3.2.3 Smelting Reduction

Este processo consiste da reducdo do minério de ferro sem a necessidade do coque. O
oxido de ferro é reduzido no estado liquido, o que torna a reacdo mais rapida
(YANMAZ et al., 2012). A captura de CO, aplicada a este 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 remogdo 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
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ser refinado em outro reator para se obter o aco (LIU e GALLAGHER, 2010). O
processo FINEX é similar ao COREX, com a diferenca de que o primeiro permite 0 uso

do minério de ferro na forma de sinter.

Ho et al. (2011) analisam a captura no processo COREX, por absorcdo fisica usando
Selexol, precedida da reacdo de shift. As caracteristicas da captura sdo as mesmas
aplicadas ao processo BF, porém a conversdo de CO a CO, para 0 COREX apresenta
mais vantagem do que para o BF devido a maior concentragdo inicial de CO nos gases
de combustdo do COREX. Este 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 estd 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
producdo de DRI. Quando o gas do COREX é usado para geracdo elétrica, Lampere et
al. (2010) sugerem que a penalidade energética para a captura usando absorcdo fisica €

marginal, pois o gas ja deve ser comprimido para a combust&o na termelétrica.

Kuramochi et al. (2012) sugerem um fluxograma para o processo COREX na figura 20.
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Figura 20: Fluxograma da captura aplicada a tecnologia COREX.
Fonte: Kuramochi et al. (2012)
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3.2.4 Direct Reduced Iron (DRI)

Este processo consiste na conversdo no minério de ferro a agco com 0 uso de um gas
redutor, usualmente o gas natural é utilizado, resultando em H,, CO e CO, (YANMAZ,
2012; UNIDO, 2010). A captura de CO, ja é aplicada no processo DRI com o objetivo
de melhorar a qualidade do gas de combustdo, no entanto o CO, capturado €
normalmente ventilado (KURAMOCHI, 2012; UNIDO, 2010). Para paises com oferta
de gas limitada, o carvdo é utilizado para produzir gases redutores (YANMAZ, 2012;
UNIDO, 2010).

O fluxograma da captura aplicada ao processo DRI foi sugerido esta representando na

figura 21.
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Fig. 15. Schematic view of P-DR

Figura 21: Fluxograma do processo DRI.

Fonte: Elaboracdo propria a partir de Liu e Gallagher (2010).
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3.2.5 Processo Hlsarna

Este processo é um tipo de smelting reduction que usa oxigénio puro e gera off gases
praticamente prontos para estocagem. E uma combinagdo de um ciclone e um smelter
denominado Hlsarna (IEA, 2011; UNIDO, 2010). A captura aplicada a este processo
pode ser PSA ou VPSA e permite e remocao de aproximadamente 80% do CO oriundo
da producdo do aco liquido (IEA, 2011; UNIDO, 2010). Este processo ndo necessita da
producédo de ferro-gusa no BF antes da producdo do aco, o que ja reduz a emissdo de
CO, em 20%, mesmo sem a aplicacdo de captura. Uma planta piloto estd sendo
construida na Holanda e é esperado que a taxa de captura seja de 95% (KURAMOCHI,
2011).

A figura 22 apresenta o fluxograma da captura aplicada ao processo Hlsarna.
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Figura 22: Fluxograma da captura aplicada a tecnologia advanced smelting reduction.

Fonte: Elaboracdo prépria a partir de Kuramochi et al. (2012)
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3.2.6 Custos da Captura na Siderurgia

A tabela 9 apresenta os custos da captura para processos de producdo de aco, de acordo

com diferentes autores. Todos 0s custos estdo ajustados para 0 ano-base de 2010%".

Tabela 9: Parametros e custos de diversas op¢des de captura de CO, em plantas siderdrgicas

EmissGes
Rota Detalhes ;ﬁ‘l k JII::;Z)OZ) s/c(z:i;tzu r %,8 ,E/Z?]%t)' Cﬁ)\jl g\gr;[ﬁ;jo (L;\%Eﬁ())z Referéncia
(Mt/ano)
BF OBSF;VP 90% - 4 1,40 - 74-123 Qr?;%)lgt)
BF MEA  90% 1506 3,05 2,75 1,96 68,00 "&‘i f‘)'-
COR MEA  90% 1406 2,20 2,00 5,57 52,00 "8 oeif)l'
BF 33'&3. 90% 1080 6,26 5,65 9,87 60,00 "809; f)'-
CoR Mt e om0 1101 991 . 32,00 Fégoeif)l.
er  MOFAM g0 1150 . 2,80 . 35,00 F""(rl'ggeé;"-
COR Membrana 90% 590 . i ] 18,00 (Gzlct)e(l)%r;
EAF  MEA 85% - 0,50 - - 250,00 Wi(lze%/lelt)al.

@ Ppenalidade Energética.
@ wvalor otimista, ja que a tecnologia TGRBF ainda est4 em fase experimental e o estudo EUROPEAN
COMISSIONS (2014) néo apresenta custos de abatimento.
Fonte: Elaboracao propria.

*” Os custos foram ajustados de acordo com a taxa de inflagdo (ou deflacéo) para o ano de 2010 de acordo
do IPEADATA.
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3.3 Captura de Carbono na Producdo de Amoénia

Aproximadamente 10% da producdo de amonia sdo destinados a producdo de aminas e
outros compostos organicos, como fluidos refrigerantes, e na producdo de ureia grau

técnico, utilizada como insumo quimico em outros processos produtivos (MCTI, 2010).

Como subproduto da fabricacdo de amonia, € gerado CO,, que é removido através de
torres de absorcdo (empregando carbonato de potassio ou dietanolamina de metila) e o
gés efluente, depois de purificado, é comprimido e enviado para um reator de conversdo
de amdnia, na presenca de um catalisador a base de éxido de ferro. O efluente do reator
¢ entdo refrigerado para a condensacdo da amonia, obtida na forma anidra
(TOLMASQUIM et al., 2003).

De 50 a 60% do consumo de gas natural neste processo é na forma de matéria-prima
para a producdo de hidrogénio, o restante € consumido como combustivel no
reformador primario e no pré-aquecimento do metano. E gerado vapor a 315,6°C na
caldeira de recuperacgdo e a 204,4 °C no conversor de amonia. Eletricidade € consumida
na coluna de absorcdo de CO,, nos compressores de ar e de metano, no conversor de
amonia e no resfriador da amdnia. O consumo energético especifico € maior quando se
utilizam residuos de hidrocarbonetos, ao invés de gés natural (TOLMASQUIM et al,
2003).

Apesar de o CO, ja ser capturado na producdo de amonia, ele é utilizado em outros
processos e ndo para armazenamento (IPCC, 2005). A producdo de ureia a partir de
amonia ¢ uma eficiente opcdo para capturar CO,, no entanto a emissdo deste GEE ¢
apenas realocada da planta de aménia para a agricultura (STRAIT e NAGVEKAR,
2010). Se o CO; da planta de amdnia for capturado e armazenado, o stripper é um local
conveniente para coletar este gés. Isto ja é feito, sendo 0 CO, comprimido a 2000 psig e
enviado para a planta de ureia. Para 0 CCS, 0 mesmo sistema sera utilizado para secar e
comprimir o CO,, em uma corrente quase pura, a um baixo custo, inferior a US$ 5/t
CO; evitado, e envia-lo para um duto (FARLA et al., 1995). A partir dai, ele pode ser
usado para EOR *® ou ser armazenado em formacdes geolégicas (STRAIT e
NAGVEKAR, 2010). Para a primeira opcdo, a planta Enid Fertilizer em Oklahoma,

*® Enhanced Oil Recovery, tradugao em inglés para Recuperagdo Avangada de Petrdleo.
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EUA, ja capturou, em 2003, cerca de 600 mil toneladas de CO, para utilizacdo em EOR
(UNIDO, 2010).

Segundo Farla et al. (1995), 1,2 toneladas de CO, é recuperado na producdo de uma
tonelada de aménia. Parte do CO, recuperado é utilizada e o resto é ventado para a
atmosfera. Aproximadamente 750 kg de CO, é utilizado para a producdo de uma
tonelada de ureia. Para UNIDO (2010), a industria de aménia ja utiliza
aproximadamente 36% de CO, removido do gas de sintese para a etapa de limpeza do
gas. Deste, cerca de 33% é utilizado para a producdo de ureia e 2,2% €é vendido 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 1,5 e 3,1 toneladas de CO, por tonelada de amdnia produzida.
Deste, 0,88 toneladas de CO, sdo requeridas para produzir uma tonelada de ureia (IEA,
2008).

3.3.1 Custos da Captura na Producdo de Aménia

Farla et al. (1995) estimam o custo para a compressédo do CO; recuperado na producéo
de amdnia para uma planta com capacidade de 700 kt/ano. O custo para compressao e

desidratacéo é de US$ 8/ t de CO, evitado. Os custos podem ser vistos na tabela 10.

Tabela 10: Custos da captura de CO, na producao de ambnia

Capacidade kt/ano 700
Consumo energético
Consumo elétrico MJAKCO, 401
Consumo de vapor MJ/tCO, 8
Investimento Milhdo US$ 10
Custos anuais
Custo de capital Milhdo US$ 0,7
Custo O&M Milhdo US$ 0,3
Eletricidade Milhdo US$ 39
Vapor Milhdo US$ 0
Total custo anual Milhdo US$ 5
Custos especificos
CO, evitado ktCO,/ano 650

Custo de abatimento US$/tCO, evitado 8
Fonte: Farla et al. (1995)
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Para Hendriks et al. (2004), o custo de abatimento para a captura de CO, na producao
de amonia é de US$ 3/ tCO; evitado para a corrente pura. Vale ressaltar que o custo da
captura de CO; dos gases de combustdo € significativamente mais alto, ja que o gas esta
diluido em uma corrente de concentracdo de 8% v/v (HENDRIKS et al., 2004). Este
CO, pode ser recuperado por absorcdo quimica, no entanto deve-se concentra-lo, o que
aumenta os custos (STRAIT e NAGVEKAR, 2010). Por exemplo, ainda de acordo com
Hendriks et al. (2004), o custo da captura para 0 CO, oriundo dos gases de combustéo é
de €36/ t CO, evitado. A tabela 11 apresenta a concentracdo das correntes de diferentes

processos industriais e respectivos custos, excluindo custo de compressao.

Tabela 11: Concentragdes tipicas de gases de correntes industriais e respectivos custos de captura.

Planta Concentragdo (%v/v) Custo de captura (€/tCO,)®

Cimento 15-25 28
Siderurgia 15-20 29
Amdnia (exausto) 8 36
Ambnia (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

@ Este custo exclui o custo de compressao.

Fonte: Hendriks et al. (2004).

Este capitulo apresentou uma revisdo de literatura de todas as rotas de captura de
carbono aplicaveis aos processos produtivos de cimento, siderurgia e aménia. O
capitulo seguinte tem o objetivo de descrever estes mesmos processos no Brasil a fim de

avaliar o potencial de aplicacdo destas mesmas rotas para os processos brasileiros.
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4. Descricdo de setores industriais brasileiros aptos a captura de
carbono

Neste capitulo serdo descritos os setores brasileiros de cimento, siderurgia e producao
de amonia, ressaltando alguns indicadores importantes e fatos relevantes que se
relacionam as modificacdes no uso da energia e que tém afetado as emissdes de CO; ao

longo das dltimas décadas.

Decidiu-se por focar a andlise nos setores mais aptos a captura, como cimento,
siderurgia e produgdo de aménia. O setor de refino de petrdleo ndo foi considerado

dentro do setor industrial, portanto ndo foi analisado.

4.1 Cimento

4.1.1 Processo Produtivo do Cimento

O processo produtivo do cimento é uma combinacao de exploracao e beneficiamento de
substancias minerais ndo metalicas, sua transformacdo 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
fabricagdo do clinquer sdo basicamente calcario e argila, além de eventuais aditivos
como areia, bauxita e minério de ferro (CNI, 2012a). A primeira etapa € a extracdo do
das matérias-primas, a seguir ha a britagem destas para reducdo de seu volume e,
finalmente, sua moagem e homogeneizagdo, onde estas sdo misturadas para obter
composicdo nas proporgdes e volumes exatos. A mistura € entdo moida, obtendo-se um

p6 denominado de “farinha” ou “cru” (CNI, 2012a).

A farinha passa pelo pré-aquecedor e pré-calcinador, a uma temperatura aproximada de
800°C, quando se da o inicio da calcinacdo, passando em seguida para o forno rotativo,
cuja chama atinge perto de 1.450°C, fundindo-se parcialmente e resultando no clinquer,
que € entdo resfriado e moido junto com gesso e/ou outros aditivos como escéria
siderurgica, cinzas volantes, pozolanas e filer calcéario, para formar o cimento Portland
(CNI, 2012a). O fluxograma do processo produtivo do cimento por via seca pode ser

visto na figura 23.
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Figura 23: Esquema da producéo de uma planta de cimento.

Fonte: Elaboracdo propria a partir de Barker et al. (2009)

O cimento pode ser produzido por processos por via seca ou por via Umida, 0s 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 € preparada com agua,
formando uma lama, a qual € aquecida no forno que produzird o clinquer. Esta via
possui um maior consumo energético, pelo fato de necessitar de mais calor para a
evaporacao da agua. O consumo especifico médio de energia térmica no processo via
seca € de 3,35 GJ/t clinquer, enquanto no processo via Umida é de 5,02 GJ/t de clinquer
(DORILEO et al., 2010). H& derivagdes dos processos, como a via semilumida e a
semiseca (RATHMANN, 2012). Atualmente, no Brasil, s6 & empregado o processo via
seca (IEA, 2007).

No Brasil sdo produzidos 8 tipos basicos de cimento, que se diferenciam de acordo com
a proporcdo de clinquer, sulfato de célcio, material carbonatico e aditivos como
pozolanas, calcério, escorias. Diferem também em funcdo de propriedades intrinsecas,
como cor branca e alta resisténcia inicial. O cimento Portland é definido pela

Associacéo Brasileira de Normas Técnicas (ABNT)*, como “aglomerante hidraulico

** Segundo ABNT/NBR 11578.
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obtido pela moagem do clinquer Portland ao qual se adiciona, durante a operacéo, a
quantidade necessaria de uma ou mais formas de sulfatos de calcio”. Os tipos de

cimento Portland podem ser vistos na tabela 12.

Tabela 12: Especificagdes e tipos de cimento Portland no Brasil.

Escérias de Material Material
Tipo Clinquer (%) i o Pozolanico Carbonético
Alto-forno (%) (%) (%)
CP I 100 - 0 -
CPT cpis 95299 : 1a5 -
CPII-E 56 a 94 6a34 - 0al0
CPIl CPIll-Z 76 a 94 - 6al4 0al10
CPII-F 90a 94 - - 6al0
CPIIl  CPI 25 a 65 35a70 - 0ab
CPIV CPIV 45a85 - 15a50 0ab
CPV CPV 95 a 100 - - 0ab

Fonte: Elaboragdo propria a partir de SNIC (2007).

A adicdo de aditivos ao cimento diversifica as aplicacOes e caracteristicas especificas do
cimento, além de propiciar a reducdo das emissées de CO,, uma vez que diminui a
producdo de clinquer, portanto reduz a queima de combustiveis e a emissdo por
calcinagdo (MCTI, 2014). No Brasil, estas adi¢des representam uma das mais eficazes
medidas de controle e reducdo das emissdes de CO; na industria. A figura 24 ilustra a
evolucdo das producdes de cimento e clinquer, juntamente com o conteddo médio de

clinquer no cimento, de 1990 a 2010.
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Figura 24: Producdes de cimento e de clinquer, e contetido de clinquer no cimento.

Fonte: MCTI (2014)



4.1.2 Caracteristicas Gerais do Setor de Cimento

O Brasil é 0 5° maior produtor (ver tabela 13) e o 4° maior consumidor de cimento do
mundo, e a China ocupa o primeiro lugar em ambos os rankings (SNIC, 2013). No
Brasil, ha 88 fabricas de cimento e as unidades produtoras estdo proximas aos centros
consumidores, para reduzir o custo de frete (SNIC, 2013). A regido Sudeste é a que
mais produz cimento Portland (48% do total), seguida da regido Nordeste (20% do
total), com producdes em 2013, respectivamente, de 33,5 milhdes e 14,5 milhGes de
toneladas (SNIC, 2013). Em relacdo ao consumo aparente em 2013, a regido Sudeste
representou 44% total, consumindo 31,5 milhdes de toneladas de cimento e a Nordeste
consumiu 15,4 milhdes, 22% total (SNIC, 2013).

Tabela 13: Producgédo anual em milhdes de toneladas dos maiores produtores de cimento.

Paises 2007 2008 2009 2010 2011 2012
1.China 1379 1401,2 1651,1 1888,3 2065 2137
2.India 172,5 187,8 208,1 222,9 251,3 270

3.Estados Unidos 95,5 86,5 64 66,4 67,9 74,2
4.1rd 40 44,4 48,8 61,5 66,4 70
5.Brasil 47,2 52,3 52,1 59,2 64,1 68,8
6.Turquia 50,8 53,4 57,6 65,5 67,8 63,8
7.Vietna 35,6 36,7 48 56,4 52 60
8.Japéo 75 72,2 64,2 61,5 61,3 63,6
9.Indonésia 39,9 41,8 39,7 41,6 46,2 53,5
10.RUssia 60,1 53,6 45,7 52,3 57,1 61,5
11.Coreia do Sul 54,4 55,1 52,2 52,2 48,3 46,9
12.Egito 40,1 40,1 41,8 43,9 454 46,1
13.Arabia Saudita 30,4 37,4 37,8 42,2 48,4 43
14.México 38,8 37,1 35,1 34,5 35,4 36,2
15.Alemanha 35,5 35,8 31,4 31,3 33,5 32,4

Total Mundial 2811,5 2842,7 3028,2 3330,2 3528,8 3831

Fonte: Elaboragdo propria a partir de SNIC (2013).

O crescimento da industria de cimento esta relacionado ao crescimento da construgéo
civil, que apresentou um crescimento de 1,6% em 2013 em relagé&o ao ano anterior. Sua
producédo em 2013 foi de 70,1 milhGes de toneladas (ver figura 25) e sua importacéo de

1.027 mil toneladas, apenas 1,4% do consumo aparente (SNIC, 2013).
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O setor é bastante concentrado, sendo considerado um oligopdlio natural, pelo fato de o
investimento ser de 200 a 300 milhdes de dolares e o tempo necessario para a
implementacdo de um projeto ser de 3 a 5 anos (ABCP, 2014). No Brasil, o segmento

esta representado principalmente pela VVotorantim e Jodo Santos.
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Figura 25: Produc¢do anual de cimento Portland no Brasil.

Fonte: Elaboragdo propria a partir de SNIC (2013)

4.1.3. Consumo de Energia e Emissdes do Setor de Cimento

Segundo Henriques Jr. (2010), as mudancas no consumo de combustiveis tém sido
radicais. No inicio da década de 1970, mais de 90% do uso de combustiveis no setor era
calcado em 6leo combustivel. Ja na década seguinte, o carvdo mineral foi o mais
representativo (40 a 50% do total), e nos anos 1990, o coque do petréleo foi

introduzido, representando em 2012, 70,7% do total (ver tabela 14).
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Tabela 14: Evolucédo da participacao relativa dos energéticos utilizados no setor (%)

Fontes 1970 1975 1980 1985 1990 1995 2000 2005 2006 2007 2012 2013
Carvao mineral - - 91 478 257 172 55 1,6 1,9 15 2,1 2,5
Oleo combustivel 91,3 90,5 742 4,1 43,3 53,9 152 0,8 0,7 0,8 0,3 0,3
Eletricidade 6,9 8,2 10 101 11,1 119 114 12 11,5 11 12,8 13,2
Carvéo vegetal - - 3,8 346 154 12 6,9 8,7 8,5 6,6 2,8 2,4
Coque de petréleo - - - - 0,2 1,1 549 655 66 68,3 69,5 695
Outras 1,8 1,3 2,8 35 4,2 3,9 6,2 114 114 11,7 125 12
Total 100 100 100 100 100 100 100 100 100 100 100 100

Fonte: Elaboracéo propria a partir de EPE (2014).

De acordo com IEA (2009), a industria de cimento é, depois da geracdo elétrica, a
segunda maior fonte emissora de gases de efeito estufa (GEE) antropogénico no mundo,
representando 5% do total das emissdes globais. Metade das emissdes de CO, da
indUstria de cimento € proveniente do processo de calcinacdo (ou descarbonatacéo),
40% da combustdo dos combustiveis no forno, 5% do transporte das matéerias-primas,
assim como nos motores estacionarios utilizados para garantir forca motriz durante o
processo produtivo e o restante é proveniente da energia elétrica usada nas operagdes
(LI et al, 2013; BENHELAL et al., 2012; BOSOAGA et al, 2009). A reacdo de

calcinacao pode ser vista na equacao 5.

CaCO; — Ca0 + CO, (5)

Portanto, a maior parte das emissdes diretas de GEE na producdo de cimento é
composta por CO, (WBCS, 2008). As emissdes de CH4 sdo responsaveis por apenas
0,01% do total de emissbes nos fornos, em funcdo da alta temperatura de combustao.
Outros gases de efeito estufa possuem baixa participacdo nas emissdes do setor de
cimento (WBCS, 2008). Em 2005 as emissdes de CH, corresponderam a 2,2 Gg, de CO
a 48 Gg, de N20 a 0,16 Gg, de NOx a 44 Gg e de NMVOC*® a 2.5 Gg (MCTI, 2010b).

A evolucgéo das emissdes de CO; no setor de cimento brasileiro pode ser vista na figura

26. O fator de emissdo (FE) utilizado variou ao longo dos anos (ver figura 27).

*© Compostos organicos volateis ndo metanicos.
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Figura 26: Emissdes de CO, da producdo de cimento no Brasil, de 1990 a 2010.

Fonte: MCTI (2014)
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Figura 27: Fatores de emissao para as emissdes CO, referentes a producéo de cimento e de clinquer

Fonte: MCTI (2014)

De acordo com EPE (2014), o setor de cimento é o 7° maior consumidor de energia
entre 0s segmentos industriais analisados*, tendo sido responsavel por 5,9% do

consumo energético total da industria brasileira.

** Os segmentos industriais analisados pela EPE sdo: Cimento, Ferro-gusa e Aco, Ferro-Ligas, Mineragdo
e Pelotizacdo, Nao-ferrosos e Outros da Metalurgia, Quimica, Alimentos e Bebidas, Téxtil, Papel e
Celulose, Cerdmica e, Outros.
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A tabela 15 apresenta as etapas da fabricacdo do cimento, com seus respectivos

equipamentos necessarios e o tipo de energia que alimenta cada equipamento.

Tabela 15: Principais equipamentos das cimenteiras e seus usos finais de energia

Lo . Uso final da
Etapas do processo Principais equipamentos .
energia
Britados,
Extracéo de matéria-prima perfuratriz,locomotiva,caminhdes,ci Forga motriz
nta transportadora

Britador,extrator,cinta

Britagem,depdsito de calcario e argila transportadora,filtro de Forca motriz

despoeiramento

Aquecimento
direto, for¢a motriz
e calor de processo
Alimentagéo do forno Rosca,elevador,bomba e ciclones Forca motriz

Aquecimento
direto, forca motriz
e calor de processo

Moagem e homogeneizacéo da farinha Cinta
crua transportadora,secador,moinho, etc.

Aquecedor,ventilador, queimador,

Forno rotativo bomba e motor

Britador,cinta

Britagem do gesso e moagem do cimento transportadora,moinho, Forca motriz
separadores
Sistema
Ensacamento e expedicéo pneumatico,ensacadoras,caminhdes Forga motriz
e filtros

Fonte: CNI (2010).

Conforme ja mencionado, o Brasil produz diversos tipos de cimento Portland, cuja
diferenciagdo consiste no teor e no tipo de aditivos misturados com o clinquer. Assim,
0s consumos energéticos especificos envolvidos na fabricacdo de cimento dependem da

proporcao clinquer/cimento.

Como a etapa de clinquerizacdo representa quase 90% da energia consumida no
processo de fabricacdo do cimento, a reducdo desta proporcao, realizada pelo aumento
do uso de adigOes, pode reduzir substancialmente o consumo de energia no processo
produtivo de cimento (CNI, 2010; WORRELL et al., 2008). O restante de energia é
consumido pelas atividades ligadas a preparacdo de combustivel e matéria-prima,
moagem do clinquer e mistura dos aditivos. A figura 28 apresenta a distribuicdo por

etapa do consumo de energia.
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Figura 28: Distribuico do consumo de energia no processo de cimento por etapas.

Fonte: Elaboracdo propria a partir de CIPEC (2009)

De acordo com Soares (1998), a moagem do cru utiliza em torno de 30% da eletricidade
e 3% da energia térmica consumidos em uma planta tipica brasileira. A clinquerizagdo
consome 95% da energia térmica e 29% da eletricidade e, a moagem do clinquer e de
seus aditivos ndo requer energia térmica e gasta cerca de 40% do consumo total de

eletricidade.

A figura 29 apresenta o consumo especifico de energia térmica na industria de cimento
em diversos paises. Nota-se que o Brasil esta em posicéo ligeiramente melhor do que a
Unido Europeia e os EUA. Provavelmente, esta vantagem esta no fato de que, no Brasil,
99% do cimento se produz por via seca, processo que permite uma economia de quase

50% na energia empregada na fabricacdo de cimento (IEA, 2007).
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Figura 29: Consumo especifico de energia térmica na industria de cimento.

Fonte: CSI (2014)

A posicdo brasileira em relagdo ao consumo especifico de energia elétrica é ainda mais
favoravel do que no caso da energia térmica. De acordo com CSI (2014), esse parametro
no Brasil foi inferior a média mundial, apesar de ser superior ao consumo dos vizinhos
sul-americanos, do Oriente Médio e dos dois maiores produtores mundiais (China e
india). De todo modo, a eficiéncia técnica no uso de eletricidade tende a ser mais do que
compensada pelo preco pago no Brasil pela energia elétrica de uso industrial, que se
situa entre os mais elevados do mundo (EBC, 2012). O consumo de energia elétrica de

diversos paises pode ser visto na figura 30.
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Figura 30: Consumo especifico de energia elétrica na industria de cimento.
Fonte: CSI (2014)

Para 0 processo via seca, 0 consumo de eletricidade pode ser distribuido da seguinte
maneira (CSI/ECRA, 2009): 5% para extracdo e mistura da matéria-prima, 24% para
moagem da matéria-prima, 6% para homogeneizacdo da matéria-prima, 22% para a
producdo de clinquer, 28% para a moagem do cimento e 5% para empacotamento e

carregamento.

De acordo com Avami e Sattari (2007) o consumo especifico elétrico do processo

produtivo de cimento pode ser distribuido segundo a tabela 16.

Tabela 16: Energia elétrica requerida por etapas do processo produtivo do cimento.

Consumo elétrico

Processo (kwWh/t cimento)

Tratamento/moagem mat.prima 4
Maceracéo 44
Ventiladores e refrigeradores 23
Coletor de poeira 6
Moagem do cimento 45
Transporte 8

Total 130

Fonte: Elaboracdo propria a partir de Avami e Sattari (2007).
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A tabela 16 apresenta dados para uma planta com consumo especifico elétrico de 130
kWh/tonelada de cimento. Para o Brasil, os valores sdo inferiores, ja que este parametro

esta na faixa de 103 kWh/ tonelada de cimento.

As evolucdes dos consumos energeéticos por producdo no setor de cimento brasileiro

podem ser vistas na tabela 17.

Tabela 17: Evolugéo do consumo de energia térmica e elétrica no setor de cimento brasileiro

Ano 1990 2000 2005 2006 2007 2008 2009 2010 2011 2012

Cons. energia
térmica (MJ/t clinquer)
Cons. Energia
elétrica (KWh/t cimento)

4210 3470 3740 3770 3580 3610 3570 3680 3620 3520

110 108 110 112 112 114 113 109 108 103

Fonte: CSI (2014)

Os ganhos de eficiéncia energética ao longo dos anos refletem a melhoria nas
tecnologias, como, por exemplo, transicdo da via imida para via seca®, inclusio de pré-
aquecedores e pré-calcinadores, aumento do uso de aditivos, além de implantacdo de
novas instalacbes e modernizacdo de plantas antigas, aumentando a capacidade dos
fornos (OEE, 2001).

4.2 Siderurgia

4.2.1 Processo Produtivo do Ferro e Ago

Duas principais rotas tecnoldgicas compem os processos de producao de aco: unidades
industriais integradas e semi-integradas. A primeira inclui a fase de reducdo, refino e
laminacdo e utiliza o alto-forno (blast furnace) e conversores a oxigénio (basic oxygen
furnace), onde o ago é feito diretamente 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 liquido na aciaria.
Quanto as usinas semi-integradas, elas sdo mais compactas, sendo usualmente
chamadas de minimills (CGEE, 2010). Elas s6 incluem a fase de refino e laminacéo, e o

aco € obtido a partir da fusdo de metélicos como sucata, gusa e/ou ferro esponja,

*2 A via seca consome mais energia elétrica do que a via imida, mas 0 consumo energético total da via
seca é menor.
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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.
Este forno consiste de uma carcaca coberta com trés eletrodos de grafite que sdo
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 preparacdo dos materiais como
minério de ferro e carvdo. Para dar uma conformacdo adequada a carga metalica que
alimenta o forno, ha a aglomeracdo do minério atravées de da sinterizagdo e pelotizacao.
A sinterizacdo transforma o minério fino em sinter para posterior adi¢cdo no alto forno
junto com o carvao mineral ou vegetal, além de insumos como calcério e/ou dolamita, o
quartzito e o minério de manganés (MME, 2009). Na pelotizacdo, a forca capilar do
conjunto material-4gua promove a unido dos finos de minério e a separacdo dos
residuos solidos (IAB, 2013a).

Por sua vez, o carvéo e transformado em coque metaltrgico nas coquerias em fornos de
coqueificacdo a elevadas temperaturas, superiores a 1000°C e na auséncia de ar para
evitar a combustdo do carvdo mineral. Além do coque, h4 a formagdo do gas de
coqueria, utilizado como combustivel para aquecimento na propria 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 através de
trés alternativas: alto-forno, redugédo direta e fuséo 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 carvéo vegetal (EPE, 2009).

A terceira fase é de refino que é realizada nas aciarias, onde é produzido o aco. Seu
principal objetivo é modificar a composi¢cdo quimica do metal para ajustd-lo a
composicdo desejada para 0 ago. Os dois principais tipos de aciaria sdo 0 conversor a

oxigénio, no caso da rota integrada, e o forno elétrico a arco, no caso da rota semi-

3 Direct reduced iron.
4 Eletric Arc Furnace.
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integrada, através de reagdes quimicas endotérmicas que utilizam o préprio calor

imanente do gusa liquido ou energia elétrica (EPE, 2009).

O lingotamento pode ser convencional ou continuo. No primeiro, o0 aco liquido é vazado
nas lingoteiras e é resfriado tomando forma de lingotes, que depois passam por fornos
de reaquecimento gque os preparam para a laminacdo. O segundo € um processo de
solidificacdo que produz os semi-acabados (placas, blocos ou tarugos) a partir do ago
liguido. O aco sai da aciaria diretamente para uma primeira fase de laminacé&o,

dispensando os fornos de reaquecimento (EPE, 2009).

A laminacdo consiste em submeter 0 aco a tratamentos fisicos e quimicos, visando
conforma-los mecanicamente as necessidades de suas aplicacGes. Sdo produzidas
chapas grossas, finas, bobinas, vergalhdes, tarugos, arames, perfilados, barras, fios, etc.
O aco pode ainda receber tratamento de galvanizagdo 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).

O esquema do processo produtivo de ferro-gusa e aco pode ser visto na figura 31.
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Figura 31: Esquema do processo produtivo de ferro-gusa e aco.

Fonte: IAB (2013a)

4.2.2 Caracteristicas Gerais do Setor de Siderurgia

O Brasil é 0o nono maior produtor de ago bruto® do mundo, atingindo em 2012 a
producdo de 2,2% do ago bruto mundial e 52,5% da América Latina (IAB, 2013b). A
tabela 18 mostra um comparativo da producédo de ago bruto no Brasil com o mundo.

* Aco bruto, de acordo com o Instituto Aco Brasil, corresponde a produgéo de aco em lingotes, produtos
de lingotamento continuo e aco para a fundicdo (Instituto Aco Brasil, 2013).
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Tabela 18: Producdo da Siderurgia Mundial e Brasileira de Aco Bruto — Milh&es de toneladas.

Producéo de Aco Bruto 1970 1980 1990 2000 2010 2012
Mundial - (A) 595,4 7156 7705 8489 14314 15474
América Latina - (B) 132 289 382 56,1 61,7 65,7
Brasil - (C) 54 153 206 279 32,9 34,5
C/A (%) 0,9 2,1 2,7 33 2,3 2,2
C/B (%) 409 529 539 497 53,3 52,5
Posicdo Relativa do Brasil no Mundo ~ 18° 100 90 8° 9 9

Fonte: IAB (2013b)

Segundo CNI (2012b), a industria do aco foi responsavel por 4,8% do valor total da
producdo econdmica nacional. O excedente produtivo representa um volume importante
das exportacdes brasileiras. Em 2012, a balanca comercial do setor apresentou um saldo
de US$ 3,78 bilhdes (1AB, 2013b).

H& onze empresas produtoras de aco no Brasil, listadas no Instituto A¢o Brasil, com
capacidade instalada de aproximadamente 48 milhGes de tonelada por ano. Essas
companhias sdo representadas pela Aperam, Arcelor Mittal, CSA (Companhia
Siderdrgia do Atlantico), CSN (Companhia Siderurgica Nacional), Gerdau, Sinobras,
Usiminas, V&M do Brasil, VSB, Villares Metals e Votorantim (IAB, 2013b). A
Gerdau é responsavel por 23,7% da producéo e, 2012, seguida pela Arcelor Mittal, com
22,6% e Usiminas, com 20,7%. No total, sdo 29 usinas, sendo 14 integradas e 15 semi-
integradas (CNI, 2012b).

As usinas integradas sdo responsaveis por produzir a maior parte do ferro-gusa nacional,

atingindo em 2013 um total de 26.206.700 toneladas de ferro-gusa, valor que representa
83% da producéo total brasileira. (SINDIFER, 2013).

4.2.3. Consumo de Energia e Emissdes do Setor de Siderurgia

De acordo com EPE (2014), a energia consumida pela industria de Ferro e Aco no

Brasil em 2013 foi de 16,27 milhdes de tep, valor que é equivalente a 18,4% da

73



demanda final do setor industrial no ano de 2013, indicando uma queda em relacéo ao
ano de 2012.

Na tabela 19 é mostrada a evolugdo do consumo de energia no setor de ferro e ago e, na
figura 32 a participacdo percentual dos principais insumos energéticos. A quantidade de
carvao mineral empregada na inddstria siderdrgica vem aumentando desde o inicio dos
anos 1990, devido a substituicdo parcial de coque por carvao pulverizado injetado nos
alto-fornos (CNI, 2010). A participacdo de gas natural cresce lentamente, enquanto a

utilizacdo de 6leo combustivel € reduzida.

Tabela 19: Consumo Energético da Industria de Ferro e Ago Brasileira em ktep.

Fontes 1970 1980 2000 2008 2009 2010 2011 2012 2013
Gaés natural 0 113 779 1.158 695 897 997 1.067  1.020
Carvao mineral 1 28 1.272 2.052 1.578 1.772 1.924 1.854 1.808
Oleo diesel 11 40 30 14 14 15 35 38 37
Oleo combustivel 700 1.027 110 142 114 168 29 29 40
GLP 4 38 113 97 90 71 26 20 19
Nafta 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Querosene 0 20 5 0 1 0 0 0 0
Gas de coqueira 164 502 932 1065 1011 1250 1.288 1.237 1.200
Gas canalizado 1 1 0 0 0 0 0 0 0
Coq‘;figgrcj”’ao 1173 3142 6413 6289 4.969 7153 7.750 7.495  7.309
Eletricidade 172 767 1.265 1.602 1.281 1.613 1.714 1.696 1.692
Carvéo vegetal 1.041 2955 3.660 4679 2724 3372 3492 3338 3.021
Outras 18 58 328 528 531 134 145 139 129
Total 3.284 8.694 14906 17.627 13.008 16.445 17.401 16.914 16.275

Fonte: EPE (2014)
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Figura 32: Estrutura de Consumo do Setor de Ferro e Ago Brasileiro

Fonte: EPE (2014)

O setor siderargico é o maior responsavel por emissdes de GEE, dentre os segmentos
industriais, representando em 2007, cerca de 40% das emissGes da industria brasileira
(HENRIQUES JR., 2010).

Em relagcdo ao consumo especifico de energia, o Instituto Ago Brasil utiliza um valor
médio de 18,13 GJ/tonelada de ago bruto (CNI, 2010). Esse resultado mostra um bom
grau de eficiéncia do setor siderdrgico nacional, estando abaixo dos valores médios
indicados pela (World Steel Association, 2014), como mostrado na figura 33. A boa
qualidade do minério de ferro brasileiro pode ser citada como um fator que favorece
essa condi¢do (CNI, 2010).
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Figura 33: Intensidade energética média na siderurgia mundial
Fonte: World Steel (2014)
4.3 Amobnia

4.3.1 Processo Produtivo da Amonia

A amonia é produzida pela reacdo de nitrogénio e hidrogénio no processo chamado
Haber-Bosch. Ha trés principais rotas de producdo de amonia: reforma a vapor de gas
natural ou hidrocarbonetos leves*; oxidacdo parcial de 6leo combustivel pesado ou
residuo de vacuo; gasificacdo de carvao (ZHOU et al., 2010; MCT]I, 2010). No entanto,
esta Ultima ndo é mais utilizada, exceto na China, visto que seu processo € 0 que mais
emite gases de efeito estufa (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 é dessulfurizado, misturado com vapor e convertido a gas de sintese*’ sobre
catalisador de niquel no reformador primario (equacao 6). O CO reage, em seguida, com
vapor para produzir CO, e H; (equagéo 7). O dioxido de carbono é entdo removido da
corrente de gas principal e pode ser utilizado para producdo de ureia, comercializado
como coproduto ou entdo ventilado para a atmosfera. Finalmente, o hidrogénio reage
com o nitrogénio para formar a amonia (NH3) (equacédo 8), que pode ser vendida como

produto, como por exemplo para industria de bebidas, ou utilizada para produzir

* Liquidos de gas natural, gas liquefeito de petréleo ou nafta.
" Mistura de monéxido de carbono (CO) e hidrogénio (H.).
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fertilizantes* (ZHOU et al., 2010; MCTI, 2010; RAFIQUL et al., 2002; WORREL et
al., 2000; FARLA et al., 1995). Um diagrama simplificado e um fluxograma mais

detalhado da producdo de amonia podem ser vistos na figura 34 e 35, respectivamente.

A figura 35 refere-se & producgdo de amonia segundo a licenciador UHDE GMBH, que

segue 0 mesmo processo descrito neste item e € adequado para plantas com capacidades

de até 2000 t/dia.

CH4; + H,O = CO + 3H,
CO+H,0O->CO,+H,
N> + 2H, = 2NH;

(6)
(7)
(8)

Pré-
tratamento de Conversdo
matéria-prima em gas de
e geracio de sintese
gas

Purificacdo do

gas

Compressao

Sintese

Figura 34: Diagrama simplificado da producdo de aménia.

Fonte: Zhou et al. (2010)

8 Maiores informag®es sobre o processo produtivo da amdnia e ureia estdo em outro relatério deste
Projeto, sob a coordenacdo de Mauricio Henriques/INT. Para maiores detalhes, portanto, vide este

relatério.
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Figura 35: Processo de produ¢do de amdnia segundo o licenciador UHDE GMBH.

Fonte: Axens (2005).

4.3.2 Caracteristicas Gerais do Setor de Produc¢do de Aménia

As quatro mais importantes plantas de producdo de aménia do Brasil pertencem a
Petrobrés e a Vale. Suas respectivas produgdes de aménia e ureia estdo representadas

na tabela 20.

Tabela 20: Maiores plantas de amdnia e ureia brasileiras e suas respectivas producdes em 2013

Produgao Producéo ureia
Empresa Local Mat.prima amonia (M%;/ano)
(Mt/ano)
Petrobras (1) BA GN 0,37 0,37
Petrobras (2) SE GN 0,34 0,50
Residuo
Vale (1) PR AsFAltico 0,31 0,47
Vale (2) s HC 'g",ﬁ efou 0,16 0,00
Total - - 1192102,75 1347691,61

Fonte: Elaboragdo propria a partir de ABIQUIM (2014)
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4.3.3. Consumo de Energia e Emissdes do Setor de Producédo de Amonia

Amobnia esta alocada no setor da industria quimica. Neste setor, 0s principais produtos
em termos de atividade e intensidade energética sdo eteno, propeno e benzeno, tolueno e
xilenos (BTX), metanol e aménia (IEA, 2013). Bernstein et al. (2007) menciona que a
maior parte das emissdes diretas de CO, pelo consumo de insumos combustiveis se da
na producdo de eteno e petroquimicos, na producdo de amdnia para a producdo de
fertilizantes nitrogenados e na producéo de cloro na industria de cloro-soda.

O consumo energético especifico da producdo de amonia varia entre 15 e 44 GJ/t, como
apresentado na tabela 21. Esta discrepancia se da em funcdo da metodologia utilizada de
contabilizacdo do consumo, que nem sempre € clara na literatura. Por exemplo, se o
processo utiliza g&s natural como matéria-prima e como energético, por vezes é
contabilizada a quantidade utilizada como matéria-prima no consumo especifico do

processo, o que eleva o seu valor (BAJAY et al., 2010).

Tabela 21: Consumo energético especifico do processo de producéo de aménia.

Gt Energia Térmica Energia Elétrica  Total

Bajay et al. (2010)® 13,98 1,47 15,45

IEA (2013c) - - 15,38

IEA (2007)@ - - 41,6
Bosch & Keunen (2009) - - 34-43,6

Worrel et al. (2000) 35,6 0,5 36,10

(1) Inclui matéria-prima

(2) Exclui matéria-prima

Fonte: Bajay et al. (2010)

Em relacdo as emissbes de CO, oriundos da producdo de amédnia, Fanti (2010)
considera os dados de consumo energético por utilidade em 2006 de acordo com Bajay
et al. (2010) e contabiliza as emissdes mesmo sabendo-se da fixacdo de parte do
carbono que é direcionado para a producdo de ureia. As emissdes de CO, podem ser
vistas na tabela 22.
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Tabela 22: Consumo energético por utilidade e processo e emissdes de CO, na producao de aménia
no Brasil em 2006.

Energia térmica Eletricidade
Aquecimento  Calor de Forca Forca . ) Processo Total
Di ; . Refrigeragdo.
ireto processo motriz motriz
Consumo

P 13057536 1.903.033  3.881.475 1.489.776 496.578 - 20.828.399
energético (GJ)
Emissdes CO, (t) 708.098 121.203 260.833 48.120 16.039 1.967.711  3.122.005

Fonte: Bajay et al. (2010), Fanti (2010) e IPCC (2006)

Este capitulo apresentou os principais dados dos setores em cujo processo a captura de
carbono sera avaliada, como producdo anual, consumo de energia e emissdes. Nota-se
que estes setores tém alta relevancia para a economia brasileira, além de serem grandes
emissores de CO,. No proximo capitulo, serdo apresentados seus respectivos potenciais

técnico-econdmicos da aplicacdo da captura de carbono.
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5. Avaliacdo do potencial de captura de carbono nos setores
industriais selecionados

Este capitulo apresenta o potencial técnico-econdmico da aplicacdo da captura de
carbono nos setores de cimento, siderurgia e producdo de amdnia. Para cada setor, foi
selecionada a rota de captura e a tecnologia mais adequada ao processo de producéo

brasileiro.

5.1 Potencial da aplicacdo de rota de pés-combustéo nas fabricas de cimento
existentes

Entre as rotas antes analisadas, a Unica disponivel comercialmente para as plantas
cimenteiras existentes no Brasil € a rota de pds-combustdo com absorcdo quimica. A
literatura indica para esta rota custos entre 70 e 150 US$/tCO,, aproximadamente
(tabela 4).

Os dados das fabricas de cimento no Brasil e suas respectivas localiza¢bes, grupos
industriais e ano de construcdo foram obtidos de SNIC (2012). A partir do ano de
construcdo, 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 10 anos, foi
considerado um fator de emissdo 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 23.

Tabela 23: Fator de emissao das plantas de cimento no Brasil.

Tipo da Planta Fator de Emissao
(tCO,/t clinquer)
Plantas antigas ( > 10 anos) 0,95
Plantas novas 0,85

Fonte: Elaboragao propria a partir de CSI (2012)

A producdo de cimento de cada planta foi obtida do SNIC (2012). A guisa de

estimativa, o fator de capacidade de cada planta foi assumido em 90%. A tabela 24
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resume a producdo de clinquer total de cada regido brasileira assim como as emissdes de

CO; e fator de emissdo médio de cada regido para o cenario base.

Tabela 24: Quantidade de fabricas, producao de cimento, clinquer, emissdo de CO; e fator de
emissdo por regido no Brasil.

Regido N°deplantas Prod Cim Prod Cling Emisséo CO, (t/h)  FE Médio

(kt/ano) (kt/ano) (tCO,/tcling)
Norte 7 3698 3032 340 0,884
Nordeste 21 13815 11328 1319 0,918
Sudeste 38 33596 27549 3221 0,922
Sul 10 1065 8253 977 0,933
C.Oeste 9 7635 6261 742 0,935
Total 85 68809 56423 6598 0,918

Fonte: Elaboracdo prépria a partir de SNIC (2012).

A quantidade de CO, emitida no cenério base foi calculada como sendo o produto da
producéo de clinquer por hora e seu fator de emisséo. A taxa de captura foi considerada
em 90%, de acordo com estudos como L. 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® (versdo 8.0.2), Integrated Environmental
Control Model, programa de modelagem computacional que analisa 0s 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 poluicéo e captura de carbono™.

Ao iniciar o programa, o usuario deve escolher entre as seguintes tecnologias de
geracdo: combustdo em caldeira com a utilizacdo de carvdo (PC*°), queima de gas
natural em turbina a gas em ciclo combinado (NGCC™) e gasificacdo de carvdo com

* 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 este software como ferramenta para analise econbmica da
captura de carbono como Rochedo (2011), Hoffmann (2010), Rubin et al. (2007a), Rubin et al. (2007b).
%0 pylverized Coal.

*! Natural Gas Combined Cycle.
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tecnologia GE (antiga Texaco, isto é leito de arraste tmido) ou Shell (ou leito de arraste
seco) (IGCC>?).

O combustivel usado na indUstria cimenteira é basicamente o coque de petréleo, com
participacdo de 70,7% em 2012 (EPE, 2012). Devido a similaridade do coque de
petréleo com o carvdo mineral em relacdo a analise elementar (teor de carbono,
nitrogénio, oxigénio), poder calorifico e emissdo de CO, (CEMENTKILNS, 2012), foi
realizada a simulacdo das plantas cimenteiras a partir da tecnologia PC. O teor de CO,
na faixa de 20% (v/v/) a pressdo atmosférica, encontrado na simulacéo aqui realizada, se
coadunou com os dados indicados em VATOPOULOS et al. (2012) e BOSOAGA et al.
(2009), o que valida a simplificacdo feita, indicando um balango de carbono razoavel e a
decisdo correta pela rota de captura.

Depois de escolhida a tecnologia de geracdo, o usuario deve escolher as tecnologias de
controle de emissdo de poluentes como pode ser visto na figura 36. Para a planta
cimenteira foram considerados um FGD> e o sistema de captura de pés-combustéo é

baseado no sistema de amina (MEA 7m).

%2 Integrated Gasification Combined Cycle.
>3 Flue Gas Desulphurization.
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Figura 36: Tecnologias de controle emisséo de poluentes consideradas para a captura na planta
cimenteira no IECM.

Fonte: Elaboracdo propria a partir da tela do IECM — verséo 8.0.2.

O vapor e a eletricidade necessarios a planta de captura (em grande medida, para a
regeneracdo do solvente quimico™*) podem ser gerados a partir de uma planta de
cogeracdo 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 25. A cogeracéo foi

dimensionada para paridade elétrica, sem gerar excedentes.

>* \er item 4.1.2.1.
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Tabela 25: Tipo de combustiveis e geragéo de vapor e/ou eletricidade consideradas no estudo.

Geracdo Combustivel
Caldeira @ GN (A) ou Coque (B)
Cogeracao (CHP?) GN (C) ou Coque (D)

@ Neste caso a caldeira s6 gera o vapor e a eletricidade sera comprada do grid.
(2) Combined heat-and-power.

Fonte: Elaboragéo propria

Em “Get Results” e “CO2 Capture” ¢ possivel visualizar o balan¢o de energia da
caldeira geradora de vapor, ou da planta de cogeracdo. Por exemplo, a figura 37

apresenta o balango de energia para uma caldeira a gas natural.

=l Cimento01* o] @ |23
[ Configure Plant T Set Parameters

Owerall Fuel Base NOx TSP sS02 Mereury
u Plant Control Control Control eroury

Equiv. 802 (mg/kI)
Equiv. NO2 (mg/kl) 0.0

Steam Supply (GI/hr) 1388
Electricity (MW) 0.0 ru..]
Cooling

Water

[ i

Natural Gas In (acmm) 4.42%9e+4

Flue Gas Out (tonne'hr) 505.4

+—

Air In (tonne/hr)

B
i‘ 2. Natural Gas ‘ 3. Flue Gas ‘ 4. Costs

Process Type: | Ay, Boiler System

Figura 37: Fluxograma do balanco de energia da caldeira a gas natural no IECM.

Fonte: Elaboragéo propria.
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O CO, emitido da cogeracgdo, que gera a penalidade energética do processo de captura

de carbono, foi calculado de acordo com a equacdo 9:

_ VOM CHP —VOM captura
CO2penchp = prm—— X FE GN 9)

Onde,

CO;z penchp = CO; emitido pela cogeracéo devido a penalidade energética (tCO,/ano);
VOM cpp = Custos variaveis da planta de cogeracdo (US$/ano);

VOM captura = Custos variaveis da planta de captura (US$/ano);

Preco GN = Preco do gés natural, 0,46 US$/m® (EPE, 2012):

FE o~ = Fator de emissdo do gas natural 0,0023 tCO,/m* (IPCC, 2006).

Para converter os custos variaveis em US$/ano para US$ por hora foi considerado o

fator de capacidade de 90% da planta.

J& para a emissdo de CO, a partir da caldeira a gas natural foi feito o mesmo calculo,
porém soma-se a equacdo 5 a emissdo do grid®, que é formada de acordo com a

equacéo 10:
Emissdo grid = Cons. elet.(MWh / t CO2 capt) X CO2 capt (t/h) X FE grid (tC02/MWh) (20)
Onde:

Emisséo grid = Emissdo de CO; pelo grid (tCO/h);

Cons. elet = Consumo elétrica da planta de captura (MWh/tCO, capturado);

CO;, capt = CO; capturado (t/h);

FE grid = Fator de emissao do grid para o ano base (2010) de 0,0512 tCO,/MWh
(MCT, 2012).

O COevitado é a diferenca entre 0 CO, emitido sem captura e com captura, levando em
conta o0 CO, emitido pela caldeira ou planta de cogeracdo, isto é, a penalidade

energética da planta de captura, como pode ser visto na equagédo 11:

% Os fatores de emissdo de CO, resultantes da geragdo de energia elétrica verificada no Sistema
Interligado Nacional (SIN) do Brasil sdo calculados a partir dos registros de geracdo das usinas
despachadas centralizadamente pelo Operador Nacional do Sistema Elétrico (ONS) e, em especial, nas
usinas termoelétricas. A sistematica de calculo dos fatores de emissdao de CO, foi desenvolvida em
cooperacdo entre 0 Ministério da Ciéncia e Tecnologia (MCT) e o Ministério de Minas e Energia (MME)
(MCT, 2012)
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€02 evitado = CO2 emitido sem CCS — (CO2 emitido com CCS + penalidade energética) (11)

Calculou-se no IECM o custo de capital, custos variaveis e fixos para a captura nas trés
seguintes situacOes: sem geracdo de vapor ou eletricidade, com geracdo de ambos
(cogeracdo) e com geracdo apenas de vapor (caldeira). O custo da captura com a CHP
(US$/tCO, evitado) apresentado nas tabelas 29 e 30, relne 0s seguintes custos de

acordo com a equagéo 12:

Inv.Capt+Inv.CHP
mvtaptrmvtrs apFA n +VOMcyp +FOMchyp

CO2 evit CHP X 8760 X FC

(12)

Custocyp =

Onde,

Inv. Capt = Investimento da planta de captura (US$/ano);

Inv. CHP = Investimento da planta de cogeracdo (US$/ano);

FA = Fator de Anuidade, calculado a partir de uma taxa de desconto de 10% ao ano>® e
tempo de vida atil de 30 anos;

VOM cnp = Custos variaveis da planta de cogeracdo (US$/ano);

FOM cup = Custos fixos da planta de cogeracdo (US$/ano);

CO; evitado cHp = Quantidade de CO, evitado com a planta de captura e cogeragédo
(tCO/h);

FC = Fator de capacidade da planta, de 90%.

O custo da captura com caldeira, em US$/ tCO; evitado, é analogo ao obtido na equagao
8, porém deve-se somar ao numerador o custo com a eletricidade comprada do grid.

Este custo é calculado de acordo com a equagéo 13:

Custo com eletricidade = Cons.elet.X tCO2 capt X Preco elet.x 8760 X FC (13)
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$/MWh;

FC = Fator de capacidade da planta de 90%.

56 . ~ .
Este trabalho considera custo a moeda constante, portanto, trata-se de uma taxa real e ndo nominal.
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Assim, o custo da captura com a caldeira fica (equacdo 14):

Inv Capttinv.cald: o 14, +FOM g1 +Custo Elet.

Custocaigeira = CO2 evit cald. X 8760 X FC

(14)

A tabela 26 resume 0s custos apenas com a unidade de captura, sem considerar a
caldeira ou a cogeracdo — i.e. as utilidades necessarias a planta de captura. Estes custos
sdo iguais em todas as quatro opcdes demonstradas na tabela 25, na medida em que

sempre se adotam sistemas baseados em aminas.

Tabela 26: Custos relativos a captura de carbono por regido brasileira.

Regido N° Plantas Inv. VOM FOM
Captura® captura®® captura®
(MUSS$) (MUS$/ano) (MUS$/ano)

Norte 7 431,95 61,47 15,57
Nordeste 21 1601,22 217,83 55,51
Sudeste 38 3747,85 486,52 124,77

Sul 10 1034,89 127,93 32,98

C.Oeste 9 845,57 108,63 27,88

Total 85 7661,48 1002,39 256,71

Fonte: Elaboragao propria.

As tabelas 27, 28, 29 e 30 apresentam o CO, capturado, a emissdo relativa a penalidade
energética, os custos® com cada opgdo (A, B, C ou D) e, para o caso da caldeira,

também ha o custo com a eletricidade comprada do grid.

*" Investimento da captura.

%8 Variable operationg and maintenances, isto &, custos variaveis da captura.
*° Fixed operationg and maintenances, isto é, custos fixos da captura.

% Vale ressaltar que os custos apresentados sdo referentes ao ano de 2010.
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Tabela 27: Custos relativos a opgéo A.

Caldeira GN (A)

Regido  N°Plantas CO,capt. (th) CO,pen.* Inv. VOMcald. FOM cald. Eletric. ®
(t/h) (MUS$) (MUS$/ano) (MUS$/ano) (MUS$/ano)

Norte 7 305,96 72,76 27,796 170,51 14,58 91,54
Nordeste 21 1186,69 285,84 107,929 646,51 51,65 355,05
Sudeste 38 2898,54 706,41 263,878 1546,57 115,36 867,24

Sul 10 857,66 208,63 78,229 440,98 30,33 256,61
C.Oeste 9 667,99 162,32 60,852 352,18 25,76 199,86
Total 85 5916,84 143597 538,683  3156,75 237,67 1770,31

Fonte: Elaboracéo prépria.

Tabela 28: Custos relativos a opgéo B.

Caldeira Coque (B)

Regido N° CO, capt. CO, pen. Inv. VOM cald. FOM cald Eletric.
Plantas (t/n) (t/h) (MUSS) (MUS$/ano) (MUS$/ano) (MUS$/ano)
Norte 7 305,96 110,68 98,66 145,43 14,58 91,54
Nordeste 21 1186,69 434,83 369,13 571,36 51,65 355,05
Sudeste 38 2898,54 1074,61 871,87 1412,03 115,36 867,24
Sul 10 857,66 317,38 239,43 417,03 30,33 256,61
C.Oeste 9 667,99 246,93 195,84 324,47 25,76 199,86
Total 85 5916,84 2184,42 1774,92 2870,32 237,67 1770,31
Fonte: Elaboracao propria.
Tabela 29: Custos relativos a opgéo C.
CHP GN (C)
REGEO  pianias iy by VMUSH ne (MUSSiano)
Norte 7 305,96 57,83 137,31 152,65 16,71
Nordeste 21 1186,69 234,29 532,47 587,26 60,50
Sudeste 38 2898,54 594,44 1300,36 1423,84 138,26
Sul 10 857,66 182,37 384,64 415,49 37,12
C.Oeste 9 667,99 138,25 299,64 326,63 30,98
Total 85 5916,84 1207,17 2654,43 2905,86 283,56

Fonte: Elaboragéo propria.
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Tabela 30: Custos relativos a opgéo D.

CHP Coque (D)

Regiéo N°Plantas  CO,capt. (th)  CO, pen. (t/h) Inv. (MUS$) VOM CHP FOM CHP
(MUS$/ano) (MUS$/ano)

Norte 7 305,96 87,97 146,92 115,59 16,71
Nordeste 21 1186,69 356,40 566,36 468,31 60,50
Sudeste 38 2898,54 904,27 1375,84 1188,21 138,26

Sul 10 857,66 277,42 395,50 364,53 37,12
C.Oeste 9 667,99 210,31 313,38 276,34 30,98
Total 85 5916,84 1836,37 2798,00 2412,99 283,56

Fonte: Elaboragéo propria.

A tabela 32 resume os custos de abatimento para as quatro op¢des consideradas, 0s
quais incluem os custos fixos e variaveis e investimento da captura e das respectivas
opcdes de geracdo de vapor e/ou eletricidade, assim como o custo da eletricidade
comprada do grid, no caso das op¢Oes de uso da caldeira. Os custos foram calculados
com uma taxa de desconto de 10% a.a., tempo de vida util de 30 anos, preco de gas
natural de 0,46 US$/m* (EPE, 2012), preco de coque de petréleo de 550 US$/t (EPE,
2012) e preco da eletricidade industrial de 165 US$/ MWh (EPE, 2012). As simulac¢des
na ferramenta IECM foram realizadas a partir de um teor de 19% v/v de CO, no exausto

e a analise elementar do coque de petrdleo assumida pode ser vista na tabela 31.

Tabela 31: Analise elementar do coque de petréleo assumido no IECM.

PC (kJ/kg) 3,04 x10*
Carbono (BM%) 71,74
Hidrogénio (BM) 4,62
Oxigénio (BM) 6,09

Cloro (BM) 7,00 x 102
Enxofre (BM) 0,64
Nitrogénio (BM) 1,42
Cinzas (BM) 9,79
Umidade (BM) 5,63

(1) Base massica

Fonte: Dados a partir de IECM.

Na simulacéo, a cogeracdo a gas natural aparece como a opcdo de menor custo para as
regibes Sudeste, Sul e Centro-Oeste. Porém, para as regides Nordeste e Norte, a
cogeracdo a cogque aparece como a mais barata. Este resultado justifica-se pelo fato de
que, no Brasil, a eletricidade comprada pelo grid tem um custo elevado. Como a
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cogeracdo produz, além do vapor, a eletricidade necessaria ao processo, a compra desta
ultima pelo grid deixa de ser necessaria. Ademais, segundo os célculos, o gas natural
como combustivel da cogeracdo resultou em uma maior quantidade de CO, evitada ao

processo, o que leva a um menor custo de abatimento.

No entanto, as plantas do Norte e Nordeste tém, em média, menor capacidade de
producdo do que no resto do pais. Quanto menor a capacidade da planta, a opgdo da
cogeracdo a gas natural fica mais cara, por efeito de deseconomia de escala na turbina a
gas e mesmo pela menor eficiéncia de 12 lei de turbinas de menor porte, o que leva a um
maior consumo de gas natural. Assim, nota-se que o efeito escala da cogeracdo impacta
mais o custo do sistema a gas natural (ciclo Brayton) do que o do sistema a coque (ciclo
Rankine) que, inclusive, se baseia em combustivel de baixo valor, portanto, menos

afetado por perdas de eficiéncia nos sistemas de menor porte.

Salvo para o exemplo que contabilizou custos de captura e cogeracdo em sua analise
econémica (BARKER et al., 2009), os custos das opc¢des A, B, C, D sdo maiores do que
os encontrados na literatura cientifica (tabela 4). No entanto, impende notar que, neste
estudo, as simulacdes foram definidas para cada bloco 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 o custo de capital, custos fixos e varidveis da captura
e da caldeira ou cogeracéo, além do custo da eletricidade comprada do grid, no caso da
caldeira. Os valores finais obtidos, na faixa entre 99 e 166 US$/tCO,, conforme a
alternativa simulada, se coadunam com os valores de Barker et al. (2009), em torno de
150 US$/tCO..

Tabela 32: Custo total relativo a opg¢des A, B, C e D.

Custo (US$/tCO, evitado)
Regido CHP GN Cald. GN CHP coque Cald. coque

Norte 117,44 176,99 112,71 199,95
Nordeste 116,41 173,82 115,91 200,26
Sudeste 115,29 170,45 124,77 209,35
Sul 113,35 165,45 121,04 197,20
Centro-Oeste 114,71 169,05 119,24 198,98

Fonte: Elaboracgao propria.
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Em relacdo ao footprint da captura, 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 8200 m? é necessaria para uma planta de cimento com producéo de
1 Mt/ano. A tabela 33 apresenta o footprint estimado para a planta de captura (incluindo

as utilidades) em cimenteiras brasileiras.

Tabela 33: Footprint de sistemas de captura em plantas cimenteiras por regiao.

Regido Municipio Empresa  Footprint (m?)
Norte Porto Velho Votarantim 4957
Nordeste Fronteiras Jodo Santos 5112
C.Oeste Sobradinho Ciplan 23372
Sudeste Volta Redonda Votarantim 4938
Sul Rio Branco do Sul  Votarantim 41009

Fonte: Elaboracdo prépria a partir de IEA/GHG (2008) e Parsons (2002).

5.1.1. Criticidade da Agua

Realizou-se também uma andlise preliminar da relacdo demanda/disponibilidade da
agua, com o intuito de localizar as regifes que necessitariam de um melhor
gerenciamento da agua, 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:

e Relacdo entre a vazdo retirada e a vazdo média, que é adotada pelo European
Envionment Agency e pelas Nagbes Unidas com as seguintes classificaces

apresentadas na tabela 34.
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Tabela 34: Classificagdo dos Indices de Retirada de Agua®

Variagdo Criticidade
<5% Excelente
A 10% Confortavel
10 a20% Preocupante
20 a40% Critica

> 40% Muito critica

Fonte: ANA (2005).

e Relacdo entre a vazdo de retirada e a disponibilidade hidrica, que reflete a
situacdo da utilizacdo dos recursos hidricos na Bacia Hidrogréafica. Considera as
mesmas variagOes relacionadas no primeiro critério. Este critério € mais realista
e considera vazdo com 95% de garantia do tempo adicionada da disponibilidade

anual em lagos e reservatorios e das vazdes regularizadas.

Os cadernos das bacias hidrogréaficas disponibilizadas pelo MMA (2005a, b, c, d, e, f, g,
h, i, j, I) apresentam a variagdo apresentada na tabela 34 para cada bacia e sub-bacia
hidrografica. Para as 85 cimenteiras brasileiras localizaram-se suas respectivas sub-
bacias e variages, classificando-as quanto a sua criticidade em relacdo a demanda de

agua. O resultado pode ser visto na figura 38.

%% Raz#o entre a retirada total anual e a vazdo média de longo periodo.
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Figura 38: Criticidade da agua segundo capacidade produtiva de cimenteiras brasileiras.

Fonte: Elaboragéo propria

Como se nota, parcela relevante das plantas de cimento do Brasil ja se encontra em
areas criticas para disponibilidade de agua. De fato, apenas 26% das plantas cimenteiras
estariam em situacdo confortavel/excelente em relagéo a este quesito. Como destacaram
Hoffmann et al. (2014) e Merschmann et al. (2013), esta questdo pode ser, de fato,
critica para o caso de sistemas de captura baseados em absor¢do quimica com aminas.
No limite, poder-se-ia assumir, neste caso, conservadoramente, que, em relacdo a
disponibilidade hidrica, apenas plantas em condi¢do excelente, confortavel ou, pelo
menos, preocupante, estariam aptas a instalar a captura de carbono com aminas. Isto
representa cerca de 67% das plantas, o que levaria a que potencial de captura antes
estimado em 5917 tCO,/h se reduzisse para 3964 t CO,/h.

5.2 Potencial da aplicacdo da captura de carbono para o setor siderurgico

brasileiro

Conforme a descricédo das rotas de captura de carbono aplicaveis ao setor siderdrgico e a
tipologia das plantas brasileiras, € razoavel considerar duas alternativas de captura
associadas a plantas integradas a coque de carvdo mineral no Brasil, no intervalo de
tempo dos cenarios adotados: a alternativa de TGRBF com captura, e a alternativa de

captura na planta de cogeragéo associada a central siderdrgica.
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Uma tipica usina siderdrgica integrada a coque emite CO, a partir de diversas fontes
(ver figura 39), sendo as emissbes do alto-forno as mais importantes, representando
69% das emissdes totais da planta (BIRAT, 2010), ja que a maior parte da reducdo
acontece no BF e é onde se necessita mais energia (BIRAT, 2010). O gés de topo do
alto-forno € 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 emissdes, com uma concentracdo menor de CO, (BIRAT, 2010).
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Figura 39: Emiss@es de CO, de uma usina siderurgica integrada tipica.

Fonte: Birat (2010).

Apesar de a concentracdo de CO, do gas de alto-forno ser alta, os custos para a captura
na geragdo elétrica e no BF sdo similares. Wiley et al. (2011) preferem a captura na
geracdo, ja que esta € uma fonte direta de emisses de CO,, enquanto o BF ndo €. A
captura no alto-forno demandaria alteragdes nas caracteristicas dos gases de combustao,
que j& sdo usados onsite como uma fonte significativa de combustivel de baixa

qualidade.

Um ponto importante a ser destacado € que as rotas de captura de carbono na inddstria
siderurgica ndo correspondem necessariamente as categorias existentes de captura, que
foram definidas para o contexto de geracdo de energia elétrica (portanto, associadas a

95



combustdo). De fato, a maior parte da geracdo de CO; na siderurgia € relativa a reducao
do 6xido de ferro (BIRAT, 2010), o que seria equivalente a uma rota de pré-combustéo,
onde, neste caso, antes da combustdo do mondxido, haveria a reducdo do minério de

ferro com producgéo de exausto com alto teor de CO..

Assim, neste estudo do setor siderdrgico brasileiro, além da captura na geracgéo elétrica
associada a planta integrada, optou-se por analisar a implementacdo da tecnologia
TGRBF, que opera com oxigénio. A figura 40 mostra o balango de carbono e CO; da
uma planta que opera com TGRBF. As emissdes sdo reduzidas em 65% se comparadas
as da planta da figura 39. A concentracdo de CO, na corrente de gas de topo recuperada

é significativamente maior do que a do BF convencional, cerca de 35% v/v.
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Figura 40: Emissdes de CO, de uma usina com tecnologia TGRBF.

Fonte: Birat (2010)

Além disso, vale notar a reducdo da demanda energética e, sobretudo, de redutor
(coque) por parte da planta modificada. Como desvantagem do balangco energético
modificado, contudo, 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 geracdo elétrica em planta de cogeracdo. Assim, o principio basico do
processo proporciona economia de energia e matéria-prima, pois a captura de CO, e 0
reciclo do gas purificado deslocam a alta temperatura do equilibrio quimico (Reagéo de
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Boudouard®). O processo ainda usa coque e carvdo com maior eficiéncia dentro do BF
do que seria possivel numa operacdo convencional. Isto 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 absorcdo pelos processos quimico e fisico, separagdo criogénica ou
separacgdo fisica por membranas. No entanto, em funcdo da concentragdo do CO,, no
caso do TGRBF, a adsorcdo fisica (VPSA) aparece como a melhor em termos de

desempenho técnico e econdémico, tanto operacional como de capital.

A figura 41 apresenta o experimento TGRBF em Luled, Suécia, com captura VPSA.

Figura 41: Experimento TGRBF em Luled, Suécia.

Fonte: Birat (2010).

Ainda segundo Birat (2010), o TGRBF demandaria dez anos de pesquisa para se tornar
comercialmente disponivel. Logo esta tecnologia estaria disponivel por volta de 2025, e
pode ser aplicada em plantas existentes, como retrofitting. O tamanho das inovagdes €

tal que parece pouco provavel que esta tecnologia possa estar disponivel no ritmo

* Reagéo de CO, com carbono (em excesso), na auséncia de oxigénio.
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assumido por Birat (2010), ainda mais em se tratando de um setor capital-intensivo.
Deste modo, € razoavel considerar que esta alternativa estaria disponivel no Brasil no

minimo em 2025, e mais provavelmente em 2030 (retrofit de plantas existentes).

Em relacdo aos custos, Birat (2010) considera como otimistas 0s custos descritos na
literatura, tanto os custos operacionais quanto os de capital. A literatura considera custos
entre 40 a 50 US$/tCO2 (HOOEY 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$/t CO, (HOOEY et al.,
2013) multiplicado por um fator de contingéncia, 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 este nivel de
confiabilidade, EPRI (2009) usa uma matriz que leva em consideracdo essas duas

dimensdes (ver tabelas 35 a 37).

Tabela 35: Classificacdo dos niveis de planejamento do projeto de acordo com o EPRI.

Classificacio Descricéo
Atual Dados detalhados sobre o processo e desenho 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)

Tabela 36: A classificacdo de maturidade das tecnologias de acordo com a EPRI.

Classificacao Descricéo
Madura Experiéncia comercial significativa (vérias unidades
em operagdo comercial)
Comercial Experiéncia comercial incipiente
Demonstragéo Conceito verificado por unidade de demonstracao integrada
Piloto Conceito verificado por pequena unidade piloto

Laboratério  Conceito verificado por estudos laboratoriais e desenvolvimento
inicial de hardware

Ideia Sem desenvolvimento de hardware
Fonte: EPRI (2009)
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Tabela 37: Matriz para avaliar o intervalo de precisdo das estimativas de custo de acordo com as
EPRI. Dados em%.

Madura Comercial Demonstracdo Piloto Lab & Ideia

Atual 0 - - - -
Detalhada 5a8 10a15 15a25 - -
Preliminar  10a15 15a20 20a35 25a40 30a60

Simplificada 15a20 20a30 25a40 30a50 302200
Estimada - 30a80 30a80 304a100 30 a 200

Fonte: EPRI (2009)

A opcdo TGRBF estd em estagio “piloto” e a estimativa € “estimada” (Goal), trata-se de
uma meta, de uma estimativa a partir de dados da literatura. Logo o fator de
contingéncia é 2, 100%. Logo, € razoavel considerar um custo de abatimento de 112
US$/MCO2 para esta opcdo, assumindo-se ainda que ela estaria disponivel para

implementagdo no Brasil apenas em 2025-2030.

Para a captura na cogeracdo associada a central siderdrgica, foram escolhidas as usinas
brasileiras integradas a carvdo mineral com maiores capacidades. Foi atribuido um
fator de emissdo médio de 0,70 tCO2/t aco (Birat, 2010) e os célculos 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 38 resume as usinas consideradas
para o calculo da captura na cogeragédo, assim como as suas respectivas emissdes para o

cenario base.

Tabela 38: Emissdes da cogeracéo de usinas integradas a carvao mineral.

N° usinas’ FE Emisséo da cogeracéo
(tCO,/t aco) sem captura (t/h)
5 0,70 2208,14

W As usinas consideradas sio a Gerdau em Minas Gerais, CSN e ThyssenKrupp no Rio de Janeiro,

Usiminas em S8o Paulo e ArcelorMittal no Espirito Santo.

Fonte: Elaboragdo propria a partir de |AB (2014) e Birat (2010)

A quantidade de CO, emitida no cenario base foi calculada como sendo o produto da
producdo de ago por hora e seu fator de emissdo. A taxa de captura para o caso da

cogeracdo foi considerada de 90%.
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Os custos da captura foram obtidos a partir da simulacdo no IECM®, Integrated
Environmental Control Model, programa de modelagem computacional que analisa 0s
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®.

Ao iniciar o programa, o usuario deve escolher entre as seguintes tecnologias de
geracdo: combustdo em caldeira com a utilizacdo de carvdo (PC®®), queima de gas
natural em turbina a gas em ciclo combinado (NGCC®’) e gasificacdo de carvdo com
tecnologia GE ou Shell (IGCC®). Os calculos foram feitos para as usinas integradas a

carvao mineral, logo foi realizada a simulagéo das usinas a partir da tecnologia PC.

Depois de escolhida a tecnologia de geracdo, o usuério deve escolher as tecnologias de
controle de emissdo de poluentes como pode ser visto na figura 43. Para a usina
siderdrgica foi considerada um FGD® e o sistema de captura de pds-combustio é

baseado no sistema de amina.

% Diversos estudos utilizaram este software como ferramenta para analise econdmica da captura de
carbono como Rochedo (2011), Hoffmann (2010), Rubin et al. (2007a), Rubin et al. (2007b).

% pulverized Coal.

%7 Natural Gas Combined Cycle.

% Integrated Gasification Combined Cycle.

% Flue Gas Desulphurization.
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Figura 42: Tecnologias de controle emisséo de poluentes consideradas para a captura na usina
siderdrgica no IECM.

Fonte: Elaboracao propria.

As usinas consideradas ja possuem cogeracao para produzir a eletricidade necessaria a
producdo do ago, no entanto, para o sistema de captura € necessario vapor para a
regeneracdo do solvente e eletricidade 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” ¢ possivel visualizar o balango de energia da
caldeira geradora de vapor, ou da planta de cogeracdo. Por exemplo, a figura 44

apresenta o balango de energia para uma caldeira a gas natural.
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Figura 43: Fluxograma do balanc¢o de energia da caldeira a gas natural no IECM.

Fonte: Elaboracao propria.

A emissdo de CO, a partir da caldeira a gas natural foi calculada a partir da equagéo 15.
Emissdo grid = Cons. elet.(MWh / t CO2 capt) X CO2 capt (t/h) X FE grid (tC02/MWh) (15)
Onde:

Emissdo grid = Emissdo de CO, pelo grid (tCOy/h);

Cons. elet = Consumo elétrica da planta de captura (MWh/tCO capturado);

CO, capt = CO; capturado (t/h);

FE grid = Fator de emissao do grid para o ano base (2010) de 0,0512 tCO,/MWh
(MCT, 2012).

O CO;evitado é a diferenga entre 0 CO, emitido sem captura e com captura, levando em
conta 0 CO, emitido pela caldeira ou planta de cogeracdo, isto é, a penalidade

energética, como pode ser visto na equacao 16:
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€02 evitado = CO2 emitido sem CCS — (CO2 emitido com CCS + penalidade energética) (16)

Calculou-se no IECM o custo de capital, custos variaveis e fixos para a captura sem
geracdo de vapor e, a seguir, com geracao apenas de vapor (caldeira). Assim, o custo da

captura com a caldeira fica (equacédo 17):

Inv.CaptHInv.cald. o g +FOM g1 +Custo Elet.

€02 evit cald. X 8760 X FC

(17)

Custocqigeira =

Onde,

Inv. Capt = Investimento da planta de captura (US$/ano);

Inv. CHP = Investimento da planta de cogeracdo (US$/ano);

FA = Fator de Anuidade, calculado a partir de uma taxa de desconto de 10% e tempo de
vida atil de 30 anos;

VOM ¢ = Custos variaveis da caldeira (US$/ano);

FOM caq = Custos fixos da caldeira (US$/ano);

CO2 gvitado cald = 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.x tCO2 capt x Preco elet.x 8760 x FC

Onde,

Cons. elet = Consumo elétrica da planta de captura (MWh/tCO, capturado);
CO;, capt = CO; capturado (t/h);

Preco elet = Preco da eletricidade de 165 US$/MWh;

FC = Fator de capacidade da planta de 90%.

A tabela 39 resume os custos apenas com a captura, sem considerar a caldeira.

Tabela 39: Custos relativos a captura do CO, emitido pela cogeracao de usinas siderurgicas.

70 71 2
Empresa Municipio Invest.captura™ VOM captura’™ FOM captura

(MUSS$) (MUS$/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 Cubatao 258,02 27,67 7,28
ArcelorMittal Serra 554,85 50,94 13,67

Fonte: Elaboragéo propria.

" Investimento da captura.
" variable operationg and maintenances, isto &, custos variaveis da captura.
"2 Fixed operationg and maintenances, isto é, custos fixos da captura.
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A tabela 40 apresenta o CO, capturado, a emissdo relativa a penalidade energética e o

custo com a eletricidade comprada do grid.

Tabela 40: Custos e emissOes relativos a caldeira adicional.

Empresa Municipio CO, Pen. Inv. Cald. VOM cald. FOM cald. Elet Cald.
capt. Energ  (MUS$/ano) (MUS$/ano) (MUS$/ano)  (MUS$/ano)
(t/h) (t/h)
Gerdau Ouro 359,59 4,23 32,93 169,48 8,59 107,59
Branco
CSN Volta 389,16 4,58 35,65 182,24 9,06 116,43
Redonda
ThyssenKrupp SantaCruz 399,54 4,71 36,60 186,70 9,22 119,54
Usiminas Cubatéao 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: Elaboracéo prépria.

Os custos de abatimento da captura na cogeragdo de usinas integradas a carvdo mineral
séo apresentados na tabela 41.

Tabela 41: Custos de abatimento para a captura na cogeracao de usinas integradas a carvéo
mineral.

Custo (US$/tCO, evitado)™
115,81
W As usinas consideradas sio a Gerdau em Minas Gerais, CSN e ThyssenKrupp no Rio de Janeiro,

Usiminas em S8o Paulo e ArcelorMittal no Espirito Santo.

Fonte: Elaboracao propria.

Para a opgéo da aplicacdo da tecnologia TGRBF, neste 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 ao reciclo de CO para o alto-forno, hd uma necessidade de
586 kwWh/t aco, contra a demanda anterior de 72 kWh/t ago (BIRAT, 2010). Para isto,
foi considerado nos célculos que o montante adicional de eletricidade seria gerado por
uma cogeracdo a gas natural. Logo, este montante é de 514 kWh/t aco. Para a
cogeracdo, as emissdes sdo de 370 g CO,/kWh (RUBIN et al., 2007). Com isso, hd uma
emissdo adicional por produto de 190 kg CO,/ t ago. Segundo Birat (2010) uma planta
TGRBF emite 643 kg CO,/ t aco e uma planta tipica emite 1815 kg CO,/ t aco, logo esta
tecnologia proporcionaria uma reducao das emissdes de 65%. Contudo, se se adicionam

as emissdes da cogeracdo para suprir a eletricidade adicional, as emissdes passam para
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833 kg CO4/ t ago, o que levaria a uma emissao evitada de (1815-833) kg CO,/ t aco, ou
seja, 54%. Assim, neste estudo, a taxa de captura utilizada para os célculos na opgéo
TGRBF ¢ de 54%, a um custo anteriormente estimado em 112 US$/tCO,, assumindo-se
ainda que esta opcao estaria disponivel para implementacdo no Brasil apenas em 2025-
2030. Os resultados dos calculos de potencial de abatimento para esta tecnologia estéo

apresentados na tabela 42.

Tabela 42: Fator de emisséo e emissdes de CO, referentes a tecnologia TGRBF.

NC Usinas® FE CO; emitido sem CO; evitado
(tCO,/t aco) captura (t/h) (tCO,/h)
5 1,81 5709,63 3083,20

W 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 esta opgdo estara disponivel apenas a partir de 2025-2030. O custo de
abatimento equivaleria a 104 US$/tCO..

Fonte: Elaboragdo propria.

Vale notar que, apesar desta opc¢do ser interessante do ponto de vista técnico, hd uma
barreira a sua implementacdo como retrofit, ja que seria necessaria a interrup¢do do

funcionamento da usina e, portanto, levaria a perda de receita associada.

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 t CO,/ t aco (IPCC, 2006). A

tabela 43 resume as emissfes de CO, para o cenario base por usina EAF no Brasil.

Tabela 43: Usinas EAF brasileiras, fator de emissao para o processo EAF e emissfes para o cenario

base.
01 1einac(l) FE CO, emitido sem captura
N°Usinas (tCO,/t aco) (t/h)
16 0,08 103,25

@ As usinas consideradas sdo a Sinobrés no Paré; a Gerdau do Ceara, Pernambuco, Bahia, Rio de
Janeiro, duas em Séo Paulo, duas no Rio Grande do Sul e uma no Parand; a ArcelorMittal em
Minas Gerais, Espirito Santo e Sdo Paulo; duas Votorantim no Rio de Janeiro; a Villares Metals
em S&o Paulo.

Fonte: Elaboragéo propria a partir de CGEE (2008) e IPCC( 2006).
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Foi considerada uma taxa de captura de 90% na cogeracdo (vapor e eletricidade
necessarios a captura seriam fornecidos por uma central de cogeracao). Para os célculos
dos custos foi feita uma simulacdo similar a captura na cogeracdo, ja apresentada neste

item.

O CO, emitido da cogeracdo, que gera a penalidade energética do processo, foi

calculado de acordo com a equagdo 18:

VOM CHP —VOM captura
co2 =
pen.CHP Preco GN

x FE GN (18)

Onde,

CO;z penchp = CO, emitido pela cogeracéo devido a penalidade energética (tCO,/ano);
VOM cpp = Custos variaveis da planta de cogeracdo (US$/ano);

VOM captura = Custos variaveis da planta de captura (US$/ano);

Preco GN = Preco do gas natural, 0,46 US$/m® (EPE, 2012);

FE on = Fator de emissdo do gés natural 0,0023 tCO,/m* (IPCC, 2006).

O COevitado é a diferenca entre 0 CO, emitido sem captura e com captura, levando em
conta o CO, emitido pela planta de cogeracéo, isto €, a penalidade energética, como

pode ser visto na equacéo 19:
€02 evitado = CO2 emitido sem CCS — (CO2 emitido com CCS + penalidade energética) (19)

Calculou-se no IECM o custo de capital, custos variaveis e fixos para a captura sem
geracdo de vapor e eletricidade, e, a seguir, com geragdo de ambos (cogeracdo). O
custo da captura com a CHP (US$/tCO, evitado) relne os seguintes custos de acordo

com a equacéo 20:

Inv.Capt+Inv.CHP
%"’VOMCHP +FOMcyp

CO2 evit CHP X 8760 X FC

(20)

Custocyp =

Onde,

Inv. Capt = Investimento da planta de captura (US$/ano);

Inv. CHP = Investimento da planta de cogeracdo (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 cpp = Custos variaveis da planta de cogeracdo (US$/ano);
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FOM cup = Custos fixos da planta de cogeracdo (US$/ano);

CO2 vitado cHp = Quantidade de CO2 evitado com a planta de captura e cogeragédo
(tCO/h);

FC = Fator de capacidade da planta, de 90%.

A tabela 44 resume 0s custos com a captura, sem considerar a cogeracao.

Tabela 44: Custos relativos a captura por usina EAF.

Invest. 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 Espirto 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 Sé&o Paulo 8,90 1,87 0,45
ArcelorMittal Séo Paulo 17,20 3,16 0,77
Gerdau Sé&o Paulo 17,20 3,16 0,77
Villares Metals Séo 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.

A tabela 45 apresenta 0 CO, capturado, a emisséo relativa a penalidade energética e 0s

custos com a cogeracéo.
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Tabela 45: Custos e desempenho relativos a captura com a cogeragéo — EAF.

Empresa Estado CO,capt. CO;pen Invest. CHP VOM CHP FOM CHP

(t/h) CHP (t/h)  (MUS$/ano) (MUS$/ano)  (MUS$/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 4,11 1,32 1,75 2,08 0,39
ArcelorMittal Minas Gerais 10,96 3,42 4,65 5,39 0,81
ArcelorMittal  Espirto Santo 5,48 1,74 2,33 2,75 0,48
Votorantim Rio de Janeiro 6,39 2,02 2,71 3,19 0,54
Votorantim Rio de Janeiro 9,13 2,86 3,88 451 0,71
Gerdau Rio de Janeiro 12,79 3,97 5,42 6,26 0,91
Gerdau Séo Paulo 4,57 1,46 1,94 2,30 0,42
ArcelorMittal Séo 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 Séo Paulo 1,10 0,37 0,47 0,58 0,14
Gerdau ~ (OCRMEdO 54 1,10 145 174 0,34
Gerdau Rio ngrl‘de do 4o 1,29 1,71 2,03 0,38
Gerdau Parana 3,65 1,18 1,55 1,85 0,36

Fonte: Elaboragao propria.

Os custos de abatimento da captura nas usinas EAFs sdo apresentados na tabela 46.

Tabela 46: Custo de abatimento para as usinas EAFs.

Custo®

(US$/tCO, evitado)

152,16

@ As usinas consideradas sdo a Sinobras no Para; a Gerdau do Ceara, Pernambuco, Bahia, Rio de

Janeiro, duas em Sao Paulo, duas no Rio Grande do Sul e uma no Parana; a ArcelorMittal em

Minas Gerais, Espirito Santo e S&o Paulo; duas Votorantim no Rio de Janeiro; a Villares Metals

em Sao Paulo.

Fonte: Elaboracgao propria.

Apesar de os custos de abatimento para a captura nas usinas EAFs se mostrarem
superiores aos da captura nas usinas integradas, eles sdo inferiores aos apresentados por
Wiley et al. (2011), de US$ 250/ tCO; evitado. Néo se discute atualmente na literatura a
opcdo da captura nas usinas EAF. Seu preco € considerado alto, pelo fato de elas

produzirem pequena quantidade de ago.
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5.3 Potencial da Aplicacdo da Captura de Carbono para as plantas de
amonia
O potencial da aplicacdo da captura de carbono foi estimado para as quatro mais
importantes plantas de producdo de aménia do pais, sendo duas da Petrobras e duas da
Vale. Foi entdo estimada a emissdo de CO, de cada planta para o cenario de referéncia,

em que ainda ndo hé a captura para estocagem de CO,".

A captura de carbono, neste caso, estd centrada na etapa de geracdo de hidrogénio do
processo de producdo de amdnia. Para esta etapa, Lindsay et al. (2009) avaliam trés
grupos de alternativas de processos com captura de carbono, em relacdo ao case de
referéncia: caso de referéncia, caso base, caso 2a, caso 2b e caso 3.

O caso de referéncia representa a configuracdo usual de producéo de hidrogénio, com
um reformador de vapor com PSA para produzir hidrogénio com alto grau de pureza
(99,9%). Neste caso, a energia demandada pela planta € gerada por uma turbina que
utiliza o vapor produzido pelo reformador. Este caso néo apresenta captura de carbono.
Seu fluxograma pode ser visto na figura 45.

Off-gas Referéncia

B
Reformad R
GN e > =stores - P5A - »
Carga (SMR) de Shift Produto
(99% Ha
r v J
Combustivel PSA Off-gas

Figura 44: Fluxograma da producéo de hidrogénio sem captura.

Fonte: Lindsay et al. (2009).

No caso base, a planta do caso de referéncia foi adaptada com uma planta Econamine
FG PlusSM para capturar 85% do CO, do exausto do reformador. Optou-se pela rota de

pos-combustdo com amina, visto que essa é considerada um benchmark entre as

7 Apenas para a producdo de ureia e outros compostos, como jé foi dito no item anterior.
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tecnologias de captura. Neste caso, todo o vapor gerado pela planta de hidrogénio é
utilizado para gerar eletricidade e comprimir o CO, para exportacdo. Vapor adicional é
gerado por uma caldeira auxiliar para atendar a demanda de energia da regeneracao do

solvente. O fluxograma do caso base pode ser visto na figura 46.

Captura
; R .
[FG+) CO:
r
Off-gas
_
Reformador Restores
GN 3 PSA .
Carga o (SMR) deShift Produto
y (99% H:)
e
Combustivel PSA Off-gas

Figura 45: Fluxograma da producao de hidrogénio com captura para o caso base.
Fonte: Lindsay et al. (2009).

O caso 2a refere-se a substituicdo da purificacdo por adsorcdo (PSA) por uma
purificacdo baseada em absorcdo por MDEA. A captura do CO; da corrente de processo
é realizada na propria etapa da purificacdo do hidrogénio. Deve-se destacar que, apesar
da facilidade da captura neste caso, o produto hidrogénio ndo possui uma pureza tao alta
quanto o da PSA. Tipicamente, a purificacdo baseada em PSA consegue atingir purezas
de hidrogénio acima de 99,99%, enquanto a absor¢éo € limitada por volta de 95%. Todo
0 vapor produzido pela planta é utilizado para gerar eletricidade e para comprimir o

COa,. O fluxograma deste caso pode ser visto na figura 47.
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Caso 2A

Off-gas
CO:
e
GN Reformador Restores Captura

Carga [SMR) desShift {MDEA) Produto
(95% Hz
y ( )

Combustive

Figura 46: Fluxograma da producéo de hidrogénio com captura para o caso 2a.
Fonte: Lindsay et al. (2009).

O caso 2b, assim como o 2a, considera a substituicdo da purificacdo por adsorcdo (PSA)
por uma purificacdo baseada em absorcdo por MDEA. No entanto, neste caso, nao é
realizada apenas a captura da corrente de processo, mas também a captura do exausto do
forno reformador. Este exausto envolve a combustdo apenas do gés natural, j& que ndo
existe mais a purga da PSA. A captura do exausto é feita por absor¢cdo pelo processo
Econamine FG+. Seu fluxograma é representado na figura 48.

Captura - .
(F&+) i > o
F CO
Off-gas
_Vapor 0
GN Reformador Reatores Captura
Carga | (SMR]) de Shift ll (MDES) Produto
y (95% Haz)
Combustivel

Figura 47: Fluxograma da producéo de hidrogénio com captura para o caso 2b.
Fonte: Lindsay et al. (2009).

O caso 3 substitui o processo do caso de referéncia de reforma a vapor (SMR) pelo
processo de reforma autotérmica (ATR). Este novo processo envolve a combinacdo da
combustdo parcial do gas natural com oxigénio e as reacOes de reforma a vapor. A

combustdo, neste caso, ndo é completa, gerando CO e agua. Para este processo, €
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necessaria uma unidade de purificacdo por MDEA e uma ASU (Unidade de Separagdo
de Ar), para fornecer oxigénio puro. Este processo ainda ndo é comercial para producéo
de hidrogénio, devido ao alto custo de capital e operacional de uma ASU. Seu

fluxograma pode ser visto na figura 49.

ot gas Caso 3
COz
—>

GN Reformador Reatores | Captura -
E—— ; L L

Carga (ATR) deShift [MDEA) Produto

(95% Hz)

Oxigenio

AsU

Figura 48: Fluxograma da producéo de hidrogénio com captura para o caso 3.
Fonte: Lindsay et al. (2009).

Neste trabalho, foi considerada a producéo de hidrogénio com captura de carbono por
MDEA (caso 2a), por apresentar o menor custo de producdo de hidrogénio e menor
custo de abatimento, entre as op¢des descritas (ver tabela 47). O fator de emissdo do gas
natural utilizado foi de 56,1 tCO,/TJ (IPCC, 2006) e, para o caso da Vale, foi utilizado o
fator de emisséo da nafta de 73,3 tCO,/TJ (IPCC, 2006). Foi considerada uma taxa de
captura de 59% (LINDSAY et al., 2009). Os dados de consumo total de energia e
consumo de H; para producdo de amodnia foram obtidos de Hydrocarbon Processing
(2005).

Tabela 47: Casos de Captura em UGH por Absorg¢do Quimica.

Referéncia Base Caso2a Caso2b Caso3

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
Reducéo das emissdes(%o) - 74 59 91 81
Investimento (MUS$) 289 538 373 552 451
Custo O&M(US$/ano) 145 181 153 168 160
Custo H,(US$/Kg) 1,3 18 15 1,7 1,6
Custo do CO, evitado (US$/t) - 71 24 47 34

Fonte: Lindsay et al., (2009)
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A tabela 48 apresenta os dados de consumo total de energia, consumo de energia para
producdo de H; e taxa de captura de CO, utilizados nos calculos para os resultados
apresentados na tabela 49, que apresenta as emissdes totais energéticas e de processo de
CO, de cada planta de am6nia no Brasil para um cenério sem captura (linha de base),

isto €, sem considerar a captura para ureia.

Tabela 48: Consumo de energia para producéo de amonia e CO, capturado para a producéo de

hidrogénio.
Embresa Mat.prima Cons. total Cons. GN ou nafta % CO, Capt.
P P (GJ/ t amonia.) (GJ/t amonia) (UGH)
Petrobras (1) GN 33,8 32,3 59
Petrobras (2) GN 338 32,8 59
Residuo
Vale (1) asFAltico 45,0 43,0 59
Vale (2) HC 'é",ﬁ efou 45,0 43,0 59

Fonte: Lindsay et al. (2009) e Hydrocarbon Processing (2005).

Tabela 49: Emiss6es de CO, para as plantas de amdnia brasileiras, sem considerar a captura para

ureia.
~ . Emissdo CO,

Empresa Local Mat.prima sz/gﬁg?o E&E:S%O(f\:ﬁégg) energético

P (Mt/ano)
Petrobras (1) BA GN 375417,42 0,40 0,31
Petrobras (2) SE GN 345839,08 0,38 0,28
Vale (1) PR Residuo 310951,80 0,58 0,45

asféltico

Vale (2) SP HC 'g",\el efou 159894,45 0,30 0,23
Total - - 1192102,75 1,66 1,26

Fonte: Elaboracgdo propria a partir de ABIQUIM (2013) e VALE (2011).

As emissbes de CO, de processo e energéticas apresentadas na tabela 48 foram

calculadas de acordo com a equagéo 21 e 22:

Emissdo CO, proc.= Cons.gy oy naftaX Prod. NHs X FEgy oy nafta X %0C03 capt

(21)

Emissao CO, energ.= Cons.gy ouNaftaX Prod. NHz X FEgy oy nafta X (1 — %CO0, Capt) +
[Cons.total — Cons H,) X Prod. NH; X FE;y]
(22)
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Onde:

ConNs.cn ou natta = Consumo de gas natural ou nafta para produgdo de NH3 (GJ/tNH3);
Prod.NH; = Producdo anual de NH3; (t/ano);

FEGNou natta = Fator de emissao do gas natural (56,1 tCO,/TJ) ou da nafta (73,3 tCO,/TJ)
%CO, = Taxa de CO, capturado.

As emissGes de CO, de processo e energética, para cada empresa, antes de serem
descontadas as emissdes de CO, que sdo destinadas a produgdo de ureia, podem ser

vistas na tabela 50.

Tabela 50: Emissfes de CO, por planta de aménia, antes da produgéo de ureia.

Emissdes de processo  Emissdes energéticas

Empresa (Mt/ano) (Mt/ano)
Petrobras (1) 0,40 0,31
Petrobrés (2) 0,38 0,28

Vale (1) 0,58 0,45

Vale (2) 0,30 0,23

Total 1,66 1,26

Fonte: Elaboracéo propria

A tabela 51 apresenta as emissdes de CO, de processo que sdo direcionadas para a

producdo de ureia, para o cenario de referéncia.

Tabela 51: Producdo de ureia por planta, consumo de CO, por tonelada de ureia produzida e
consumo de CO, anual para a producéo de ureia.

Empresa Producéo ureia Cons. CO, Cons. CO,para prod. ureia

(t/ano) (tCO,/t ureia) (Mt/ano)
Petrobras (1) 374358,78 0,73 0,27
Petrobras (2) 496876,20 0,73 0,36
Vale (1) 476456,63 0,73 0,35
Vale (2) 0,00 0,00 0,00

Fonte: Elaboracgdo propria a partir de Hydrocarbon Processing (2005)

O consumo de CO, para a producdo de ureia apresentado na tabela 50 foi calculado a

partir da equacao 23:
Cons.CO; yreiqa = Cons.CO, X Prod. reiq (23)
Onde,
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Cons. CO3 yreia = Consumo de CO; (tCO/tyreia);

Prod. ureia = Producdo anual de ureia (t/ano).

Com a producéo de ureia, as emissdes de CO, se reduzem. Assim, a quantidade de CO,
anual que se pode capturar é a diferenca entre as emissdes de CO, de processo (tabela
48) e as emissbes de CO, que sdo descontadas, ja que o gés é utilizado para a producéo
de ureia (tabela 51). Vale lembrar que este estudo considera apenas a captura para o
CO, de processo, ndo considerando o CO, energético, ja que este é mais diluido, o que
encareceria a captura. A tabela 52 apresenta as emisses de CO,, ja descontando o CO,
que é direcionado para a producdo de ureia, 0 CO, energético, que continua 0 mesmo
antes da captura para a ureia, e a emisséo total.

Tabela 52: Emiss6es de CO, anuais ap6s a captura para a producao de ureia.

Emissdo CO, processo CO; energ. apos ureia Emissdo Total
Empresa

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: Elaboracéo propria

Assim, as emissdes de processo que podem ser capturadas, apds descontada a parcela de
CO, que é removida para a producdo de ureia, correspondem a 0,67 Mt/ano. Esta
corrente de CO; € pura, assim o custo de abatimento para capturar este CO,, que é
ventado atualmente, € inferior a US$ 5/t CO,, que é o custo apenas de compressao e

desidratacéo. Este custo foi calculado no IECM.

Para esta simulacgdo, considerou-se uma planta apenas com sistema de captura com
MEA 7m e os parametros default do programa. A simulacéo feita resultou num custo
de capital para compressdo e desidratacdo em torno de US$ 62 milhdes para uma
quantidade de CO, capturado em torno de 4 Mt CO,/ano. Nivelou-se o custo a uma taxa
de desconto de 10%, e a raz&o entre este custo de capital nivelado e quantidade de CO,

capturado ao ano, resulta em um custo de abatimento em torno de US$ 2/t CO,.
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Foi também calculado o potencial da captura de CO; envolvendo mudanca no processo,
utilizando para a producdo de hidrogénio, a captura com absorcéao fisica, com Selexol
como solvente (INL, 2010). Esta situacdo apresenta um maior custo de abatimento, ja
que é necessario alterar o processo produtivo da amdnia. Para tal, foi utilizada uma taxa
de captura de 73,3% (INL, 2010) e um consumo de H, de 27,4 GJ/t (HYDROCARBON
PROCESSING, 2005) amonia para as plantas da Petrobras, que utilizam gas natural
como matéria-prima, e de 36,4 GJ/t ambnia para as plantas da Vale que utilizam além

de gés natural, residuo asfaltico e hidrocarbonetos leves.

As emissbes de CO, para este cenario com captura com Selexol podem ser vistas na
tabela 53.

Tabela 53: Emissfes de CO, para captura na produg¢do de amdnia utilizando Selexol como solvente.

Emissao Cons. CO,

CO, de p/ prod. Emissdo CO, Emissdo CO; ¢ iceso total
Empresa . de proc. ap6s ureia energét.
processo ureia (Mt/ano) (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 propria.

Comparando as tabelas 52 e 53, nota-se que este novo processo emite 1,50 Mt/ano,
contra 1,94 Mt/ano do processo anterior, utilizando MDEA para produgdo de

hidrogénio. Assim, esta mudanca de processo reduz consideravelmente as emissoes.
Para o célculo de potenciais e custos de abatimento, foram consideradas trés situacoes:

A) N&o muda o processo, mas passa a capturar e, a seguir, muda 0 processo;
B) Muda o processo, ndo captura e, a seguir, captura;
C) Muda e captura simultaneamente.

Para a op¢édo A, o potencial de abatimento total para todas as quatro plantas de amonia é
de 0,67 Mt/ano que é a diferenca entre as emissdes de processo antes da producdo de

ureia (tabela 50) e o consumo de CO; para producdo de ureia (tabela 51). Como o
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processo ndo e alterado, o custo de abatimento € inferior a US$ 5/ t CO, evitado, que,

como ja mencionado, € o custo referente apenas a compressao e desidratacéo.

Para a segunda etapa da op¢do A, que consiste em mudar 0 processo, fazendo a captura,
o potencial é de 0,51 Mt/ano, que é exatamente a diferenca entre as emissdes
energéticas do processo com MDEA e com o0 novo processo, com Selexol. O custo de
abatimento para esta etapa € de US$ 197, 44/ t CO;, evitado. Os dados de custos da
producdo de H, por MDEA e Selexol foram obtidos de INL (2010). Este custo foi

calculado a partir das seguintes informaces apresentadas na tabela 54.

Tabela 54: Custos para producdo de hidrogénio utilizando MDEA e Selexol.

E Custo Prod. H, MDEA Custo Prod. H, Selexol Delta Custo
mpresa

($/kgH,) ($/kgH,) (M$/ano)
Petrobras (1) 1,60 1,83 15,24
Petrobrés (2) 1,60 1,83 14,04
Vale (1) 6,00 6,90 47,33
Vale (2) 6,00 6,90 24,34

Fonte: INL(2010)

A diferenca entre os custos nos dois casos foi calculada a partir da equacéo 23

A=(B—-C)XDXE (23)

Onde:

A= Delta custo em MUS$/ano;

B = Custo da producéo de H; por Selexol em US$/kg Hy;

C = Custo da producéo de H, por MDEA em US$/kg Hy;

D = 0,18 tH,/t aménia (HYDROCARBON PROCESSING, 2005);

E = Producdo de amonia em kg.

Assim, este custo de abatimento de US$ 197, 44/ t CO, evitado foi calculado como
sendo a razdo entre o “Delta Custo” e a diferenca entre as emissdes de CO, energético

dos dois processos.
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Para o0 caso B, o potencial de mudar o processo, mas ndo capturar, é de 0,44 Mt/ano,
que é a diferenca entre as emissdes totais de CO, no processo com MDEA e no
processo com Selexol, ambas ap0s a producdo de ureia. Seu custo de abatimento é de
US$ 231,65/ t CO, evitado, que ¢ a razdo entre o “Delta Custo” (MUS$ 100,94/ano) e o
potencial de abatimento (0,44 MtCO,/ano).

Para a segunda etapa da op¢do B, que faz a captura ja& com o0 novo processo, o custo de
abatimento é inferior a US$ 5/ t CO, evitado, ja que ndo ha alteragdo de processo, e 0
potencial é de 0,75 Mt/ano, que é a diferenca entre as emissdes do processo MDEA, das
emissdes 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 emissdes do processo MDEA e das emissdes de CO,
energético do processo Selexol e o custo de abatimento é de US$ 85,15/ t CO, evitado,
que ¢ a razdo entre o “Delta Custo” (MUS$ 100,94/ano) e o potencial de abatimento
(1,19 MtCO,/ano).

Os potenciais e custos de abatimento se resumem na tabela 55.

Tabela 55: Potenciais e custos de abatimento para a captura na producao de aménia no Brasil.

Potencial Custo
(Mt/ano)  (US$/t CO, evitado)

Caso A

12 etapa 0,67 5,00

23 etapa 0,51 197,44

Caso B

12 etapa 0,44 231,65

22 etapa 0,75 5,00

Caso C 1,19 85,15

Fonte: Elaboragéo propria.

Sem levar em consideracdo o tempo, nas opc¢des apresentadas para a captura, todas as
trés opcdes sdo equivalentes em custo total, ja que para um grafico potencial x custo
(figura 50), suas areas seriam as mesmas. Isto ndo acontece em abatimento ou relagdo

beneficio-custo. O que vai interferir € o tempo, que considera uma taxa de desconto.
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Figura 49: Gréfico apresentado as opcdo A, Be C.

Fonte: Elaboracao propria.

5.3.3 Potencial da Aplicacdo da Captura de Carbono para as plantas de
amonia futuras

Foi calculado o potencial da aplicacdo da captura para as plantas de amonia inseridas no
plano de expansdo do governo, séo elas: UFN 11, prevista para 2014, UFN IV, prevista
para 2018 e UFN V, prevista para 2015™*. As futuras plantas e suas respectivas

producBes de amonia e ureia estdo apresentadas na tabela 56.

7* Ainda é incerto o inicio da operagéo desta planta para 2015.
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Tabela 56: Plantas de aménia e/ou ureia no plano de expanséo de fertilizantes.

Empresa Localizacio Mat.prima Producéo amoénia Producéo ureia

(t/ano) (t/ano)
UFN 111 MS GN 761000 1210000
UFN IV ES GN 430000 763000
UFN V MG GN 519000 0

Fonte: ANDA (2013)

Os mesmos calculos foram realizados para estas UFN’s e, devido a grande quantidade
de ureia que sera produzida nas UFN’s III e IV, ndo sobrara CO, de processo para ser
capturado e entdo estocado. Assim, o potencial de captura de CO; foi calculado apenas
paraa UFN V.

A tabela 57 apresenta os dados utilizados para o célculo da UFN V e as emissdes de
CO, para o cenario de referéncia para esta planta que produz apenas amonia. Nota-se
que a quantidade de CO, disponivel para a captura é de 0,56 Mt/ano, referentes ao CO,
de processo.

Tabela 57: Emissdes de CO, para a planta de am6nia UFN V para o processo de producéo de
hidrogénio usando MDEA.

Cons o - x
Total Cons H, % CO, CO, de processo CO, Emissdo
Planta (GJ/t (GIHNH3) Capt (Mt/ano) energetico Total
. (UGH) (Mt/ano) (Mt/ano)
amonia)
UFN V 33,8 32,3 59,20% 0,56 0,43 0,98

Fonte: Elaboragdo propria a partir de do capitulo de refino no relatério técnico de CCS.

Assim, como para as plantas existentes, foi também calculado o potencial da captura de
CO, envolvendo mudanca no processo, utilizando para a produgdo de hidrogénio, a
captura com absorcéo fisica, com Selexol como solvente. Com a mudanca do processo,
a quantidade de CO, que pode ser capturada é de 0,58 Mt/ano e a emisséo total de CO,
se reduz de 0,98 Mt/ano (tabela 57) para 0,84 Mt/ano (tabela 58).

Tabela 58: Emissdes de CO, para a planta UFN V para o processo de producéo de hidrogénio
usando Selexol.

Cons H, % CO, Capt CO, de processo CO; energético Emisséao Total

Planta & 3inH3) (UGH) (Mt/ano) (Mt/ano) (Mt/ano)

UFN V 27,4 73,3% 0,58 0,26 0,84

Fonte: Elaboracéo propria a partir de do capitulo de refino no relatério técnico de CCS.
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Para o calculo de potenciais e custos de abatimento, foram consideradas também trés

situacoes:

A) N&o muda o processo, mas passa a capturar e, a seguir, muda 0 processo;
B) Muda o processo, ndo captura e, a seguir, captura;

C) Muda e captura simultaneamente.

Para a opcdo A, o potencial de abatimento da planta UFN V é de 0,56 Mt/ano (vide
tabela 56). Como o processo nao € alterado, o custo de abatimento é inferior a US$ 5/ t
CO, evitado, que, como ja mencionado, é o custo referente apenas a compressao e

desidratacéo.

Para a segunda etapa da op¢do A, que consiste em mudar o processo, fazendo a captura,
o potencial é de 0,17 Mt/ano, que é exatamente a diferenca entre as emissdes
energéticas do processo com MDEA e com o0 novo processo, com Selexol. O custo de
abatimento para esta etapa é de US$ 123,41/ t CO, evitado. Este custo foi calculado a

partir das seguintes informacdes apresentadas na tabela 59.

Tabela 59: Custos para producdo de hidrogénio utilizando MDEA e Selexol.

Custo Prod. H, MEA Custo Prod. H, Selexol Delta Custo
($/kgH,) ($/kgH2) (M$/ano)

1,6 1,83 21,07
Fonte: Capitulo de refino no relatério técnico de CCS.

Assim, este custo de abatimento de US$ 123,41/ t CO, evitado foi calculado como
sendo a razdo entre o “Delta Custo” e a diferenga entre as emissdes de CO; energético

dos dois processos.

Para o caso B, o potencial de mudar o processo, mas ndo capturar, é de 0,14 Mt/ano,
que é a diferenca entre as emissdes totais de CO, no processo com MDEA e no
processo com Selexol. Seu custo de abatimento é de US$ 147,65/ t CO, evitado, que é a

razdo entre o “Delta Custo” e o potencial de abatimento.

Para a segunda etapa da opcdo B, que faz a captura j& com 0 novo processo, o custo de
abatimento é inferior a US$ 5/ t CO, evitado, ja que ndo ha alteragdo de processo, e 0
potencial é de 0,58 Mt/ano, que € a diferenca entre as emissdes do processo MDEA, das
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emissdes 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 hd mudanca e captura, o potencial é de 0,73 Mt/ano, calculado
como sendo a diferenca entre as emissdes do processo MDEA e das emissdes de CO,
energético do processo Selexol e o custo de abatimento é de US$ 28,96/ t CO; evitado,

que ¢ a razdo entre o “Delta Custo” e o potencial de abatimento.

5.4 Sintese dos Resultados

O resumo das rotas selecionadas para cada processo produtivo avaliados neste trabalho,
com seus respectivos potenciais e custos de abatimento para o ano de 2010 pode ser

visto na tabela 60.

Tabela 60: Resumo dos potenciais e custos de abatimentos calculados para cada setor analisado.

Rotas Pot. Abatim. (MtCO,/ano) Custo Abatim. (US$/tCO,)
Cimento Absor¢éo quimica 46,6 115,4
TGRBF 24,3 112,0
Siderurgia Captura CHP-integrada MEA 15,7 115,8
Captura EAF MEA 0,7 152,2
Opcéo A
1%tapa 0,7 <57
2%tapa 0,5 197,4
Amobnia Opcéo B
1%tapa 0,4 231,6
2%tapa 0,7 <5
Opcéo C 1,2 85,2

Fonte: Elaboragéo propria.

A partir da tabela 60, nota-se que a captura na produgdo da amonia, aparece como a
mais barata, no entanto, o setor de cimento apresenta 0 maior potencial de abatimento.
Ainda para o setor de cimento, é possivel capturar CO, com tecnologias maduras, mas
com custos elevados, havendo perspectivas da inova¢do com looping quimico, que

reduziriam drasticamente estes custos.

7> Pela simulacdo do IECM, o custo de abatimento foi estimando em aproximadamente US$ 2/t CO,.
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Apesar de o Brasil ainda ndo possuir obrigatoriedade de reducdo de emissdes, a captura
de carbono pode ser incentivada a partir de outras formas, como venda de créditos de
emissdes evitadas ou a determinacdo de metas voluntarias. O Brasil apresentara na COP
21, em dezembro de 2015, o potencial e o custo de abatimento em setores-chave

brasileiros, o que inclui a indUstria.

A figura 50 apresenta os precos de carbono do mercado EU ETS (European Union
Emission Trading Scheme).

23

20

2008 2009 2010 20 2012 2013

Figura 50: Precgos de carbono do mercado EU ETS em €/tCO..

Fonte: The Climate Group (2013).

Pela figura 50, nota-se que em todo o periodo analisado, salvo no caso da amonia, 0s
custos de abatimento calculados sdo superiores aos pregos de carbono do mercado EU
ETS.

Van der Zwaan et al. (2015), Van Ruijven et al. (2015) e Clarke et al. (2015)
modelaram cenérios de precos de carbono. Para o cenério de baixo preco, chegou-se a
um resultado de US$ 10/ tCO, em 2020 e de US$ 32/ tCO, em 2050. Para o cenério de
alto preco, o CO; valeria em 2020 US$ 50/ tCO; e, em 2050, US$ 162/ tCO,. Assim, a
captura de carbono nos setores de cimento e siderurgia, diante dos processos estudados
e na falta de inovacgdes radicais, somente seria viavel no cendrio de alto preco de

carbono identificado na literatura a partir da segunda metade do periodo até 2050.
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6. Conclusdo e Recomendacdes

A fim de se atingir metas de mitigacdo de CO,, a captura de carbono é importante para
plantas industriais. Para as industrias de cimento, siderurgia e quimica, que produzem
quantidades significativas de CO,, esta tecnologia é uma opgdo para reduzir emissdes de

CO;, em larga escala.

Este trabalho avaliou o potencial técnico-econémico da aplicacdo de captura de carbono
nos setores da siderurgia, cimento e producdo de amonia, alem de elaborar uma revisao
de literatura das rotas tecnoldgicas ja estudadas internacionalmente em processos

industriais.

No primeiro capitulo foi apresentada a relevancia deste trabalho, os estudos
internacionais que ja foram realizados neste tema, bem como o panorama brasileiro dos

setores industriais analisados e o procedimento metodoldgico utilizado.

No capitulo 2 foram descritas as rotas de captura de carbono como a pds-combustao,
pré-combustdo, oxi-combustdo e looping quimico. As tecnologias de captura como
absor¢do quimica, absorcédo fisica, membranas, adsorcdo e destilagdo criogénica foram
descritas no capitulo 3.

No capitulo 4, foram analisadas as aplicacbes das diferentes rotas nos setores de
cimento, siderurgia e producdo de aménia, bem como os custos de suas aplicacdes de
acordo com diversos autores. Para o setor de cimento, as rotas que poderiam ser
aplicadas seriam a absorgéo quimica, a oxi-combustéo e o looping quimico. Para o setor
de siderurgia, foram analisadas diferentes processos de producdo de aco e a
possibilidade de aplicacdo da captura. Os processos analisados foram alto-forno
convencional, Top Gas Recycling Blast Furnace (TGRBF), Smelting Reduction, Direct
Reduced Iron (DRI), Processo Hlsarna. Na produgdo de amonia, o0 CO; ja é capturado.
No entanto, ele é utilizado em outros processos e ndo para armazenamento. A producéo
de ureia a partir de amonia é uma eficiente op¢do para capturar CO,, no entanto a
emissdo deste GEE € apenas realocada da planta de aménia para a agricultura. Se o CO,
da planta de aménia for capturado e armazenado, o stripper € um local conveniente para
coletar este gas. Isto ja é feito, sendo o CO, comprimido e enviado para a planta de

ureia. Para a captura, 0 mesmo sistema sera utilizado para secar e comprimir o CO,, em
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uma corrente quase pura, a um baixo custo, inferior a US$ 5/t CO; evitado, e envia-lo

para um duto.

No capitulo 5 foram descritos estes setores industriais no Brasil, com seus respectivos

processos produtivos, caracteristicas gerais, consumo de energia e emissoes.

Por fim, no capitulo 6, foram apresentados os resultados que incluem o potencial
técnico e econbmico da aplicacdo da captura de carbono nos setores de cimento,

siderurgia e produgdo de amonia no Brasil.

Para o setor de cimento, entre as rotas analisadas, a Unica disponivel comercialmente
para as plantas cimenteiras existentes no Brasil é a rota de p6s-combustdo com absorcéo
quimica. Ela permitiria, inclusive, o retrofit de parte das plantas existentes no Brasil.
Para calcular o potencial desta rota, foi considerado que o vapor e a eletricidade
necessarios a planta de captura seriam gerados a partir de uma planta de cogeracdo a gas
natural ou coque de petréleo (combustivel usualmente empregado por plantas de
cimento no Brasil), ou uma caldeira a coque de petréleo ou gas natural geraria o vapor,

e a eletricidade seria comprada ao grid.

A simulacdo foi feita neste estudo dentro da ferramenta IECM®, Integrated
Environmental Control Model e apresentou como op¢do de menor custo a cogeracao a
gas natural (média de 114 US$/tCO, evitado) para as regiGes Sul, Sudeste e Centro-
Oeste e, para as regides Norte e Nordeste a op¢cdo de menor custo foi a cogeracdo a
coque (média de 117 US$/tCO, evitado). O potencial bruto de captura estimado para
plantas de cimento em operacdo no Brasil foi de 5917 tCO,/h. Este potencial

desconsidera restri¢ces de demanda por agua e footprint.

Neste sentido, realizou-se também uma analise preliminar da relacdo
demanda/disponibilidade da agua, com o intuito de localizar as regifes que
necessitariam de um melhor gerenciamento da &gua, inSUMo necessario ao processo de
captura de carbono, segundo a rota de p6s-combustdo com aminas. Como resultado,
parcela relevante das plantas de cimento do Brasil ja se encontra em areas criticas para
disponibilidade de agua. De fato, apenas 26% das plantas cimenteiras estariam em
situacdo confortavel/excelente em relacdo a este quesito. No limite, poder-se-ia assumir,
neste caso, conservadoramente, que, em relacdo a disponibilidade hidrica, apenas

plantas em condicdo excelente, confortavel ou, pelo menos, preocupante, estariam aptas
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a instalar a captura de carbono com aminas. Isto representa cerca de 67% das plantas, o
que levaria a que potencial de captura, antes estimado em 5917 tCO,/h, se reduzisse
para 3964 t COy/h.

Em relacdo ao setor de siderurgia, a analise tecnologica indicou a pertinéncia de focar o
estudo em duas alternativas de captura associadas a plantas integradas a coque de
carvao mineral no Brasil: a alternativa de TGRBF com captura, e a alternativa de
captura na planta de cogeracgdo associada a central siderdrgica. Logo, além da captura na
geracao elétrica associada a planta integrada, optou-se por analisar a implementacao da

tecnologia TGRBF, que opera com oxigénio.

Para a tecnologia TGRBF, estimou-se que as emissdes sdo reduzidas em 54% se
comparadas a uma planta tipica e considerando-se a necessidade de geracdo adicional de
eletricidade em uma termelétrica a gas natural. A concentracdo de CO, na corrente de
gas de topo recuperada é significativamente maior do que a do alto-forno convencional,
cerca de 35% v/v. No entanto, 0 TGRBF ainda estd em desenvolvimento e prevé-se que
estard disponivel por volta de 2025-2030, podendo, entdo, ser aplicada em plantas
existentes, como retrofitting. O custo de abatimento estimado correspondeu a 112
US$/tCO,, considerando-se uma maior de contingéncia de projeto e processo de uma
tecnologia ainda ndo madura, e a quantidade de CO, evitada para as 5 usinas analisadas

totalizou 3083,20 tCO,/h. A opcdo TGRBF permitiria o retrofit em plantas existentes.

Para a captura na cogeragdo associada a central siderdrgica, foram avaliadas as usinas
brasileiras integradas a carvdo mineral com maiores capacidades. O potencial bruto de
captura na cogeracao das usinas em operacao no Brasil foi estimado em 1987 tCO,/h, a
um custo de abatimento de 116 US$/t CO, evitado.

Finalmente, para as usinas EAF foi calculado o potencial de captura de CO, por MEA.
O potencial bruto de captura para as usinas EAF em operacao no Brasil foi estimado em
93 tCO,/h, a um custo de abatimento de 152,16 US$/t CO, evitado.

Para o setor de amonia, calculou-se o potencial da aplicacdo da captura de carbono para
as quatro mais importantes plantas de producdo de aménia do pais, sendo duas da
Petrobras e duas da Vale. Foi entdo calculada a emissédo de CO, de cada planta para o

cenario de referéncia, em que ainda ndo ha a captura para estocagem de CO,.
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Considerou-se a producdo do hidrogénio necessario a producdo da aménia com captura
por MDEA e, em outro caso, por Selexol, demandando mudanca no processo. Para o
calculo de potenciais e custos de abatimento, foram consideradas trés situacdes: N&o
muda o0 processo, mas passa a capturar e, a seguir, muda o processo (opgdo A); muda o
processo, ndo captura e, a seguir, captura (op¢do B); muda e captura simultaneamente

(opcéo C).

Para a opcdo A, o potencial de abatimento total para todas as quatro plantas de aménia é
de 0,67 Mt/ano e o custo de abatimento é inferior a US$ 5/ t CO, evitado, que é o custo
apenas de compresséo e desidratacdo. Para a segunda etapa da opcdo A, que consiste em
mudar o processo, fazendo a captura, o potencial é de 0,51 Mt/ano e o custo de
abatimento para esta etapa é de US$ 197/ t CO, evitado.

Para o caso B, o potencial de mudar o processo, mas ndo capturar, é de 0,44 Mt/ano e
seu custo de abatimento é de US$ 232/ t CO, evitado. Para a segunda etapa, que faz a
captura ja com 0 novo processo, o custo de abatimento é inferior a US$ 5/ t CO, evitado

e o potencial é de 0,75 Mt/ano.

Finalmente, para o caso C, em que ha mudanga e captura, o potencial é de 1,19 Mt/ano e
0 custo de abatimento e de US$ 85,15/ t CO; evitado.

Calculou-se também o potencial de captura de carbono para as plantas de amdnia
inseridas no plano de expansé@o do governo, sdo elas; UFN IlI, IV e V. No entanto, as
duas primeiras, devido a quantidade de producdo prevista de ureia, ndo apresentaria
sobra de CO, de processo para a captura. Realizou-se entdo o calculo apenas para a

UFN V, que ndo produzira ureia.

Assim como para as plantas existentes, foram consideradas as trés opgfes de captura
com ou sem mudanca de processo (A, B ou C). Para a opgdo A, o potencial de
abatimento da planta UFN V é de 0,56 Mt/ano e o custo de abatimento é inferior a US$
5/t CO; evitado, referente a compressdo e desidratacdo. Para a segunda etapa da opc¢éo
A, que consiste em mudar o processo, fazendo a captura, o potencial é de 0,17 Mt/ano e

0 custo de abatimento para esta etapa é de US$ 123/t CO; evitado.

Para o0 caso B, o potencial de mudar o processo, mas ndo capturar, é de 0,14 Mt/ano e

seu custo de abatimento é de US$ 148/t CO; evitado. Para a segunda etapa da op¢éo B,

127



que faz a captura ja com 0 novo processo, 0 custo de abatimento € inferior a US$ 5/ t

CO;evitado e o potencial é de 0,58 Mt/ano.

Para o caso C, em que hd mudanca e captura, o potencial é de 0,73 Mt/ano e o custo de
abatimento é de US$ 298/ t CO; evitado.

O potencial de menor custo das plantas de aménia existentes é o caso C (US$ 85/t CO,
evitado), pelo fato de seu potencial de abatimento ser o maior entre as opcoes
analisadas. As plantas novas poderiam ja considerar a captura ou, pelo menos, ser
capture ready, visto que estas podem capturar CO, a custos menores (US$ 298/ t CO,

evitado) do que uma planta existente na mesma rota (caso C).

Existe potencial de captura no setor industrial brasileiro, mas salvo no caso da aménia,
este tende a superar US$ 50/t CO,. Os resultados estdo de acordo com os potenciais e
custos de abatimento ja calculados por estudos anteriores. Politicas publicas devem ser
desenvolvidas sob medida para cada setor para que a implementacdo da captura seja
adequada.

Em relacdo a estudos futuros, recomenda-se:

e Analisar o potencial técnico-econdmico para outros setores como papel e
celulose, refino de petrdleo e outros subsetores da quimica, como petroquimica e
soda cloro;

¢ Incluir nos custos da implantacdo da captura, aqueles relacionados a estocagem
do CO; ou, eventualmente, sua transformacgédo em outro produto quimico;

e Identificacdo dos desafios associados a aplicacdo desta tecnologia, bem como as
politicas publicas necessarias ao seu desenvolvimento;

e Discutir a questdo do transporte e armazenagem de CO2 no que concerne as
barreiras logisticas e regulatorias;

e Analisar a possibilidade de se considerar uma central de utilidade Unica para um
polo industrial que insira uma unidade de captura. Com isso, ao invés de investir
em uma nova planta de cogeracgdo por usina, a central de utilidade poder levar a
uma reducao de custos;

e Simular o problema em um caso real de uma planta especifica no Brasil;

e Analisar perspectivas de inovacdo em membranas, adsorcao e looping quimico.
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