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necessdrios para obtencdo do grau de Engenheiro Quimico com é&énfase na 4rea de
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ESTUDO TECNICO~E DE VIABILIDADE ECONOMICA DE
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Luiz Carlos Rodrigues Junior
Setembro, 2009

Orientadores: Prof. Fernando Luiz Pellegrini Pessoa, D.Sc.
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O uso de petréleos pesados € uma tendéncia mundial. Previsdes econdmicas
mostram que no ano de 2025 o 6leo pesado serd a principal fonte de energia fossil no
mundo, j4 que as reservas de 6leos pesados mundiais s@o significativamente grandes. E
no Brasil, principalmente, as jazidas recém encontradas confirmam esta tendéncia. Por
causa desta caracteristica marcante, o refino do petréleo brasileiro exige diferentes
técnicas para a obtengdo das fragcdes economicamente de interesse.

Um desses processos € a desasfaltacdo a propano que tem por objetivo extrair,
através da acdo do propano liquido em alta pressdo, um gasdleo de alta viscosidade
contido no residuo de vacuo. Como subproduto da extragdo, obtém-se o residuo
asfaltico que, conforme o tipo de residuo de vacuo processado e a severidade
operacional pode ser enquadrado como asfalto ou 6leo combustivel ultra-viscoso. Estes
processos de desasfaltacdo de residuo de destilagdo ainda possuem custos muito
elevados e, portanto, novas metodologias e novos estudos técnico-econdmicos precisam
ser feitos visando a otimizacdo destes processos.

Diante do uso de petrdleos mais pesados, o residuo atmosférico é cada vez uma
fracdo mais pesada, tornando menos atrativo economicamente o processo de destilagdo
a vacuo. No presente trabalho, o objetivo € propor um novo sistema para a desasfaltacio
a propano, visando obter o mesmo produto do tradicional processo de destilagdao a
vdcuo, a partir da mesma matéria-prima, o RAT, com um menor custo utilizando
propano em condigdes supercriticas.

O principio fundamental do processo de extra¢do com fluido supercritico € que o
poder de solubilizacdo destes € maior quanto mais denso ele for e nas proximidades do
ponto critico, um pequeno aumento de pressdo produz um grande aumento do poder de
solubilizacdo do solvente.

Inicialmente, foi proposto um fluxograma para o novo processo. Em seguida foi
realizado um estudo de avaliacdo técnica fazendo uma comparagdo com a destilagdo a
vacuo. Com o fluxograma validado, foi entdo realizada uma otimizacdo das principais
variaveis. Por fim, foi feito um estudo de viabilidade econdmica.

vi



Abstract of a Final Project presented to Escola de Quimica/UFRIJ as partial fulfillment
of the requirements for the degree of Engenheiro Quimico with emphasis on Petroleum
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The use of heavy oil is a world tendency. Economics forecasts shows that in
2025 the heavy oil will be the most important source of fossil energy in the world, since
heavy oil reserves worldwide are significantly large. In the Brazil, in special, the newly
found sources confirm this trend. Because of this characteristic, the Brazilian oil
refining requires different techniques to obtain the fractions of economic interest.

One of these techniques is the propane desasfaltation that aims to extract,
through the action of liquid propane at high pressure, a high viscosity oil in the vacuum
residue. As a byproduct of the extraction, the asphalt residue is obtained and depending
on the type of vacuum residue processed and the operational severity, this can be
framed as asphalt or ultra-viscous oil. These processes of distillation residue
desasfaltation still have very high costs and, therefore, new approaches and new techno-
economic studies need to be made to optimize these processes.

Considering the use of heavier oils, the atmospheric residue is becoming a
heavier fraction, making the vacuum distillation process economically less attractive. In
this work, the objective is to propose a new system for the propane desasfaltation, so as
to obtain the same product of the traditional vacuum distillation process, from the same
raw material, atmospheric residue, with a lower cost using propane in supercritical
conditions.

The fundamental principle of the extraction with supercritical fluid process is
that the power of solubilization of the fluid is greater the more dense it is in the
proximity of the critic point. A small increase in the pressure produces a large increase
in the solubilization power of the solvent.

Initially it was proposed a flowchart for the new process. Then a study of
technical evaluation was conducted by a comparison with vacuum distillation. Once
validated, was then carried out an optimization of the main variables. Finally, a study of
economic viability was made.
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| -INTRODUCAO

O uso de petréleos pesados é uma tendéncia mundial e no Brasil,
principalmente, as jazidas recém encontradas confirmam esta tendéncia. Por
causa desta caracteristica marcante, o refino do petroleo brasileiro exige
diferentes técnicas para a obtencao das fragdes de interesse econdmico.

Uma dessas técnicas é a desasfaltagdo a propano que tem por objetivo
extrair, através da acdo do propano liquido em alta pressdao, um gasoéleo
contido no residuo de vacuo. Como subproduto da extracdo, obtém-se o
residuo asféltico que, conforme o tipo de residuo de vacuo processado e a
severidade operacional pode ser enquadrado como asfalto ou 6leo combustivel

ultraviscoso.

Estes processos de extragdo ainda possuem custos muito elevados e,
portanto, novas metodologias e novos estudos técnico-econdmicos precisam

ser feitos visando a otimizagdo destes processos.

O objetivo do presente trabalho é propor um processo de desasfaltagao
a propano, utilizando como carga o RAT e o propano nas condi¢coes
supercriticas, propondo um fluxograma alternativo, otimizando as variaveis do
processo e fazendo um levantamento de custos preliminar do processo, para
avaliar a viabilidade técnica e econémica da aplicabilidade da desasfaltagéo a

solvente em substituicdo a destilagéo a vacuo.

No primeiro capitulo serd apresentado o cenario da industria do refino de
petréleo no Brasil, assim como uma introdugé@o a todo o assunto de interesse,
mostrando desde a definicdo basica de petréleo e processos de refino até
conceitos importantes para o desenvolvimento do trabalho, como os fluidos

supercriticos.



No segundo capitulo sera detalhada a simulagdo de uma unidade de
desasfaltacdo com propano supercritico. Neste serdo mostradas todas as
consideracoes feitas e os resultados obtidos.

No terceiro capitulo serdo mostradoa os aspectos da otimizagéo, como a
escolha da fungéo objetivo, a escolha das variaveis de projeto, o procedimento
de otimizacéo feito no HYSYS® e, por fim, os resultados da otimizacdo do

processo.

No quarto capitulo sera feita uma avaliagdo econdmica do processo nas
suas condicbes Otimas. Serdo usadas equacdes para estimar os custos de
cada equipamento e os gastos com as utilidades do processo. A partir destes
célculos sera encontrado um valor para a estimativa do investimento total. O
valor encontrado sera por fim comparado com o custo de uma unidade de
destilacdo a vacuo, visando verificar a viabilidade econémica do processo

desenvolvido.

No quinto capitulo serdo apresentados comentarios sobre os resultados
obtidos, a conclusdo do trabalho e propostas de continuagdo de estudo do

mesmo.



Il - CENARIO

Diante da inexisténcia de estudos semelhantes ao processo proposto no
presente trabalho, segue-se um resumo do cenario atual da industria
petrolifera, assim como o resultado de uma pesquisa na literatura sobre

processos envolvendo extracdo com solvente e fluidos supercriticos.

1.1 - Refino de Petréleo

Depois de extraido e tratado no campo de producado, o petrdleo segue
para a refinaria, onde é convertido em uma seérie de derivados para atender as
necessidades do mercado. A este processamento do petrdleo, em suas

inUmeras atividades, chamamos de refino de petrdleo.

Os objetivos principais do refino de petréleo sdo separar, converter e
tratar o petroleo e seus derivados. Portanto, as unidades de refino podem ser

separadas em trés grandes classes: Separacao, Conversao e Tratamento
e Separacao

Nestes processos, os constituintes da carga sao separados de acordo
com alguma propriedade fisica que os caracterize tal como o ponto de
ebulicdo, a solubilidade, entre outros. Nestes processos ndo ha nenhuma
transformag&o quimica dos constituintes da carga. [2]

Alguns dos principais processos de separagao sao:

- Destilagdo Atmosférica;

- Destilacao a Vacuo;

- Desasfaltacao a Propano;

- Desaromatizacao a furfural, Desparafinacdo a solvente, Extracao de

Aromaticos, Adsorcao de n-parafinas.



e Conversao

Os constituintes da carga séo transformados em outros por meio de
processos quimicos, cataliticos ou ndo. Freqlientemente estes processos sao
complementados por processos fisicos que separam a fragdo nao convertida

dos constituintes obtidos pela transformacao da carga. [2]:

Alguns dos principais processos de conversao sao:
- Craqueamento Catalitico;

- Cogueamento Retardado;

- Reforma Catalitica;

- Craqueamento Térmico;

- Hidrocraqueamento;

- Viscorreducao;

- Isomerizacao e Alquilagao Catalitica.

¢ Tratamento

Nao ocorre alteracao fisica ou quimica nos hidrocarbonetos, havendo
apenas a remogao ou transformagdo dos contaminantes da carga por meio de
processos quimicos ou fisicos [2]:

Alguns dos principais processos de tratamento so:
- Dessalgacao Eletrostatica;

- Tratamento C4ustico;

- Tratamento MEROX;

- Tratamento Bender;

- Tratamento DEA / MEA,;

- Hidrotratamento.

Existem ainda numa refinaria os processos auxiliares, que irdo fornecer

insumos para os processos principais. Pode-se citar:

- Geracao de Hidrogénio;



- Recuperacao de Enxofre;
- Utilidades.

Os derivados ndo sao gerados de uma s6 vez em um mesmo local da
refinaria, sendo em sua maioria obtidos apds passarem por uma seqiéncia de
processos diferentes. Cada um desses processos é chamado de unidade de

refino, que s&o compostos por uma série de equipamentos e correntes.

A sequéncia de unidades varia em cada refinaria de acordo com o
petréleo bruto utilizado e os produtos de maior interesse. A esta seqliiéncia de
processos chamamos de esquema de refino. O esquema de refino acaba por
limitar os derivados produzidos em cada refinaria. Alguns desses produtos
estdo presentes em todas as refinarias, porém outros sdo produzidos apenas
em algumas. A tabela 1.1 mostra os principais derivados de petréleo obtidos

nas refinarias.

Tabela Il.1 — Principais derivados de petroleo
Principais Derivados

Gas Combustivel

GLP

Gasolina

Nafta

Querosene

Diesel

Oleo Combustivel leve

Oleo Combustivel Residual

Oleos Lubrificantes

Graxas

Asfalto

Coque

Além disso, € fundamental que toda refinaria tenha certo grau de
flexibilidade, para entdo poder mudar o tipo de petréleo recebido, mudar as
especificagdes dos produtos ou a quantidade produzida de cada produto.
Portanto, a flexibilidade € wuma capacidade de reprogramacdo do

funcionamento das unidades de refino.



1.2 - Unidade de Destilacao

A unidade de destilacdo é a primeira unidade de processamento de uma
refinaria. Ela recebe o petroleo crd, e inicia seu processamento. Separa o

petroleo em diferentes fragbes baseadas no ponto de ebuligao.

E a Unica unidade de uma refinaria que tem como matéria prima o
petroleo cru, e os produtos desta unidade servem de matéria prima para todas
as outras unidades existentes na refinaria. Logo, esta unidade esta presente na

maioria das refinarias de petréleo do mundo.

Pode-se separar a unidade de destilagdo em 3 partes: a dessalgacao, a

destilagdo atmosférica e a destilagcao a vacuo.

A dessalgacao é a primeira etapa da unidade de destilagao. E composta
por grandes vasos que tem por finalidade retirar sais misturados ao 6éleo,
visando minimizar a corrosao causada pela deposicdo em superficies de trocas
térmicas e formagdes de acidos pela decomposicdo de sais cloridricos. E
empregada sempre que a concentracdo de sal, representado pelo NaCl,

ultrapassa niveis aceitaveis.

A destilagdo atmosférica € a primeira operacao da refinaria que obtém
produtos e ainda matérias primas para as outras unidades. Seu equipamento
principal € a torre de destilagcdo atmosférica, operando com temperaturas da
ordem de 400°C.

A destilacado a vacuo é importante para fracionar as partes mais pesadas
do petréleo. Trabalha a pressdes muito baixas, mas nunca a vacuo absoluto, e
com isso consegue abaixar o ponto de ebulicdo dos componentes pesados. Em
geral, as torres de destilacdo a vacuo sao equipamentos com menor altura e

maior diametro que as torres a pressao atmosférica.



Os principais produtos de uma unidade de destilacdo tipica sao

mostrados na figura 11.1:
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Figura Il.1 — Principais fractes obtidas na unidade de destilacéo [2]

1.3 - Desasfaltacao a Solvente

A tecnologia de desasfaltagdo a solvente é usada para extrair do residuo
de vacuo uma boa carga para uma unidade de craqueamento catalitico e

hidrocraqueamento.

Os principais produtos da unidade de desasfaltacdo a solvente sdo o
Oleo desasfaltado, resinas para especificacdo de asfalto e combustiveis
residuais [4].



11.3.1 — Principais Processos

Existem varias tecnologias licenciadas para este processo, porém o0s
dois mais comumente utilizados sdo o DEMEX, licenciado pela UOP, e o ROSE

licenciado pela Kerr-McGee.

I1.3.1.1 - DEMEX - UOP [4]

A carga e o solvente parafinico leve sdo misturados para serem
introduzidos no extrator 1. O éleo desasfaltado e o pitch, ambos misturados ao

solvente, deixam o extrator 1.

A mistura de 6leo desasfaltado e solvente que sai pelo topo do extrator
1, é colocada em condigao supercritica para entao ser separada, no vaso 2. Ja
o pitch sai pelo fundo do vaso 2 misturado também com o solvente e é tratado.
Tanto o éleo desasfaltado quanto o pitch sdo esgotados com solvente novo,

nos vasos 3 e 4.

Um segundo estagio de extracdo é usado quando existe o interesse em
produzir resinas.
A figura 1.2 mostra o fluxograma simplificado do processo UOP.
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Figura 1l.2 — Fluxograma simplificado do processo UOP [4]



As principais condi¢des de operacao do processo UOP sao os seguintes

[4]:

Solvente: Misturas de Hidrocarbonetos C3-C7, inclusive com nafta leve
Press&o: 2060 — 4120 kPa

Temperatura: 49 — 232 °C

Razdo Carga / Solvente: 4/1 - 13/1

11.3.1.2 - ROSE [4]

A carga é introduzida em um misturador onde € misturada com o
solvente antes de entrar no separador de asfaltenos (V-1), o qual usa internos
especiais para possibilitar maior beneficio da configuracdo em contracorrente
do residuo e do solvente. O solvente extrai primeiro os nao asfalténicos, o 6leo
parafinico desasfaltado. A corrente rica em asfaltenos sai pelo fundo do
separador. A corrente com o 6leo extraido e o solvente que sairam pelo topo
do vaso separador passam por uma série de trocadores de calor (E-1 , E-4 ,
E6) que aquece esta corrente, levando o solvente a atingir suas condigcbes
supercriticas, onde entdo passa para uma fase onde tem propriedades de
transporte de gas, separando-se do 6leo que fica na fase liquida.

O solvente recuperado deixa o topo do separador (V-3) para ser
resfriado nos trocadores de calor (E-4, E-1, E-2). A pequena parcela de
solvente ainda ndo recuperada, pois estd dissolvida nas fracdes, sera
recuperada nos strippers de produto. Alternativamente, um produto rico em

resinas pode ser produzido no V-2 e na T-2.

Os vasos separadores V-1, V-2 e V-3 sdo equipados com internos de
alta performance (ROSEMAX), para aumentar a qualidade do produto e
diminuir o tamanho dos vasos e os custos dos equipamentos. A figura 1.3

mostra um fluxograma simplificado do processo ROSE.
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-

Figura I.3 — Fluxograma simplificado do processo ROSE [4]

1.4 — Fluido Supercritico

Quando um composto é confinado em um espago determinado, a fase
liquida e o seu vapor coexistem em equilibrio. Através do aquecimento ou do
aumento da pressao do sistema, as propriedades intensivas das substancias
convergem até serem idénticas no ponto critico. O ponto critico marca a
temperatura mais alta de coexisténcia de duas fases. Novo aquecimento
resultara numa fase supercritica. Um fluido supercritico €, portanto, qualquer
fluido que esteja a uma temperatura acima da sua temperatura critica e a uma

pressao acima da sua pressao critica. [5]

Na figura 1.4 vemos um diagrama de fases geral, onde esta destacado a
regido acima da pressao critica e temperatura critica, a qual é chamada de
regidao de fluido supercritico. Este tipo de diagrama varia para cada substancia
e é importante, uma vez que a partir dele podemos ver os diferentes estados
fisicos das substancias, além de obter o ponto critico.
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Figura 1.4 — Diagrama de Fases

Apesar da descoberta do grande poder de solubilizacdo dos fluidos
supercriticos ter ocorrido no final do século XIX, seu uso em quimica somente
se verificou quase um século depois, no final do século XX. Sua primeira
aplicagcéo industrial se deu na Alemanha, na década de 1970, no processo de
remogcdo da cafeina do café. Esta demora é explicada por razdes de
segurang¢a, uma vez que era dificil operar em temperaturas e pressdes
elevadas. Ainda assim, o uso de fluidos supercriticos tem sido extremamente
modesto no Brasil, fato nao justificado considerando-se o enorme potencial de
aplicacao dos mesmos em varias técnicas, destacando-se a cromatografia com

fluido supercritico e a extracao com fluido supercritico. [18]

As propriedades fisico-quimicas do fluido influenciam diretamente o seu
poder de solubilizagdo. A densidade de um fluido supercritico € maior que a
dos gases e préxima a dos liquidos. Existe uma relagdo direta entre a
densidade de um fluido supercritico e seu poder de solubilidade, a qual, devido
a sua alta compressibilidade, é extremamente dependente da presséo.
Conseqlientemente, a pressdo € uma ferramenta importantissima para auxiliar
na separagdo de misturas complexas. A viscosidade do fluido supercritico é
similar a dos gases, com isso a queda de pressao através da coluna € reduzida
em relagdo a observada em liquidos. Os coeficientes de difusdo dos solutos
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sao maiores em fluidos supercriticos que nos liquidos, porém & menor que nos
gases. Entéo, a transferéncia de massa € mais rapida em fluidos supercriticos
que em fases méveis liquidas, o que significa uma maior eficiéncia por unidade

de tempo.

O fluido supercritico, portanto, possui valores intermediarios de
propriedades fisico-quimicas entre o liquido e o gas. Propriedades como a
densidade, diretamente relacionada ao poder de solubilizacédo, aproxima-se as
do liquido. Ja propriedades relacionadas ao transporte de matérias, como
viscosidade e difusividade alcancam valores de gases. E conhecido que os
liquidos sdo excelentes solventes, porém tem alta viscosidade e baixa
mobilidade, enquanto que os gases sao péssimos solventes, porém com baixa
viscosidade e difusdo extremamente faciltada. Combinando estas
caracteristicas boas dos liquidos e dos gases tornam os fluidos supercriticos
extratores rapidos e eficientes. O principio fundamental do processo de
extracdo com fluido supercritico, como dito, é que o poder de solubilizacao
destes é maior quanto mais denso ele for. Nas proximidades do ponto critico,
um pequeno aumento de pressao produz um grande aumento do poder de
solubilizacdo do solvente e vice versa. A tabela Il.2 mostra as propriedades
criticas de alguns solventes:

Tabela 1l.2 — Dados criticos de solventes [6]

Solvente Tcritica /°C Pcritica /MPa | dcritica / g mL-1
Xenbnio 16,6 5,76 1,1
Trifluorometano 25,9 4,69 0,52
Clorotrifluorometano 29 3,87 0,58
Diéxido de Carbono 31 7,29 0,47
Oxido Nitroso 36,5 7,17 0,45
Hexafluoreto de Enxofre 45,5 3,71 0,74
Clorodifluorometano 96,4 4,85
Propano 96,8 4,24 0,22
Amonia 132,4 11,13 0,24
Triclorofluorometano 198 4,35
Agua 374 21,77 0,3
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I1.4.1 - Propano Supercritico

O propano tem algumas propriedades que fazem com que este seja
largamente utilizado na industria de petréleo. Como apresenta menor massa
molecular frente a outros solventes tradicionais (butano e pentano), o propano
tem maior rendimento na extragdo dos componentes mais leves do petréleo.
Entretanto, é necesséria uma maior vazao deste solvente, encarecendo o
processo de recuperagdo do mesmo. Porém, na extragdo supercritica, o
solvente é recuperado apenas pela redugédo da pressao e da temperatura, com
uma consequente reducdo do poder de solubilizagcdo do solvente, e a
separagao das fragbes do petréleo antes dissolvidas. Desta maneira, mesmo
tendo uma maior vazao espera-se que 0 propano seja viavel economicamente

pela simplicidade do processo de recuperacéo do solvente.

Como mostrado na tabela 1.2, as propriedades criticas do propano sao:
Tc=96,8°C/ Pc = 4,24 Mpa.

11.4.2 - Vantagens da Extracao com Fluido Supercritico (EFSC)

e Permite o processamento a baixas temperaturas [5];

Dessa forma, evita-se a degradacdo desses compostos, que é um
problema duas vezes prejudicial: os produtos degradados comprometem a
qualidade do produto final e geram rejeitos industriais indesejaveis que
precisam ser tratados antes de eliminados.

e Processo de recuperacdo do solvente supercritico apdés o
processo de extracao simples, apenas pelo ajuste de pressao
e/ou temperatura, sendo o mesmo continuamente reciclado [5];

Esta simplicidade elimina uma das etapas mais caras dos processos de
extracdo convencionais que é a separacao entre produto extraido e solvente.

Como conseqliéncia positiva da eficiente separacao entre soluto e solvente
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supercritico tem-se a obtencédo de produtos com alto grau de pureza, ja que o

processo ndo deixa residuos de solvente no produto final.

e Reducao dos gastos com energia térmica [5];

Quando comparados aos de certos processos convencionais
energeticamente intensivos, como, por exemplo, a destilacdo. Cortar gastos
com energia mostra melhor administragcdo da questao ambiental. No momento

atual, otimizar a utilizagdo de energia no Brasil passou a ser uma prioridade.
e Maior velocidade no processamento dos materiais [5];
Com as propriedades de baixa viscosidade, alta difusividade e grande
poder de solubilizagdo do solvente supercritico além da alta eficiéncia de

separagdo, com alta seletividade entre os produtos extraidos, torna-o um
processo competitivo frente a outras tecnologias.
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Il - SINTESE E ANALISE DO PROCESSO

lll.1 — Sintese do Processo

A etapa de sintese de um processo consiste na geracao das estruturas
viaveis de acordo com a finalidade do sistema. Para os processos, ela envolve

a selecao dos equipamentos e a definicao dos fluxogramas. [10]

Para o processo de desasfaltacdo com fluido supercritico, o fluxograma
desenvolvido comega com a entrada do RAT na unidade. Como este residuo €
oriundo do processo de destilacdo atmosférica, se encontra nas condi¢coes da
coluna (Atmosférica) e por tornou-se necessaria uma bomba para aumentar
sua pressao antes de entrar no processo. O propano foi considerado como ja
estando nas condigdes supercriticas (100°C e 4450 kPa) e, portanto entrando

diretamente na unidade.

O propano supercritico foi considerado como sendo um gas de alta
densidade. A partir dessa consideragcao foi adotada uma equacéo de estado
para observar o comportamento do equilibrio Liquido - Vapor e para executar a
extracao foi escolhida uma torre absorvedora. Nesta coluna, o propano deve
entrar pelo fundo, por ser o solvente, e o RAT pelo topo. Pelo fundo deste
equipamento sai a fracdo pesada do RAT, que no foi extraida pelo propano. E
a parte mais pesada, similar ao RV, que tem as propriedades constantes na
tabela Ill.1. Pelo topo do equipamento saem os hidrocarbonetos extraidos pelo

propano, misturados ao solvente.
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Tabela lll.1 - Massa Especifica e Curva de Destilacdo do RV [8]
Massa Especifica (kg/m3) | 1068,2

% Vol TBP
Inicio 570
5 588
10 608
30 698
50 806
70 944
90 1138
95 1258

A partir dai vem o processo de separagao da mistura produto / propano
(saida do topo), totalmente baseado na retirada do solvente de sua condicao
supercritica, diminuindo assim sua solubilidade. Inicialmente, como a torre
trabalha com temperaturas da ordem de 380°C, foram inseridos dois trocadores
de calor em série para resfriar a corrente de topo, e logo em seguida esta
corrente sofre uma perda de carga numa valvula, retirando entdo o solvente da
condi¢cao supercritica e diminuindo seu poder de solubilidade. Esta corrente
bifasica entra em um vaso separador Liquido - Vapor. Neste vaso, a corrente
de fundo é o produto da extragdo que sera enviado para outra unidade para ser
tratado, e a corrente de topo € o propano, com 99,99% de pureza. Este
propano sera reciclado.

Para retornar o propano para as condi¢cées supercriticas € necessario
um compressor e um trocador de calor para resfriar ainda mais o solvente
(100°C), uma vez que este é resfriado pelos trocadores de calor do topo da
torre de absorcdo, e diminui ainda mais sua temperatura na valvula
responsavel por dar a perda de carga, saindo desta a 138 °C. Desta forma o
propano recuperado € reciclado para a torre, s6 sendo necessaria uma

corrente de make-up do propano para a alimentagdo da unidade.
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.1.1

- Principais Equipamentos

Um resumo com 0s principais equipamentos da unidade e suas respectivas

funcdes é mostrado em seguida:

1- Torre Absorvedora:

2.

Recebe o RAT em contra corrente com o propano supercritico para que
os componentes de interesse do RAT sejam extraidos.

Trocadores de Calor:

Existem 3 trocadores de calor principais na unidade:

E-100 - Responsével por resfriar a corrente de reciclo de propano.
E-102 / 103 - Responsavel por resfriar a corrente de topo da extratora,
e assim ajudar na posterior separacdo do solvente, sendo necessaria

uma menor queda de pressao até o vaso separador.

Vaso Separador:
Apenas separa a parte liquida (produto extraido) do solvente vaporizado.

Compressor:
Ajusta a pressao da corrente de reciclo de propano.

Bomba de Carga
Ajusta a presséo de entrada do RAT na coluna.

Valvula (VLV-100)
Fornece o AP necessario para retirar o propano da condigao supercritica

e separar os produtos extraidos do solvente.

A figura Ill.1 mostra o processo desenvolvido, estruturado no simulador

de processos comercial HYSYS®:

17



Extrato 3

E-100
E-102 =+
13

HAMACA P-100

RAT OLEO g
RAT

Extrato ©V-100 4

Q-109 Extrato 2

12

Extrato 4 Produto

[ -
Residuo
- '
Make Up Propano T-100
MIX 100
Propano |
Reciclado RCY-1

Figura Ill.1 — Fluxograma do processo de Extragdo com Fluido Supercritico

I1l.2 — Analise do Processo

A segunda etapa de um projeto, onde o fluxograma proposto na etapa
de sintese é submetido a uma anélise para identificar o seu desempenho. E
nesta etapa que utilizamos a chamada simulagdo de processos que, através

dos simuladores, consegue prever o comportamento do sistema.

Simulagédo de processos é uma forma bastante utilizada para mostrar o
comportamento de um processo que ainda nao existe. E todo baseado numa
modelagem matematica da operagdo que leva em conta os fenémenos fisico-
quimicos envolvidos [7]. Sua importancia € grande no desenvolvimento dos
processos, otimizacado e validagdo. Além disso, tem grande importancia na
validacdo de processos ja existentes, podendo ser usado para propor
melhorias para os processos. Além destas aplicacdes, € frequentemente
utilizada em treinamento individual, permitindo interagdes entre o participante e
0 processo, mostrando as implicacbes de algumas decisées tomadas para
resolver alguns problemas.

Os simuladores de processo sao programas que possuem em seu
interior um grande banco de dados de propriedades de substancias e diversos

modelos termodinamicos. Eles realizam balangos de massa e energia e para
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isso utilizam seu banco de dados para calcular as propriedades fisico-quimicas
das substancias envolvidas. Devido ao bom desempenho e a grande interface
grafica, estes simuladores sao hoje bastante utilizados na industria quimica.

No presente trabalho, a simulagdo de uma unidade de desasfaltacéo a
propano supercritico sera feita no simulador de processos HYSYS®, e os
resultados comparados com dados da literatura dos produtos gerados na
unidade de destilagdo a vacuo (Gasoleo Leve (GOL) , Gaséleo Pesado (GOP)
e Residuo de Vacuo (RV))

lll.2.1 — Selecao do Modelo Termodinamico

O estudo do comportamento das complexas fases que compdem o0s
Oleos crus e as misturas de hidrocarbonetos, assim como a velocidade de
transferéncia de espécies quimicas entre fases, vem sendo objeto de diversos
estudos e a escolha do modelo termodinamico a ser usado é fundamental para

descrever o equilibrio das fases e a mistura dos fluidos.

Conforme mostrado anteriormente, o fluido supercritico estd sendo
considerado como um gas de alta densidade e, portanto o processo de
extracdo supercritica envolve um equilibrio Liquido - Vapor. Levando-se em
conta a natureza quimica dos componentes da simulagdo como
hidrocarbonetos, o modelo termodindmico pode ser bem representado por
equacoes de estado. Existem algumas vantagens na utilizagdo das equacoes
de estado, como as grandes faixas de temperatura e de pressdo em que sao
aplicaveis e a possibilidade de célculo do equilibrio liquido - vapor, liquido -

liquido e fase supercritica. [9]

Muitas equacdes de estado ja foram propostas na literatura, e a escolha
passa por uma analise da mistura em questdo. No presente trabalho, esta
escolha deve ser focada em equacbes de estado que descrevam bem o
equilibrio L-V e algumas equacdes de estado classicas ndo sdao adequadas

para tal servico, como a de Virial, Van der Waals e Redlich-Kwong. Para este
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equilibrio, as equacdes de Soave-Redlich-Kwong e Peng-Robinson vém sendo
amplamente utilizadas na modelagem do comportamento de hidrocarbonetos.
De acordo com a literatura, ambos os processos conseguem resultados
semelhantes para o sistema em estudo, assim escolheu-se a equagao de
estado de Peng-Robinson para representar o sistema.

A equacao de estado de Peng e Robinson prevé, com boa precisdo, as
propriedades para moléculas apolares no equilibrio Liquido - Vapor, e
considerando que a influéncia de moléculas polares no petréleo € desprezivel
devido aos baixos teores, podemos concluir que a equacao de Peng-Robinson

pode ser utilizada para o atual processo.
lll.2.1.1 - Equacao de Estado Peng-Robinson

A equacdo de estado de Peng-Robinson, apds ser manipulada e
colocada em func¢do do fator de compressibilidade, fica sendo definida como
funcao dos parametros A e B, que serao definidos posteriormente, e do fator de
compressibilidade (Z) :
23 — z2%*(B-1) + z*(A-3B?-2B) + (-AB+B%+B%) = 0 ........coovioeoeeeeeee, (1)

Onde: z = PV/RT A=a,P/R?T? B=b,P/RT

Os fatores a;j € b;, para componentes puros, podem ser obtidos pelas

seguintes relagdes:

2 TR e o (T (2)
D1 = 0.08664* RT critica/Poritica. -seeesesesreeeseseserisseseseesesssesessessessssessesessesesesssenenens (3)
Onde:

Acritica = 0.42747 * RPT gritica” | Porfticar-ssesesesesrsseresesessssssisasisesessessssessssssessssssseseas (4)
0 = [T AT/ Toritica) [Peeeeeeeerereeeeeseereeeeeseeseseeeseseeses s seeeseesenssesessenesensasaneeesenes (5)
Mi = 0.480 + 1.574 Wi — 0.176 Wi (6)
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A regra de mistura utilizada € mostrada a seguir:

LN D i i VTSSOSO PRPR (7)
B = S XM Dl ettt en s en e enees (8)
Onde

Q= (1-01) * VAA] , 1] cvovererirereieeeee ettt (9)

O calculo dos coeficientes de fugacidade (9) da fase liquida e da fase
vapor € feito pela equagédo a seguir, substituindo apenas as propriedades do
liquido ou do vapor:

Ing,j = b/b*(Z1-1) = In(Z4-B) — A/B*(2/a * ¥x; * & — bi/b) * IN(1+B/Z1) vvveovc.... (10)

Onde Z; é a raiz referente a fase liquida ou fase vapor provenientes da

expressdo da compressibilidade.

lll.2.2 — Caracterizacao da Carga

A complexidade quimica do petrdleo é muito grande, sendo formado por
diferentes hidrocarbonetos com diversas propriedades quimicas diferentes. Por
isso existem algumas formas de caracterizagcao do petroleo:

ll.2.2.1 - ° API

E uma escala comumente utilizada na indistria do petréleo. Este valor é

obtido pela seguinte relacéo:

5
“API = 45 131.5

d1s6154
Logo, para que seja caracterizado o °API do éleo, basta que se faga uma
analise de densidade relativa, a qual é a relacao entre a massa especifica do

6leo e massa especifica de um padrao.
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lll.2.2.2 — Pseudo-Componentes

Devido a grande variedade de hidrocarbonetos que compde o petroleo,
ndo € possivel caracterizar este em termos de componentes puros. Desta
forma, os componentes do petroleo sdo agrupados em fragdes de petrdleo que
sdo misturas complexas de hidrocarbonetos sendo identificadas pela
determinacao, de maneira indireta e experimental, de propriedades médias [1].

Para que estes pseudo-componentes sejam caracterizados sao

utilizadas a curva PEV e a curva de densidades.

Este tipo de representacdo € muito utilizada nos simuladores de
processo, onde é importante uma caracterizacdo apenas representativa do

Oleo.
I11.2.2.3 — Curva PEV

E o procedimento conhecido como Ponto de Ebulicdo Verdadeira, onde
o petroleo € separado em fragdes de acordo com o ponto de ebuli¢ao.

E em geral conduzida com retirada de produto & temperatura constante,
que obtém melhor separacdo, porém pode ser também feita a volume

constante.

O RAT utilizado no simulador sera do 6leo Hamaca, cujas propriedades

estdo mostrados na tabela Ill.2 e no anexo | do presente trabalho.

Tabela lll.2 — Propriedades do RAT Hamaca [8]

°API 12,8
Densidade 0,9807
Viscosidade @100C (cSt) 119
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Para este RAT ser caracterizado no HYSYS® foi utilizado a curva de

destilacdo PEV mostrada na figura Ill.2. Os dados que originaram esta curva, e

serao utilizados no HYSYS®, estdo mostrados na Tabela Ill.3.

Tabela lll.3 — Curva PEV do RAT do 6leo Hamaca [8]

%Vol | T(°C)
Inicio 340
5 357
10 371
30 431
50 493
70 676
90 987
95 1171
Final Final
Curva PEV
1.200
1.100
1.000

900

800

700

TEMPERATURA (2C)

600

500 /
400

—

300

c 10 20 30 40 50

60 70

% VOLUMETRICA

80

90

100

==L rvaPEVY

Figura lll.2— Curva PEV do RAT do 6leo Hamaca

Com estes dados foi gerada uma mistura de pseudo-componentes que

irdo representar o RAT na simulacao. Os pseudo-componentes bem como suas

fracoes molares estdo mostrados na tabela lll.4:
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Tabela lll.4 — Composicao (Fragdo Molar) do RAT Hamaca obtida pela curva
de destilacao

PSEUDOS [FRACAO MOLAR |CARACTERIZAGAO DAS FRACOES
NBP(0)348 0,07 Leve
NBP(0)362 0,08 Leve
NBP(0)376 0,07 Leve
NBP(0)391 0,07 Leve
NBP(0)405 0,06 Leve
NBP(0)420 0,06 Leve
NBP(0)441 0,11 Leve
NBP(0)468 0,11 Leve
NBP(0)494 0,06 Leve
NBP(0)523 0,04 Médio
NBP(0)551 0,03 Médio
NBP(0)579 0,02 Médio
NBP(0)607 0,02 Médio
NBP(0)635 0,02 Pesado
NBP(0)676 0,03 Pesado
NBP(0)733 0,02 Pesado
NBP(0)790 0,02 Pesado
NBP(0)847 0,02 Pesado
NBP(0)903 0,02 Pesado
NBP(0)960 0,02 Pesado
NBP(0)1016 0,02 Pesado
NBP(0)1072 0,02 Pesado

11l.2.3 - Principais Dados de Entrada

Foi utilizada uma relagéo de 15:1 entre o solvente e a carga. Entdo, uma

vez fixada a vazao de carga, foi calculada a vazédo de propano. Como premissa

foi adotada uma perda de carga de 69kPa para cada equipamento da unidade

A tabela 1.5 mostra os dados de entrada no HYSYS® para a simulacao

que foi executada:
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111.3 — Resultados

Tabela lll.5 — Dados da simulacéo

GERAL
Modelo Termodinamico Peng Robinson
RAT
Temperatura (°C) 370
Presséo (kPa) 4450
Vazao (kg/h) 9807
PROPANO
Temperatura (°C) 100
Presséo (kPa) 4450
Vazéo (kg/h) 147110
TORRE ABSORVEDORA
Presséo Topo (kPa) 4381
Pressédo no Fundo (kPa) 4450
N° de Pratos: 13
OUTROS PARAMETROS
Temperatura de entrada na 140
Vélvula (°C)
Pressédo de entrada no vaso
separador (kPA) 4043

Segue na tabela IIl.6, a composicdo do produto da extracdo dos

hidrocarbonetos do RAT pelo propano supercritico.
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Tabela lll.6 — Resultados da simulagéo

CARGA RAT (kgmole/h) Classificagdo |Produto de Topo (kgmole/h) % Recuperagao
NPB348 1,28088 Leve 1,28088 100,0000
NPB362 1,48858 Leve 1,48858 100,0000
NPB376 1,41732 Leve 1,41732 100,0000
NPB391 1,31863 Leve 1,31863 100,0000
NPB405 1,26194 Leve 1,26194 100,0000
NPB420 1,20070 Leve 1,20070 100,0000
NPB441 2,15676 Leve 2,15676 100,0000
NPB468 2,07916 Leve 2,07916 100,0000
NPB494 1,19750 Leve 1,19750 100,0000
NPB523 0,78276 Médio 0,78276 100,0000
NPB551 0,60247 Médio 0,60247 100,0000
NPB579 0,48568 Médio 0,48566 99,9956
NPB607 0,40869 Médio 0,39781 97,3379
NPB635 0,35468 Pesado 0,18311 51,6266
NPB676 0,57586 Pesado 0,09574 16,6258
NPB733 0,46178 Pesado 0,01648 3,5687
NPB790 0,41376 Pesado 0,00306 0,7400
NPB847 0,39535 Pesado 0,00057 0,1449
NPB903 0,39688 Pesado 0,00011 0,0285
NPB960 0,41607 Pesado 0,00002 0,0058
NPB1016 0,46012 Pesado 0,00001 0,0015
NPB1072 0,41287 Pesado 0,00000 0,0006

Pela tabela 111.6, vemos que para as condi¢gdes da simulacéo, todos os

leves e aproximadamente todos os médios foram extraidos, ficando apenas as

fragcbes mais pesadas como residuo.

Apresenta-se abaixo um resumo das condicbes de operacao dos

equipamentos do fluxograma:

1 - Coluna de Extracao (T-100)
- AP = 69,0 kPa
- Numero de Estagios: 13

- Presséo no topo da coluna: 4381 kPa

- Pressao no fundo da coluna: 4450 kPa

2- Bomba (P-100)

- Eficiéncia Adiabatica: 75%

- AP = 4349,0 kPa
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- Poténcia: 21,35 kW
- Capacidade: 13,26 m*/h

3 — Vaso de Flash (V-101)
- Presséo de Operacao: 4043 kPa
- Temperatura de Operagao: 138°C

4 — Trocadores de Calor

4.1 — E-100

- AP Casco: 69 kPa

- AP Tubo: 69 kPa

- Temperatura de entrada do solvente: 145,3 °C

- Temperatura de saida do solvente: 100,0°C

- Temperatura de entrada da agua de resfriamento: 31°C
- Temperatura de saida da agua de resfriamento: 43°C

- Vazdo de agua de resfriamento: 5,1019*10° kg/h

- Carga Térmica: 2,639 * 10" kd/h

4.2 - E-102

- AP Casco: 69 kPa

- AP Tubo: 69 kPa

- Temperatura de entrada do fluido de processo: 250°C

- Temperatura de saida do fluido de processo: 140°C

- Temperatura de entrada da agua de resfriamento: 31°C
- Temperatura de saida da agua de resfriamento: 43°C

- Vazao de agua de resfriamento: 8,8969*10° kg/h

- Carga Térmica: 4,602 * 10" kd/h

4.3 - E-103

- AP Casco: 69 kPa

- AP Tubo: 69 kPa

- Temperatura de entrada do fluido de processo: 397,4°C
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- Temperatura de saida do fluido de processo: 250°C

- Temperatura de entrada da agua de resfriamento: 31°C
- Temperatura de saida da agua de resfriamento: 43°C

- Vazao de agua de resfriamento: 1,3262*10° kg/h

- Carga Térmica: 6,859 * 10" kJ/h

5- Compressor (K-100)

- Eficiéncia Adiabatica: 75%
- AP = 476,0 kPa

- Poténcia: 331,43 kW

- Capacidade: 288,9 m3/h

lll.4 — Comparacao com Destilacao a Vacuo

De forma a validar a simulacao, foi plotada a curva de destilagdo do
Residuo de vacuo da literatura e comparado com a mesma curva, porém

retirada da simulagdo (corrente residuo). A figura 11l.3 mostra estas duas

curvas.
Curva de Destilacao TBP
1400
1200 .
p
1000 !
. |
5 800 u “
g u ¢
g 600 - X & [BP Literaturz
E HTBP SIMULADA
400
200
U]
0 20 40 50 80 100
% Vol

Figura Il.3 - Curva de destilagcdo TPB: RV [7] x Simulada
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Os valores mostrados na figura 1.3 estdo bem préximos, o que é uma
indicacdo que os dois processos sdao semelhantes. Portanto, podemos
considerar que a corrente mostrada € similar a corrente do RV e sendo a
mesma carga considerada, os produtos obtidos sdo também os mesmos. Neste
caso, porém, os produtos tipicos da unidade de destilagdo a vacuo (GOL e
GOP) estdo misturados na corrente de topo da torre de absorgéo.

No préoximo capitulo sera procedida uma otimizacdo a partir destes
resultados para que consigamos obter os valores 6timos da razdo Propano /
RAT, das condicbées do RAT e das condicbes do propano, além disso, esta
curva de destilacdo sera melhorada, pretendendo aproximar ainda mais o

desempenho do processo simulado com a destilacado a vacuo.
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IV- OTIMIZACAO

IV.1 — Teoria

Otimizar significa buscar a solugao 6tima de um problema. Otimizacao, a
busca da solugéo 6tima [10].

E comum que problemas de dimensionamento, seja de equipamento ou
de um processo completo, passem por uma etapa de otimizagao. Isto se deve
ao fato de um problema poder apresentar mais de uma solucao e, portanto,

todas as variaveis devem ser escolhidas baseadas no valor 6timo.
Alguns elementos sdo comuns a qualquer problema de otimizagao [10]:

e Variaveis de Decisdo: sdo as variaveis do processo manipuladas
para que se atinja a solugdo otima. Elas sdo as chamadas
variaveis de projeto e correspondem em numero aos graus de
liberdade do problema.

e (Critéerio: € o que vai definir o valor 6timo. Pode ser de natureza
econdmica, de desempenho, etc.

e Funcao Objetivo: é a expressdo matematica que reflete o critério
de otimizacdo escolhido, em funcdo das variaveis. Esta funcao
serd minimizada ou maximizada.

e Restricoes: sdo os limites estabelecidos pelo sistema fisico.

Podem ser restricdes de igualdade ou desigualdade.

IV.2 — Funcao Objetivo

Uma fungéo objetivo pode assumir diversas formas, dependendo das
caracteristicas do problema em questdao. No presente trabalho, optou-se por
um critério de natureza econbémica. Portanto, foi proposta uma funcdo que
inclui os custos dos principais equipamentos e os custos das utilidades,
conforme equagéao 11:
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F(x) = (Custo do Propano + Custo de Utilidades + Custo dos Equipamentos) /
kg de produto extraido ..........ooviiiiiiiiie (11)
IV.2.1 — Propano

Seu custo no processo é calculado pela multiplicacdo da vazao pelo

preco, conforme equagao 12.

Preco do Propano: 0,89 US$ / kg
Vazao : Variavel

Custo = Vaza0 X PreGo ....ouviiiiiiieee e (12)

1V.2.2 — Utilidade

O processo utiliza apenas uma utilidade, agua de resfriamento, nos 3
trocadores de calor da unidade. Desta forma, o custo da utlidade sera
calculado novamente pela multiplicagdo da vazdo pelo preco, conforme

equacao 12.

Atendendo a tendéncia atual de reaproveitamento maximo de agua, foi
considerada uma agua de resfriamento vinda de uma torre de resfriamento,

Cujo preco segue abaixo:

Preco da Agua de Resfriamento [14]: 0,03 $ / 1000 gal
Vazao : Variavel
IV.2.3 — Equipamentos

Nao foi considerada, nesta fungao objetivo, a torre de absor¢éo, uma vez
que o numero de pratos serda mantido fixo e o seu dimensionamento nao é

alterado consideravelmente durante a otimizagéo ndo afetando.
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Foi usado um conjunto de dados propostos por Rudd & Watson [11], que
apesar de serem do ano de 1961, € um conjunto consistente de dados
largamente utilizado na resolucdo de problemas de otimizagdo na industria

quimica. Este conjunto se baseia na equacao 13:

lei = lebi * (Q/QU)M e (13)
Onde:

leni — Custo para uma capacidade de referéncia Qu;;

Mi — Fator experimental de escala;

Qypi— Capacidade de referéncia;

Na tabela IV.1 se encontram os valores de Ig, € Qi para os diferentes

equipamentos:

Tabela IV.1 — Fatores de custo para os Equipamentos [11]
Equipamento leb ($, 1961) Qb Faixa de Q M
Sopradores
1 psi 360 70 cfm 70 - 1400 0,46
7 psi 6900 1400 cfm 1400 - 6000 | 0,35
Caldeira 9800 4000 4000 - 20000 | 0,67
Centrifugas
Aco Carbono 28700 40 in (cesta) 40 - 66 0,81
Aco Inoxidavel 43000 40 in 40 - 66 0,63
Compressor 80000 240 hp 240 - 2000 0,29
Cristalizador 22100 10 t/d 10 - 1000 0,63
Evaporadores (pelicula) 9200 4 ft2 4-9 0,24
11200 9 ft2 9-33 0,36
17900 33 ft2 33 -66 0,55
Filtros-Prensa 800 10 ft2 10 - 300 0,85
Trocadores de Calor
Casco e Tubo 1350 50 ft2 50 - 300 0,48
Tubos Aletados 5400 700 ft2 700 - 3000 0,58
Refervedor 4070 400 ft2 400 - 600 0,25
Misturador 3900 15 hp 15-25 0,19
Vasos de Pressao 1060 3000 Ib 3000 - 6000 0,6
(Aco Carbono) 4830 30000lb | 30000 - 100000 | 0,8
Bombas Centrifugas 1300 10 hp 10 - 25 0,68
(ligas) 2480 25 hp 25-100 0,86
Tanques
Aco Carbono 240 300 gal 300 - 1400 0,66
Aco Inoxidavel 730 150 150 - 500 0,69
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IV.2.2.1 — Trocadores de Calor

A equagédo 13 serd considerada para o custo dos 3 trocadores de calor
casco e tubo.

De acordo com a tabela V.2, para os trocadores de calor (Resfriadores),
utilizando dgua como fluido frio, de acordo com o fluido quente temos uma faixa
de valor de coeficiente global de transferéncia de calor (U). Foi escolhido um
valor médio de U para o calculo da area de troca térmica a partir do valor de
UA dado pela simulacéo.

Tabela IV.2 - Estimativas de Coeficiente de Transferéncia de calor global para
trocadores de calor casco e tubo [12]

Fluide guente Flulde frio U [(W/m KD
Trocadores .
hgua Agua 800 - 1500
Solv. Org. Solv. Org. 100 - 300
Jdieos Leves Dleos Leves 100 - 400
fOievs Pesados OUlecs Pesados S0 - 300
Uases Gases 10 - a0
Resfriadores
Soiv. Org. Agua 250 - 750
Oleos Leves Agua 350 - 84D
Cleos IPesados Agua 60 - 300
Casaes Agun 20 - 300
Salv, Qrg. Salmoura 150 = 500
Agua Ar 300 - 450
Org. Leves Ar 300 - 70O
Org. Pesados L Ar ' o, U'S0°- 150
Gases (até¢ 10 bar) Ar LtoB0 - 100
Gases (até 30 bar) At 100 = 300
Aquecedores
vapor Agua "1500 - 4000
Yapor Solv. Org. L8500 - 1400
Vapor - (Oleos Leves 300 - 900
Vapor . (Oleos Pesados 60 - 430
Vapor GCasgeg . 30 - 300
Dowtherm Jleos Pesados 50 - 300
Dot herm Gases 20 - 240
Condensadores
Vapores AgUasas Agua 1000 -~ 1500
Vapores Org. Aguz To0 - 1000
Vapores Org. AT 300 - 500
Vaporizadores
Vagor Spi. AquOosas 1009 - 1500
Vapor Crg. _eves 900 - 1200
Vapor Org. Pesados 00 - 500
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Estes valores de U escolhidos e os valores de UA retirados da simulagao

estdo mostrados a seguir para cada trocador da unidade simulada:

e E-100 - Propano Reciclado — U = 500 W/m"2*K -> UA =
3,16*105 kJ/°C*h = 87805,6 W/K

e E-102 - Oleo Leve extraido — U = 625 W/m"2*K > UA = 3,04 *
1075 kJ/°C*h = 844444 W/K

e E-103 - Oleo Leve extraido — U = 625 W/m"2*K > UA = 2,489 *
1075 kJ/°C*h = 67972,2 W/K

A partir desses dados, foram calculadas as areas de troca térmica
estimadas de cada trocador. Este célculo estd mostrado a seguir:

E-100 > UA = 87805,6 = 500 * A => A = 175,6 m? = 1890,1 ft°

E-102 > UA = 844444 = 625 * A => A = 135,1 m? = 1454,2 ft°

E-103 > UA =67972,2=625* A => A =108,8 m* = 1171,1 ft?

De acordo com a tabela IV.2, para trocadores de calor 700ft* < A < 3000
ft?, os valores dos coeficientes deixam a equacdo (3), para o custo dos 3
trocadores de calor da unidade, conforme mostrado a seguir na equacéo 14:

lgi = 5400 * (QU700)%%8 ... (14)

1V.2.2.1.2 — Compressor

A equacéo 15, a seguir, sera considerada para o custo do compressor
da unidade. [11]

lgi = 80000 * (QI/240)%%.......oeeeeeeeeeeeeeeeee e (15)
Valido para 240 hp < Qi < 2000 hp
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1V.2.2.1.3 — Bomba

A equacdo 16, a seguir, sera considerada para o custo da bomba da
unidade. [11]

lgi = 2480 * (QU/25)%%......oeeeeeeeeeeee e (16)
Valido para 25 hp < Qi < 100 hp

1V.2.2.1.3 — Vaso

A equacao 17, a seguir, sera considerada para o custo do vaso da
unidade. [11]

lgi = 4830 * (Q; /30000)%0. ... (17)
Valido para 30000 Ib < Qi < 100000 Ib

Para obter o valor do peso do vaso, foi considerado este cheio de agua

(p=1000 kg/m®), 0 que é um procedimento comum em projetos de engenharia.

IV.3 — Pesquisa de Variaveis de Decisao

Uma vez estabelecida a funcao objetivo, falta encontrar as variaveis do
processo que, alteradas, mais afetam a funcdo objetivo. A partir dai, estas
variaveis serdo manipuladas em busca da solugdo 6tima (Minimizacdo de
Custos). De acordo com estudos anteriores, algumas varidveis operacionais
afetam mais o processo e por isso deseja-se investigar a influéncia destas, que

sdo:

1- Razao Solvente / Carga
2- Temperatura da Carga

3
4- Temperatura do Solvente
5

Pressao da Carga

Pressdo do Solvente
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Para isso, no HYSYS®, foi executada uma analise de sensibilidade das

variaveis de estudo para a funcao objetivo proposta, por simplicidade, alterando

uma variavel, mantendo as outras conforme os valores da simulacao inicial e
observando o valor da fung&o objetivo. As tabelas (1V.3, IV.4, IV.5, IV.6 e IV.7)
e graficos (IV.1, IV.2, IV.3, IV.4 e IV.5) abaixo mostram esta andlise de

sensibilidade.

Tabela IV.3 - Variacdo da Raz&o Solvente / Carga

Razao Solvente / Carga

Vazao de propano (kg/h)

Custo / kg extraido

1,22 12000 R$ 26,32
1,50 14711 R$ 23,13
2,25 22067 R$ 19,76
3,00 29422 R$ 19,06
3,75 36778 R$ 19,36
4,50 44133 R$ 19,82
5,25 51489 R$ 20,84
6,00 58844 R$ 21,94
7,50 73555 R$ 24,31
9,00 88266 R$ 26,73
10,50 102977 R$ 29,21
12,00 117688 R$ 31,69
13,50 132399 R$ 34,15
15,00 147110 R$ 36,64
16,50 161821 R$ 39,14
18,00 176532 R$ 41,61
19,50 191243 R$ 44,07
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Custo [ kg Extraido

Analise de Sensibilidade - Razao Solvente /

RS 50,00
RS 45,00
RS 40,00
RS 35,00
RS 30,00
RS 25,00
RS 20,00
RS 15,00
RS 10,00

RS 5,00

RS 0,00

Carga
el -~
e
Y Pl
\ "/
0,00 5,00 10,00 15,00 20,00 25,00

Raz3o Solvente / Carga

Figura IV.1 - Analise de Sensibilidade da Raz&o Solvente/Carga

Tabela IV.4 - Variacdo da Temperatura da Carga

Temperatura do RAT (°C) Custo / kg extraido
325 R$ 36,62
330 R$ 36,62
335 R$ 36,63
340 R$ 36,63
345 R$ 36,63
350 R$ 36,63
355 R$ 36,63
360 R$ 36,64
365 R$ 36,64
370 R$ 36,64
375 R$ 36,64
380 R$ 36,65
385 R$ 36,65
390 R$ 36,65
395 R$ 36,65
400 R$ 36,66
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Custo / kg Extraido

Anadlise de Sensibilidade - Temperatura do RAT

RS 70,00

RS 60,00

RS 50,00

RS 40,00

RS 30,00

RS 20,00

R5 10,00

R$ 0,00
300 320 340 360 380 400 420

Temperaturado RAT

Figura IV.2 - Andlise de Sensibilidade da Temperatura da Carga

Tabela IV.5 - Variacdo da Press&o da Carga

Pressao do RAT (kPa) Custo / kg extraido
3500 R$ 36,08
4000 R$ 36,38
4450 R$ 36,64
5000 R$ 36,93
6000 R$ 37,42
7500 R$ 38,06
8000 R$ 38,26
10000 R$ 38,97




Custo / kg Extraido

Analise de Sensibilidade - Pressao do RAT

RS 70,00

RS 60,00

RS 50,00

RS 40,00

RS 30,00

RS 20,00

RS 10,00

RS 0,00

o
L

o
¢
L g
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4000 5000 6000 /004 B000 Elelely] 10000

Pressao do RAT

11000

Figura IV.3 - Analise de Sensibilidade da Press&o da Carga

Tabela IV.6 - Variacdo da Temperatura do Solvente

Temperatura do Propano (°C) Custo / kg extraido
100 R$ 36,64
105 R$ 36,24
110 R$ 36,01
115 R$ 35,82
120 R$ 35,64
125 R$ 35,46
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Custo / kg Extraido

Anadlise de Sensibilidade - Temperaturado
Propano

RS 70,00

RS 60,00
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Figura IV.4 - Analise de Sensibilidade da Temperatura do Solvente

Tabela IV.7 - Variacdo da Presséo do Solvente

Pressdo do PROPANO(kPa) Custo / kg extraido
4430 R$ 36,59
4450 R$ 36,64
5000 R$ 37,18
6000 R$ 37,36
7000 R$ 37,46
8000 R$ 37,53
10000 R$ 37,64
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Analise de Sensibilidade - Pressao do
PROPANO
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Figura IV.5 - Analise de Sensibilidade da Presséo do Solvente

Baseado nos resultados obtidos nas tabelas IV.3, IV.4,IV.5,IV.6 e IV.7 e
nas figuras IV.1, IV.2, IV.3, IV.4 e IV.5 vemos que a fungdo objetivo proposta é
sensivel apenas a variagées da vazao de propano e, portanto, esta sera a

Unica variavel de decisao a ser usada durante a otimizagao.

IV.4 — Otimizador HYSYS®

O HYSYS® possui um otimizador multivariavel acoplado a simulacées
em estado estacionario. O programa funciona determinando maximos e
minimos de fung¢des objetivos, manipulando variaveis de projetos escolhidas

pelo usuario, a partir de um processo ja convergido [13].

Neste otimizador existem diversos modos de otimizacdo. O escolhido
para este trabalho foi o ORIGINAL, por sua maior simplicidade operacional,

sem prejuizo da qualidade dos resultados [13].

Para o otimizador ORIGINAL, existem ainda alguns métodos de
otimizag&o que diferem pelas técnicas de busca da solugdo 6tima, utilizando ou
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nao derivadas, utilizando programacdées e ainda os que unem 2 outros

métodos. Os principais esquemas de otimizagao disponiveis no HYSYS® sao:

- BOX;

- SQP;

- Mixed;

- Fletcher Reeves / Quasi-Newton

Tabela IV.8 - Aplicacdo dos métodos de otimizagao [13]

Sem Restrigoes ([Rest.de Desigualdade [Rest. de Igualdade |Derivadas
BOX X X
sQP X X X X
Mixed X X
Fletcher - Reeves X X
Quasi - Newton X X

Neste trabalho foi escolhido o método SQP por ser considerado o mais
eficiente para minimizacdo com restrices lineares e néo lineares, quando
existem poucas variaveis de projeto e é dado um bom valor inicial. Além disso,

de acordo com a tabela IV.8 este método € aplicavel a qualquer problema [13].

O método SQP minimiza fungbes pelas aproximagfes quadraticas da
funcdo lagrangeana, a qual estd submetida a aproximagbes lineares das
restricdes. A matriz das segundas derivadas da fungéo lagrangeana é estimada
automaticamente. Além disso, um procedimento de busca linear € usado para

forcar a convergéncia.

Alguns aspectos devem ser bem definidos para que o otimizador
ORIGINAL do HYSYS® funcione de maneira satisfatoria. S&o eles:

e Limites consistentes da variavel primdria > S&o extremamente
importantes, pois estes valores sdo necessarios para evitar uma
situacdo fisicamente ndo realizavel. As variaveis sdo escaladas entre
zero e 1 no algoritmo otimizador usando estes valores.

e Na falta de convergéncia de alguma restricdo deve-se aumentar o valor

da penalidade da variavel.
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IV.5 — Otimizacao no HYSYS®
IV.5.1 — Entrada de Dados

Para operar o otimizador € necessario entrar com alguns dados
diretamente no programa como as variaveis primarias, a funcao objetivo e as

restricdes.

As varidveis importantes para a otimizacdo foram retiradas da
simulagéo, e colocadas numa planilha no interior do HYSYS. Além destas, o
preco das utilidades também foi colocado nesta planilha. Estas variaveis estéo
listadas na tabela IV.9.

Tabela IV.9 - Variaveis de otimizacao
Dados

Vazao Propano (kg/h)
Vazao de Agua E-100 (kg/h)
UA E-100 (kJ/°C h)
Vazao de Agua E-102 (kg/h)
UA E-102 (kJ/°C h)
Vazao de Agua E-103 (kg/h)
UA E-103 (kJ/°C h)
Compressor K-100 (kW)
Bomba (kW)
Peso do Vaso (Ib)

Outros Fatores
Preco Propano
Preco Agua Resfriamento

Nesta mesma planilha séo calculados os custos dos equipamentos, das
utilidades e por fim o valor da fungdo objetivo. O otimizador do HYSYS®
trabalha em conjunto com esta planilha, lendo a fungdo objetivo a cada
variagcao da variavel primaria, e assim vai fazendo suas itera¢cdes conforme o
método de otimizacdo utilizado. A figura IV.6 mostra a planilha com os dados

necessarios para a otimizacao.
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Cunent Cel

Imported From: |[PROFAND

Al Wariable: |Mass Flow l—

\
A B E 1] E F H | J K

1 Il 1.471e+005kash Wazao Propano Extrato | 1.533e+005 kg/h u U& Convertido Area [it"2)
2 5.102e+005 ka/h Agua E-100 Fropano | 1.471e+005 kath E-100 500.0 | B.781e+004 kJ/T+ 1890 m2
3 3161 e+005 kJ/C-H L& E-100
4 E-102 B25.0 | B447e+004 kJ/CH+ 1455 m2
5 E-103 625.0 | £.739e+004 kJ/C-+ 1171 m2
3 8.697e+005 kath Agua E-102
7 3.041e+005 kJ/CT-F Us E-102
) 1.326e+006 kg/h Agua E-103 Utilidades
] 2.448e+005 kJ/C-H L& E-103 1.489e+005
10 3314 kW | Compressor K-100
1 21.35 ki Bomba Commpressor
12 4.336e+004
13 Outros Fatores
14 Freco Propana 0.8300 $/ka Trocador
15 Prego Agua Resf. 3000e-002 $ /1000 gal SE08 E-100
16 Ry 1068
17 8254 E-102 »2% 1090
18 7277 E-103 <2% 1047
19 Bomba
20 37 46 kg/m3 2821 Custo TOTAL 3E.64 Cost/m3 T06E kg/m3 519.4 kg/m3
21
22 M&s 2007 1374 Wago Wazao de Gas 1897 ACT_m3/h
23 Diametra [m) 2216 Wazao de Gas | 0.5547 ACT_m3th
24 Albura () 6,649 LD 3.000
25 Wolurne [m3] 2666 Rha L 798.1 ka/m3
26 Peso o/ dgua (Ib] 5 B5Re+004 Rho G 7332 kg/m3
e Custo 802z fator 01500

IV.5.2 — Configuracao do Otimizador

Figura IV.6 - Planilha de calculo HYSYS®

O primeiro passo foi a escolha do modelo de otimizagdo ORIGINAL. A

figura IV.7 mostra a sele¢gao do modelo.

Data Modet
f« Original
" Hyprotech SOF
" MDC Optim
(" MDC DataRecon

(" Selection Optimization

[~ Online

Optimizer Configuratior

Figura IV.7 — Configuragao do modelo de otimizacao

Em seguida foram relacionadas as variaveis primarias do problema,

assim como seus limites superior e inferior. No presente trabalho a Unica

variavel primaria é a vazao de propano e esta foi adicionada a otimizagao. O

limite inferior foi estabelecido por critérios de operacao da coluna de extracao.

Desta forma, para valores préximos de 42.000 kg/h a coluna ja ndo extrai todos

0s compostos de interesse e por isso o limite inferior foi fixado neste valor. Ja

para o limite superior, foi colocado um valor bem alto de forma que extraisse
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todos os componentes do RAT. Este valor foi fixado como 20.000.000 kg/h. A
figura IV.8 mostra a entrada da variavel primaria.

wi Optimizer =3 (Hcw 53

Adjusted (Primany) Yariables

Object Y anable Description Low Bound Current ¥ alue High Bound ResetValue | Enabled
FROPAND | tags Flow 4. 200e+004 4.999e+004 2.000e+007 <empty: rd

Add... Edit... | Delete | Sawve Current Reset Curent

Configuration Valiahles| Functionz J Parameters JMonitor J

Figura IV.8 — Variavel Primaria

O préximo passo foi a inclusdo da fungcéo objetivo e as restricbes do
problema no otimizador do HYSYS®.

A fungdo objetivo foi escrita na planilha de célculo comentada
anteriormente, e nesta etapa € apenas colocada a célula onde esta sera
calculada. Ja as restricdes devem ser desenvolvidas nesta etapa. No presente
trabalho foram colocadas 2 restricdes para a otimizagdo, ambas relacionadas
com a qualidade do residuo da torre de extracdo. Para compararmos o atual
processo com a destilagdo a vacuo foi estipulado que o residuo da extracao
supercritica deveria ser o mesmo que o residuo de vacuo. O critério de
comparacgao foi a densidade do residuo. No caso do RV este valor para o 6leo
em questao € de 1068,2 kg/m3. Dai, foi estipulada uma faixa de 2% de
variagdo em cima deste valor para a otimizagdo. Os valores utilizados foram
1046,8 kg/m3 e 1089,6 kg/m3, inferior e superior respectivamente. A restricao
relacionada ao limite inferior foi chamada de restricdo 1 e o limite superior de
restricdo 2. A figura IV.9 mostra a escolha da fung¢ao objetivo e das restrigoes.
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Cell 120 s Minimize

Current Value | 206231342 " Maximize

Constraint Functions

Rur  LHS Cell | Current Walue| Cond | RHS Cell | Current ¥ alue| Penalty Walue Add
1] J20 10435 | k18 1046.8 1.0000
2 J20 10495 | « k17 1083.6 1.0000 Delete

Figura IV.9 — Funcgéo Objetivo e Restricoes

Por ultimo, os seguintes parametros, com seus respectivos significados,

foram ajustados:

Esquema de Otimizagéo;

Maximum Functions Evaluations: E o nimero maximo de vezes que é
feita a busca pelo valor 6timo em cada iteracao, ja que em cada iteragao
a porgéo relevante do processo é resolvida diversas vezes dependendo
do esquema de otimizagao e do numero de variaveis primarias.
Tolerancia: Valor com o qual o HYSYS® compara as mudangas da
funcéo objetivo e das variaveis primarias normalizadas.

Maximum Iterations: NUmero maximo de iteragbes para alcangar o valor
6timo.

Maximum Change/lteration: E a maxima variacdo permitida nas variaveis
primarias normalizadas em cada iteracao.

Shift A / Shift B: Parametros relacionados com a escolha de proximas
iteracdes (diregdo e valor). O otimizador move cada variavel primaria
com um valor de Xshitr, € isso explica a escolha por valores baixos destes

parametros.

Desta forma os seguintes valores foram escolhidos para os parametros

do otimizador:

Método de Otimizagéo: SQP
Maximum Functions Evaluations: 300
Tolerancia: 0,00001

Maximum lterations: 30
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e Maximum Change/Iteration: 0,1 (10%)

e Shift A/ Shift B: 0,0004

A figura IV.10 mostra a configuragdo do otimizador ORIGINAL no

HYSYS®.

Optimizer Parameters

Scheme SOF

h aximurn Funchion Evaluations 200
T olerance 1.000e-05
b asirnuinn Iterations 30
b awirnuim Change//Iteration 0.1000
Shift & 1.000e-04
Shift B 1.000e-04

Figura IV.10 - Configuragdo do Otimizador

1V.5.3 — Resultado da Otimizacao

A tabela IV.10 mostra as iteragdes realizadas até atingir o valor 6timo da

funcdo objetivo (razdo solvente / RAT). Além disso, mostra a distancia entre os

valores das restricdes e seus valores desejados.

Tabela IV.10 — Resultado da Otimizagao: lteracbes

Iteragcdo| Raz&o Solv./Oleo | Funcéo Objetiva | Vazdo Massica (kg/h) | Restricdo 1 | Restricdo 2
1 15,00 36,64 147110,0000 18,67 24,06
2 14,87 36,43 145873,0904 18,60 24,13
3 12,51 32,53 122715,3810 16,65 26,08
4 8,59 26,07 84270,9912 11,92 30,80
5 7,61 24,49 74608,3441 10,01 32,72
6 7,61 24,49 74608,3441 10,01 32,72
7 7,61 24,49 74608,3441 10,01 32,72
8 7,61 24,49 74608,3441 10,01 32,72
9 7,61 24,49 74608,3441 10,01 32,72
10 5,10 20,62 49968,8379 2,67 40,06
11 5,10 20,62 49987,3262 2,71 40,02

Apesar de o valor da relagao solvente carga de 20,62 ter sido alcangada

nas iteragbes 10 e 11, o valor étimo encontrado foi o de 49968,8 kg/h,

conforme marcado na tabela IV.10. Isto porque esta vazdo de propano é

inferior ao da iteracdo 11. O valor pode ser considerado 6timo, pois ambas as
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restricbes foram obedecidas e ainda as variagdes da funcao objetivo préximo

deste valor foram baixas.

A tabela IV.11 mostra os percentuais de cada componente extraido do
RAT. Nesta tabela podemos observar que aproximadamente 100% dos
componentes leves foram extraidos, e a partir dos componentes médios a
extracdo nao foi total. Entre os pesados, aproximadamente nenhum

componente foi extraido.

Tabela IV.11 — Resultado da Otimizagdo: Componentes Extraidos

((:kzrrgnilim— Classificagao Pro(i;tr?]ciz /:]'fpo % Recuperagao
NPB348 1,28088 Leve 1,2809 100,00
NPB362 1,48858 Leve 1,4886 100,00
NPB376 1,41732 Leve 1,4173 100,00
NPB391 1,31863 Leve 1,3186 100,00
NPB405 1,26194 Leve 1,2619 100,00
NPB420 1,20070 Leve 1,2007 100,00
NPB441 2,15676 Leve 2,1568 100,00
NPB468 2,07916 Leve 2,0792 100,00
NPB494 1,19750 Leve 1,1974 100,00
NPB523 0,78276 Médio 0,7697 98,34
NPB551 0,60247 Médio 0,3341 55,46
NPB579 0,48568 Médio 0,1223 25,19
NPB607 0,40869 Médio 0,0521 12,75
NPB635 0,35468 Pesado 0,0232 6,54
NPB676 0,57586 Pesado 0,0138 2,39
NPB733 0,46178 Pesado 0,0025 0,55
NPB790 0,41376 Pesado 0,0005 0,12
NPB847 0,39535 Pesado 0,0001 0,03
NPB903 0,39688 Pesado 0,0000 0,01
NPB960 0,41607 Pesado 0,0000 0,00
NPB1016 0,46012 Pesado 0,0000 0,00
NPB1072 0,41287 Pesado 0,0000 0,00

A segquir, de forma a comparar o desempenho da unidade simulada com
a unidade de destilacdo a vacuo, foi tragado num mesmo grafico a curva de
destilacdo TBP do residuo de vacuo [8], e a mesma curva da corrente de fundo
da torre absorvedora (Residuo). Esta comparagao € mostrada na figura IV.11.
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Figura IV.11 - Curva de Destilagcdo TBP (RV x Simulado)

Pela figura IV.11 vemos que o comportamento da corrente simulada é
bastante similar a corrente de residuo de vacuo encontrada na literatura. O
comportamento diferente mostrado no inicio da curva é devido a presenca de
propano misturado nesta corrente. Ja o comportamento diferente no final da
curva pode ser devido a algum problema do modelo termodinamico, uma vez

que estamos trabalhando em temperaturas da ordem de 1000°C.

Comparando com a figura 1.3, vemos 0os mesmos comportamentos nas
extremidades, porém o comportamento mostrado na figura IV.11 é mais preciso
em relacdo aos dados da literatura, o que mostra que a otimizagédo alcangou
seu objetivo de encontrar o custo minimo do processo aliado ao melhor

desempenho, ou seja, similar ao da unidade de destilagdo atmosférica.

Uma vez provada a viabilidade técnica do processo, no proximo capitulo
sera feita uma analise de viabilidade econémica.
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V — ANALISE ECONOMICA

Existem 2 principais maneiras de se fazer estimativas econémicas de um
processo: Aproximada e Detalhada. A detalhada € usada em estagios
avancados de um projeto, sendo conduzida por especialistas com base em
informagbes detalhadas sobre o processo. Em estagios iniciais de um projeto
uma estimativa apenas aproximada pode ser feita, sendo importante para um
levantamento de ordem de grandeza do investimento. Neste estagio, muitos
fatores empiricos sdo usados na tentativa de se aproximar do valor real do
investimento. [10]

O investimento direto inclui os custos de instalacdo tanto do OSBL
(Outside Battery Limits) quanto do ISBL (Inside Battery Limits). O investimento
em ISBL é aquele realizado na aquisicdo, transporte e instalacdo dos
equipamentos principais que compdem o0 processo. Este calculo inclui
isolamento, pintura, instrumentagcdo, tubulacdes, valvulas, equipamentos e
material elétrico. O calculo do ISBL € executado somando-se o0 preco de
compra de todos os equipamentos e multiplicando este somatério por 3 fatores,
conforme a equagéo 18. [10]

ISBL = f1 * 0™ fL *EIEi ceeeeeeeiee e (18)

Onde:
lei — preco de compra do equipamento i, estimado em um determinado ano, em
uma determinada regiao;
fr — fator experimental de transferéncia de regiao, na qual foi estimado o preco,
para a regido onde sera realizada a instalacao;
fp — fator de atualizacédo dos pregos para o ano vigente;
f_— fator experimental que considera a aquisicdo de outros itens indispensaveis
a instalacdo dos equipamentos, como isolamento térmico, tubulacdes, entre

outros.
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No trabalho atual o fator fr, referente a transferéncia de regido sera
negligenciado por se tratar de uma estimativa de custos apenas preliminar.
Desta forma, o valor de fr usado sera 1.

O fator fL, também chamado de fator de Lang, sera utilizado da forma
mais simples, de acordo com o tipo de processamento, conforme tabela V.1.
Estimativa do fator de Lang mais complexa e precisa consiste no emprego de

fator individual referentes a itens especificos.

Tabela V.1 — Fator de Lang [10]

Tipo de Processamento fL
Sélido 3,9

Sélido e fluido 4,1
Fluido 4.8

No trabalho atual, por se tratar de um processamento de fluido, vai ser

utilizado um valor de f_ = 4,8.

O fator fp, referente a atualizagdo dos precos, serd usado em cada

equipamento, ao se calcular os custos individuais.

O caélculo destas estimativas aproximadas, portanto, comegam com o
célculo das dimensdes dos principais equipamentos da planta, e entéo,
utilizando correlagdes de custo, podemos estimar o custo de compra de cada
equipamento. Em seguida usamos fatores de instalacdao para estimar o custo
dos equipamentos instalados (ISBL). Também devemos estimar o custo para a
operacao da planta, calculando principalmente os custos de utilidades e
matérias-primas. Combinando todos estes custos, obtemos uma estimativa do

investimento.

V.1 - Estimativa de Custos de Equipamentos

Os custos dos equipamentos de uma planta representam a maior parte

dos investimento diretos do onsite (ISBL). Valores precisos destes custos,
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entretanto, s6 podem ser obtidos com os fornecedores dos equipamentos.
Porém, em estagios de projetos conceituais ainda nao se tem informagdes
suficientes para uma cotacao por parte dos fornecedores e desta maneira, uma
estimativa de custos de um projeto deve sempre passar por calculos
preliminares de custos dos equipamentos.

A maior parte dos métodos usados na estimativa de custos de
equipamentos usam correlacées baseadas em dados obtidos no passado.
Essas expressdoes sdo, em geral, fungdes de dados de projeto dos
equipamentos, tais como areas, poténcias e cargas térmicas. Essas
correlagdes de custos sdo largamente utilizadas em estimativas de custos de
projetos basicos, e envolvem uma precisdo na faixa de -15% a +30%. Esta
precisdo tende a aumentar quando o projeto alcanca o estagio de
detalhamento, chegando neste estagio a uma precisdo entre -5% a +15%.
[13]

Para o presente trabalho, onde visamos apenas uma avaliagao
preliminar do custo da planta, vamos usar correlagbes que levam em conta o

preco médio de mercado e o tamanho dos equipamentos.

V.1.1- Correlacoes de GUTHRIE

Um conjunto de correlagdes de custo, baseado em dados de quarenta e
dois projetos de plantas de processo, foi publicado em 1969 por GUTHRIE.
Essas correlagbes incluem informacdées de aquisicdo e de instalagdao dos
principais equipamentos utilizados nas industrias quimicas. [14]

As correlagdes de GUTHRIE possuem maior quantidade de informacdes
que a maioria das correlacbes de custos disponiveis na literatura, mesmo
sendo tdo simples de usar quanto as demais existentes [14]. Por isso, mesmo
tendo sido desenvolvida em 1968, estas correlacbes ainda continuam sendo

usadas atualmente.
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Porém, de forma a atualizar as correlagdes de custo pela inflacao, varios

métodos podem ser usados, 0os quais envolvem, em geral, a multiplicacdo do

custo basico em um ano base pela razdo entre o indice de custo de algum

outro ano e o indice do ano base. Um dos indices deste tipo foi publicado por

Marshall e Swift (M&S) e é atualizado anualmente pela revista Chemical

Engineering. O valor inicial deste indice foi de 100 (1926) e em 2007 o valor foi

de 1373,5, o qual sera utilizado para atualizar os pregos neste trabalho.

A figura V.1 mostra a variagdo de alguns indices de atualizagdo de

precos para estimativas de custos especificos, dentre estes vemos o indice

Marshall e Swift para custos de equipamentos.
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V.1.2 -Vaso

V.1.2.1 — Dimensionamento do Vaso

O V-101 separa uma corrente com vazao massica de 55462 kg/h, dos
quais 49255 kg/h sdo de vapor, o que representa 88,8% de vazao massica de
gas. Por isso, o V-101 considerado como sendo um vaso de gas e assim, 0
calculo das dimensdes foi baseado em manual de dimensionamento de vasos
de gas da Petrobras [16]. O calculo é feito utilizando as equagbes 19 e 20, a

seguir:

vmax = fator * 0,3048 * \ (rhol — rhog)/rh0g .......ccceeereieeeeeeeeee e, (19)
Onde: fator — Constante de velocidade, ft/s
fator = 0,15 ft/s (sem demister)
= 0,35 ft/s (se o interno for “Wire-mesh”)

= 0,45 ft/s (se o interno for “Tp-Vane”)
rhol — Massa especifica do liquido, kg/m3
rhog — Massa especifica do géas, kg/m3
vmax — Velocidade maxima do gas, m/s

di = V(4 * QUPL)/(TT * VIMAX) ©ereeeeeeeeeceeeeee e ee st eesn s nenans (20)

Onde: qvpt — Vazao de gas nas condi¢des de operacao do vaso, m3/s

di — Diédmetro interno do vaso, m
Foi tomada como premissa uma relagdo L/D (Altura/Diametro) de 3,
indicada em projetos de engenharia para vasos separadores, visando a que o

arraste de liquido pelo vapor seja minimo.

A planilha a seguir (Tabela V.2) mostra o célculo das dimensdes e

volume do V-101.
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Tabela V.2 - Calculo das dimensdes do V-101

DADOS DE ENTRADA
Vazao de Gas (m3/h) 672,14
Vazao de Gas (m3/s) 0,19
L/D 3
p Liquido (kg/m3) 788,48
p Gas (kg/m3) 73,283
fator (ft/s) 0,15

CALCULOS
Vmax (m/s) 0,1428
Didmetro (m) 1,2901
Altura (m) 3,8703
Volume (m3) 5,0592

V.1.2.2 — Custo do V-101

A correlacao de GUTHRIE utilizada para o célculo do custo instalado do

vaso V-101 é mostrada na equacao 21:

Custo = (M&S/280) * (101,9*D'%6*H%892%(Fc 42 18) ......cvcvevieeeee (21)
Onde: Fc=Fp * Fm

As tabelas V.4 e V.5 mostram a variagéao dos fatores Fp e Fm de acordo

com a pressao de projeto e o material do vaso respectivamente.

A pressado de projeto do vaso sera calculada conforme a tabela V.3,
onde a pressdo de operacdo manométrica (Pmom) é dada em kgf/cm? e a
pressao de projeto é calculada na mesma unidade. Desta forma, sendo a
pressao de operacao do vaso de 4043 kPa, a pressao de projeto é resultado do

produto desta pressao por 1,15, resultando em 47,4 kgf/cm2 g.

55



Tabela V.3 - Célculo de pressao de projeto (kgf/cm2)

Pressdo maxima de Pressio de projeto
operagio (Pom) {(Ppm)
0 <Pmom < 2 3,5
2 < Pmom < 14 Pmom + 2
14 <Pmom < 100 Pmom * 1,15
Pmom = 100 Pmom * 1,1

Assim, temos pela tabela V.4 que o valor de Fp é de 1,8 (674,2 psi). Ja

para o material do vaso foi escolhido ago carbono, resultando num valor de Fm

de 1,0 pela tabela V.5. Assim, o valor do fator Fc é de 1,8.

Tabela V.4 - Variagcao do fator Fp com pressao

Pressao (psi) Fp
Até 50 1,00
100 1,05
200 1,15
300 1,20
400 1,35
500 1,45
600 1,60
700 1,80
800 1,90
900 2,30
1000 2,50

Tabela V.5 - Variagdo do fator Fm com o material

Material

Ago Carbono

Aco Inox

Monel

Titanio

Fm

]

2,25

3,89

4,25

O calculo do custo instalado do vaso é mostrado a seguir:

Tabela V.6 - Calculo do custo do Vaso

D (m) 1,290

H (m) 3,870

Fc 1,6
Custo (US$) | $67.497,49




V.1.3 - Bomba

Nao foi encontrada na literatura uma correlagdo de GUTHRIE utilizada
para o calculo do custo de bombas. Por isso, esse custo sera estimado através
da mesma equagcdo utilizada no capitulo IV, mesmo esta sendo menos precisa,
com a incorporacao da atualizacao dos precos. A equacao utilizada portanto é
a equagao 4

O calculo do custo de compra da bomba € mostrado a seguir:

Tabela V.7 - Calculo do custo da Bomba
Poténcia (kJ/h) 76860
Poténcia (hp) 28,6319
Custo (US$) 13670,52

V.1.4 — Compressor

A correlagdo de GUTHRIE utilizada para o célculo do custo instalado do
compressor € mostrada na equagao 22:

Custo = (M&S/280)*(517,5)*(bhp)®®2* (FC +2 ,11)..ccvcveeeeieceeerecens (22)
Onde Fc = Fd

A tabela V.8 mostra a variacdo do valor de Fd, conforme o tipo de
compressor. No atual trabalho foi escolhido um compressor centrifugo com

motor, € assim o valor de Fd € igual a 1.

Tabela V.8 - Variagédo do fator Fd com o tipo de compressor

Tipo de Compressor Fd
Centrifugo, motor 1,00
Alternativo, vapor 1,07
Centrifugo, turbina 1,15
Alternativo, motor 1,29
Alternativo, gas 1,82
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O custo do compressor foi calculado a seguir:

Tabela V.9 - Calculo do custo da Bomba

Poténcia (kW) 111,563
Poténcia (bhp) 149,608
Custo (US$9) $479.517,35

V.1.5 — Trocadores de Calor

A correlagcédo de GUTHRIE utilizada para o calculo do custo instalado dos
trocadores de calor é mostrada na equagao 23:

Custo = (M&S/280)*(101,3*A%%%* (FC + 2,29) ....coveeeeeeeeeereeeereeeeees (23)
Onde Fc = (Fd+Fp)*Fm

A pressao de projeto dos trocadores foi estimada conforme a tabela 21 e
os valores de Fd, Fp e Fm sdo obtidos nas tabelas V.10, V.11 e V.12,
respectivamente. No atual trabalho foram escolhidos 3 trocadores com
cabecote flutuante e feixes de tubo removivel (AES), com casco e tubo de aco
carbono. Os valores selecionados no atual trabalho sdo mostrados na tabela
V.13.

Tabela V.10 - Variacdo do Fator Fd com tipo de trocador

Tipo de Trocador Fd
Kettle, Reboiler 1,35
Cabecote Flutuante 1
Tubo U 0,85
Tubo fixo 0,8

Tabela V.11 - Variac&o do fator Fp com a pressao de projeto

Presséo de Projeto (psi) Fp
Até 50 0
300 0,1

400 0,25

800 0,52

1000 0,55
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Tabela V.12 - Variac&o do fator Fm com o material do trocador

Aco Carbono| Acgo Aco Inox | Aco
Material (Casco / Tubo) / Ago Carbono /| /Aco |Carbono
Carbono | Aco Inox Inox / Monel

Fm 1,00 2,81 3,75 3,10

O calculo do custo dos trocadores de calor da unidade simulada é

mostrado na tabela V.13.

Tabela V.13 - Calculo do custo dos Trocadores de calor

E-100 E-102 E-103
Presséo de operacao (kPa a) 6069 5862 5931
Presséo de Projeto (psia) 1009,1 974,8 986,3
Fp 0,55 0,55 0,55
Fm 1 1 1
Fd 1 1 1
Fc 1,55 1,55 1,55
UA (kj/°C m2 h) 106500 110000 87480
UA (W/K) 29586 30558 24302
U (W/m"2*K ) 500 625 625
Area (m"2) 59,17 48,89 38,88
Area (ft"2) 636,92 526,28 418,53
Custo (US$) $126.934,70 | $112.128,72 | $96.616,72

V.1.6 — Torre de Absorcao

V.1.6.1 — Dimensionamento da T-100

A torre de absorcao tera suas principais dimensdes (diametro e altura)

estimadas a partir de procedimento descrito em [17]. A equacado 14 foi utilizada

para calcular o diametro da coluna:

D = [4/7* (VIVE)]™2 oo, (14)

Onde: V = Taxa de Vapor (ft%/s)

V.= Velocidade do vapor (ft/s)

O valor de V; é obtido através do grafico mostrado na figura V.2.
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Figura V.2 - Grafico para obtencao da velocidade do vapor [17]

Para o valor de v. ser obtido, como fica claro na figura V.2, sao

necessarios os seguintes dados:

ew - Razao entre o peso de liquido alimentado / peso de vapor na

coluna

o - Tensao de superficie do liquido (dyn/cm)

S’ - Distancia entre pratos

O valor de ew foi assumido conforme sugerido em [17], em valores entre

0,001 e 0,5 Ib/lb. O valor da distancia entre pratos (S’) também foi estipulado

conforme um valor tipico informado em [17]. J& o valor da tensao superficial foi

retirado da simulagédo (corrente de alimentacdo de RAT). Estes valores séo

mostrados a seguir:

ew 0,05
o 11,385|dyn/cm
S' 12]in

Com estes valores, foi obtido um valor de V. = 4ft/s, a partir da figura

V.2. Em seguida foi calculado, a partir da equacao 14, o diametro da torre de
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absorcao, conforme tabela V.14. A altura foi obtida somando-se as distancias
entre os pratos, para os 13 pratos. Este valor também estd mostrado na tabela
V.14,

Tabela V.14 - Dimensionamento da Torre de Absorcao

ew 5%
o 11,385|dyn/cm
S' 12]in
Ve 41ft/s
Vv 13,53|ft"3/s
Diametro 0,63|m
N de Pratos 13
Altura 3,96|m

V.1.6.2 — Custo da T-100

A correlagdao de GUTHRIE utilizada para o célculo do custo instalado da
torre de absorcao (T-100) que sera utilizada é a mesma utilizada para o célculo
de estimativas de custo para colunas de destilacdo, e esta mostrada na

equacao 25 a seguir:

Custo = (M&S/280) * (101,9*D"%5*H%8%2* (Fc 4+ 2.19) ..o, (25)
Onde: Fc=Fp * Fm

A pressao de projeto da torre de absorcdo foi estimada conforme a
tabela V.3 (pressdo de operagédo de 4450 kPa) e os valores de Fp e Fm séo
obtidos nas tabelas V.15 e V.16, respectivamente. Os valores selecionados no
atual trabalho sdo mostrados na planilha de calculo do custo da torre de

absorcao.

Tabela V.15 - Variacdo do Fator Fp com a pressao de projeto

Pressaode | o4 |400| 200 | 300 | 500|700 |1000
Projeto (psi)

Fp 1,00(1,05] 1,15 [ 1,20 |[1,45]1,80| 2,50

61



Tabela V.16 - Variacdo do Fator Fm com o material do casco da coluna

Material do Casco

Aco Carbono

Aco Inoxidavel

Monel

Titanio

Fm

1,00

2,25

3,89

4,25

O célculo do custo instalado da torre de absorgéo da unidade simulada é
mostrado a seguir. Foi considerado que o custo instalado dos internos da torre
€ de 20% do custo instalado do vaso. [10]

Tabela V.17 - Calculo do custo da torre de absorcao

Fp 2,50
Fm 1,00
Fc 3,5
Didmetro (m) 0,63
Altura (m) 3,96
Custo (US$) $58.146,26

V.2 -ISBL

Apobs o célculo dos custos dos equipamentos e a atualizacdo do precos,

podemos calcular o valor do ISBL. Este calculo é feito a partir da equagao 18.

A tabela V.18, a seguir, mostra o calculo do valor do ISBL. Note que
apenas o custo da bomba foi multiplicado pelo fator de Lang (f), j& que para os
demais equipamentos, os custos calculados ja levaram em consideragdo o

custo instalado do equipamento.

Tabela V.18 - Calculo do ISBL

Equipamentos | Custo de Compra fL fT Custo Total
V-101 $67.497,49 - 1,0 $67.497,49
Bomba $13.670,52| 4,8 1,0 $65.618,50
E-100 $126.934,70 - 1,0 $126.934,70
E-102 $112.128,72 - 1,0 $112.128,72
E-103 $96.616,72 - 1,0 $96.616,72

Compressor $479.517,35 - 1,0 $479.517,35
Torre $58.146,26 - 1,0 $58.146,26
ISBL $1.006.459,73
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Destaca-se o alto custo do compressor, que representa quase metade
do valor total do ISBL. Os resultados da tabela V.18 sdo mostrados como
percentuais do ISBL para cada equipamento na figura V.3.

% dos Custos do ISBL

Bombe
6%

Figura V.3 - % dos Custos do ISBL

V.3 — Utilidades e Matéria-Prima

Os custos da utilidade e da matéria-prima nao seréo utilizados no calculo
do investimento total, uma vez que estes custos ja estdo considerados na
estimativa do OSBL que sera feita no item V.4. Porém, este célculo sera feito
apenas para demonstrar o valor deste tipo de investimento. O calculo foi feito a
partir da equacéo 26:

Custo = Vazdo de Matéria-Prima * Preco de Matéria-Prima + Vazéao de
Utilidade * Prego de Utilidade .........ccooiiiiieiiieeeee e (26)

A tabela V.19, a seguir, mostra o calculo dos custos de Utilidade e
Matéria-Prima:
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Tabela V.19 - Célculo do custo de utilidade / matéria-prima

Matéria Prima: Propano
Valor (US$/kg) 0,89
Vazao (kg/h) 49987
Custo (US$/h) $44.488,43
Utilidade: Agua de Resfriamento
Valor (US$ / 1000 gal) 0,03
Vazio E-100 17196
(kg/h) E-102 32185
E-103 470060
Custo (US$/h) $3.424,89
TOTAL (US$/h) | $47.913,32

V.4 - Investimento Total

O investimento total corresponde ao somatério de recursos
comprometidos com o empreendimento. E o resultado da soma do
Investimento fixo, do capital de giro e do investimento para a partida. O
investimento fixo corresponde ao somatério dos recursos necessarios para a
construgdo do processo, incluindo o investimento direto (material necessario
para a montagem das instalagbes) e o investimento indireto. O capital de giro
significa o capital necessario para manter a planta em operagdo na
eventualidade de interrupgdes de produgédo ocorrerem. O investimento para a
partida serve para cobrir custos antes de a planta entrar em operacédo e no
momento de entrada em operacao. [10]

O OSBL é o investimento em itens que sao relacionados com o
processo, porém nao estdo localizados dentro da area de processamento.
Inclui as edificacbes para abrigar os equipamentos, edificacdes gerais, servicos
gerais, servigos de utilidades, armazenamento de produto e matéria prima e
investimento no terreno onde a planta esta localizada. No trabalho atual, sera
estimado como 45% do ISBL, conforme recomendado em [10].
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Além do Investimento direto (ISBL + OSBL), temos o investimento
indireto que inclui despesas com o projeto, construgdo e despesas eventuais.
Novamente estes valores serdo estimados conforme [10]:

Copréprios = 0,05 lgireto
Ceventuais = 0,20 lireto

Iindireto = 0,25 |direto

Ainda devem ser incluidas estimativas do capital de giro, que é o recurso
necessario a operagao da planta, incluindo matéria-prima em estoque, produtos
em estoque, contas a receber, impostos, contas a pagar e caixa para despesas
gerais. Serd estimado em 15% do investimento total, conforme [10]. Por fim o
investimento para partida, que compreende 0s recursos adicionais para
pessoal na partida, para perdas eventuais e modificacbes na partida. Sera

estimado em 10% do investimento fixo.

Os valores de cada um destes parametros estimados, assim como o
valor do Investimento total se encontram na tabela V.20.

Tabela V.20 - Célculo do Investimento Total

ISBL $1.006.459,73

OSBL $452.906,88(45% do ISBL
Investimento direto $1.459.366,62|ISBL + OSBL
Investimento indireto $364.841,65|25% | direto
Investimento fixo $1.824.208,27

Investimento Partida $182.420,83[10% fixo
Capital de Giro $300.994,36(15% ltotal
INVESTIMENTO TOTAL $2.307.623,46

V.5 — Analise de Viabilidade Economica

A seguir foi executada uma comparagédo do investimento total calculado
para a nova unidade proposta, com dados da literatura para custos de uma
unidade de destilagdo a vacuo, de mesma capacidade. Esta analise sera feita a
partir de um gréfico de custo de 1999, da U.S. Gulf Coast [3]. A partir do custo
retirado do grafico para certa capacidade de processamento, sera feito uma
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extrapolacdo para igual capacidade da unidade simulada a partir de
procedimento de levantamento de custos descrito em [15].

Uma vez igualada a capacidade de processamento, o custo da unidade
de destilagdo a vacuo serd comparada com o investimento total estimado da
unidade simulada. Assim, serd analisada a viabilidade econbémica do novo

processo, uma vez que ambos exercem 0 mesmo Servigo.

V.5.1 — Investimento Total da unidade de Destilacdao a Vacuo

A figura V.4 mostra a variagdo do custo de uma unidade de destilagéo a
vacuo com a carga processada na unidade. Este custo inclui: [3]

1- Todas as facilidades requeridas para produzir um gaséleo de vacuo
limpo;

2- Sistema de ejetores de 3 estagios para operagdo da zona de flash
entre 30 mmHg e 40 mmHg;

3- Resfriadores e trocadores de calor para reduzir o gasoéleo de vacuo

para a temperatura ambiente;
Estes custos n&o incluem:

1- Agua de resfriamento, vapor e fornecimento de energia;

2- Resfriadores de fundo (204 °C);

3- Pré-aquecedor de carga até 354°C (assumindo carga vinda
diretamente da unidade de destilagdo atmosférica);

4- Tratamento e disposicao final da agua acida;

5- Estocagem de carga e de produto;

6- Producéao de 6leos lubrificantes.
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Figura V.4 - Custo de investimento de uma unidade de Destilagao a vacuo
(1999 U.S. Gulf Coast)

Sera utilizados como carga da unidade de destilagdo a vacuo 100.000
bpd (cem mil barris de petréleo por dia). O custo segundo a figura V.4 é de
60.000.000 (sessenta milhdes de ddlares).

V.5.2 — Estimativa de custo de uma unidade de Destilacao a Vacuo

V.5.2.1 — Método do Fator de Poténcia [15]

Este método é utilizado para estimar a ordem de magnitude do capital
investido em uma nova planta de processo. Esta metodologia utiliza dados
previamente obtidos a partir de custos de unidade semelhante, e assim o

capital investido pode ser estimado pela equacao 27:
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C, — Custo da unidade de interesse

C — Custo da unidade base

R — Capacidade de interesse / capacidade base
X — Fator de capacidade

Os valores do fator de capacidade sdo mostrados na tabela V.21.

Tabela V.21 - Fatores de capacidade para processos de refino [15]
Processo X
Alquilagdo (H2S04) 0,6
Coqueamento Retardado 0,38
Cragueamento Térmico 0,7
Cragueamento Catalitico 0,7
Destilagdo Atmosférica 0,5
Destilacao a Vacuo 0,7
Hidrotratamento 0,65
Reforma 0,6
Polimerizacao 0,58

Como visto na tabela V.21, o valor do fator de capacidade para uma
unidade de destilagao a vacuo é de 0,7.

V.5.2.2 — Calculo do Investimento
A carga de RAT da unidade simulada é de 1509,6 bpd. Portanto a seguir
foi calculado o custo de uma unidade de destilacdo a vacuo com esta mesma

carga, a partir do custo de uma unidade de 100.000 bpd. Este célculo é

mostrado na tabela V.22.
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Tabela V.22 — Calculo do custo da unidade de destilagdo a vacuo

Carga Original (bpd) 100000
Custo Original (1999) R$ 60.000.000,00
Fator de Capacidade (x) 0,7
M&S

1999 1050

2007 1373,5
Custo Original Atualizado (2007) R$ 78.485.714,29
Carga Simulada (bpd) 1509,6

CUSTO FINAL R$ 4.168.635,63

V.5.3 — Viabilidade economica

Os custos calculados para o processo convencional (destilagdo a vacuo)
e para o processo simulado (desasfaltagdo a propano supercritico) foram
comparados. Foi calculado em termos percentuais, a diferenca entre as
estimativas de investimentos.

E importante ressaltar que os dois dados de investimentos calculados
foram obtidos por métodos diferentes de estimativa de investimento. Mesmo
assim, como o interesse no trabalho atual € apenas um levantamento
preliminar de custos para comparacdo, estes dados foram considerados
validos.

A tabela V.23 mostra a comparacdao entre os processos destacados

anteriormente:
Tabela V.23 - Viabilidade Econbmica
Processo Custo
Convencional (Dest. Vacuo) $4.168.635,63
Simulado (EFSC) $2.307.623,46
Diferencga 44,64%

A diferenca entre os custos dos dois processos foi bastante significativa.
Portanto, de acordo com o calculo, o processo proposto se mostrou viavel
economicamente.
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VI- CONCLUSOES E SUGESTOES

O processo desenvolvido tem como objetivo substituir o tradicional
processo de destilacdo a vacuo que, por seus altos custos, ndo vém sendo
utilizado nas novas refinarias da Petrobras que processam o 6leo pesado
nacional. Para este fim, o processo de desasfaltacao a propano supercritico se
mostrou viavel tecnicamente, uma vez que reproduziu os resultados existentes
na literatura para o processo de destilacao a vacuo. Apesar de neste trabalho
nao ter sido feita a separagdo da corrente de produto em gaséleo leve e
pesado, conforme o processo de destilagdo a vacuo, essa separacao é viavel
acrescentando mais um vaso separador na unidade. Foi também demonstrada
a viabilidade econbmica do processo, uma vez que pelo levantamento
econdémico preliminar de custos, o investimento total do novo processo foi da
ordem de 45% menor que o investimento numa unidade de destilagéo a vacuo.
Esta grande diferenca de investimento poderia viabilizar a instalacao desta

unidade mesmo processando um 6leo pesado nacional.

Um aspecto importante do processo € a pressdao de operacdo do
solvente. Esta pressdao deve ser a mais proxima possivel da sua pressao
critica, uma vez que, quando trabalha-se com pressées mais altas, o custo dos
equipamentos (compra e operacao), principalmente do compressor, sobe muito

e pode inviabilizar economicamente o0 processo.

Como sugestao para trabalhos futuros, fica um estudo mais detalhado
do processo, trabalhando com um aumento da carga processada para um valor
real de uma refinaria, otimizando-o energeticamente e executando um

levantamento mais detalhado de custos.

Outra sugestao para trabalhos futuros € a busca do melhor solvente para
0 processo, utilizando desde solventes préximos do propano puros até misturas
de solventes, sempre trabalhando com presséao critica préxima ou inferior a do

propano.
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APENDICE A1

As tabelas mostradas neste apéndice mostram as propriedades do éleo

Hamaca, utilizado nas simulagdes do presente trabalho, disponiveis em [8].

HAMACA - SUMMARY OF MAJOR CUTS

Whaole Light Medium Heavy Kero Atm Light Heawy Wacuum Atm
Crude Maphtha Maphtha Naphtha Gas il VG0 VG0 Resid Resid
TEF Temp At Start, °C Start 10 80 150 200 280 340 450 570 340
TSP Temp A ) End a0 5 200 280 340 450 570 End End
TBP Temp At Start, °F Start 855 175 300 400 500 G40 850 1060 G50
TEP Temp At End, *F End 175 3o 400 500 650 250 1050 End End
Yield at Start, wol% 20 5.8 128 19.8 201 47.8 87.8 8.1 47.8
Yield at End, vol% 5.9 128 18.8 30.1 47.5 ar.e T8.1 100.0 100.0
Yield of Cut (wi% of Crude} 23 58 8.3 =i 171 205 17 248 7.0
ighd of Cut (wol% of Crude) 3.8 7.0 7. 10.2 17.7 20.1 11.2 20.9 52.2
Gravity, “API 26.0 85.0 54.8 44.7 35.8 .0 2.2 18.7 1.0 12.8
Specific Gravity 0.8e5s 0.6535 0.7587 0.8031 0.5458 0.a708 0.8145 0.2352 1.0682 0.8807
Sulfur, wit% 155 0.00 0.00 0.00 001 020 1.31 111 4.50 266
Merzapian Sulfur, ppm a 1 2 [} o 1 1
Mifrogen, ppm 2474 o 0 1 1 50 563 210 203 4327
Hydrogen, with 14.2 16.4 14.5 187 178 17 15.5 134 a7 12.1
Viscosty @ 40 *C (104 *F). o5t 11.02 0.812 1.73 526 a5 142 e 542
Viscosity @ 50 °C (122 *F). o5t a.z2 0.821 1.40 4.13 29 532 2.45E+08 o4
Viscosity @ 100 *C (212 *F), o5t 4.56 0.545 O.e48 172 484 172 1.21E+D5 118
\Viscosity @ 135 °C (275 *F), o5t 3.23 0442 0.452 14 254 8.38 7210 88.8
Freeze Point, *C -82.000 -58.000 -55.000 -31.000
Freeze Point, °F -115 -82 &7 -23
Pour Point, °C 6 -2 -T8 -4 -39 -a 18 144 az
Pour Point, °F 43 -133 -108 24 -38 15 66 262 108
Smoke Point, mm (ASTM) 30 24 20 16
Aniling Point, *C 43 55 54 &5 78 a3
Aniline Point, *F 108 131 130 15 173 =]
Total Acid Mumber, mg KOHg 07 0.0 0.0 0.0 0.0 0.z 12 o0&
Cetane Index, ASTM DETE 3 38 45
Cieseal Index 80 58 47 48 40 30
Charactenzation Facior (H Facior) 11.8 12.9 1.7 11.6 11.5 11.6 11.6 11.8 1.4 11.7
Fesearch Cctane Mumber, Clear &4 hed 50.2
Motor Octane Number, Clear 4.1 528
Parafiins, vol% 4.3 47.8 20.4 283 148
Maphthenes, vol%% 57 428 58.0 435 483
Aromatics, vol 0.0 9.8 114 273 351
Thiophenes, vol 0.0 0.8 g
Molecular Weight 266 103 115 142 23 208 441 1204 420
Gross Heating WValue, MM BTU/bE 604 479 537 5.80 2 584 a.11 523 .58 8.36
Gross Heating Value, koallkg 10820 11810 11210 11080 10200 10810 10500 10580 87580 10280
Gross Heating Valus, MJ'kg 44.7 48.6 46.9 48.3 45 6 452 44,4 44.3 40.9 43.1
Heptane Asphalienes, wit 04 258 1.2
Micro Carbon Residue, wit% 7.3 204 12.8
Ramsbaottom Carbon, with 71 286 12.5
Vanadium, ppm 152 813 287
Mickel, ppm 2 17 T
Iron, pom 13 51 22
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HAMACA - DISTILLATION SUMMARY

Whale Light Medium Heawy Kera Atm Light Heavy Vacuum

Crude Naphtha Maphtha Maphtha Gas il VG0 VG0 Resid

TBF Temp At Start, °C 10 &0 15 200 280 240 450 &70
THP Temp At End, *C &0 150 200 280 240 450 570 End
THF Temp At Start, °F 58 176 300 400 500 850 1080
TBF Temp At End, °F 175 300 400 500 G650 1050 End
“fizld at Start, vol% 2.0 59 12.8 18.2 201 47.8 E7.8 To.1
“izld at End, vol% 5.9 12.8 18.2 30.1 47.8 E7.8 781 100.0
“fizld of Cut (wt™ of Crude) 29 59 8.2 a7 17.1 205 11.7 248
“Wield of Cut (wol% of Cruds) 39 7.0 7 10.2 17.7 201 11.2 209
TEBF Distillation, wol% *C Start 10 20 150 200 280 340 430 570
TS 23 a1 152 207 284 248 438 Sea

Z10% 28 an 156 210 288 L 483 =)t}

C 30% 38 og 166 222 288 aTa 422 (==t}

*C 50% 58 118 178 224 304 g2 482 208

*C T0% 54 138 183 245 an 421 502 Dl

*C 80% 70 148 2m 2585 338 444 5583 1138

*C B5% 71 151 203 2587 338 481 588 1268

*C End =) 160 200 280 240 480 520 End

TBF Distillation. wol% *F Start &0 178 300 400 500 G50 850 1080
FO5% T4 177 308 404 507 &1 857 10081

*F 10% g2 184 312 410 &515 7o =Lt} 1127

*F 30% o8 210 jebc | 432 547 708 aco 1288

*F 50% 138 245 353 453 TE 742 a17 1483

fF T0% 148 277 380 473 (==} Teg =k} 1732

fF 20% 15 285 204 481 528 =kl 1027 2081

fF 95% 180 204 297 488 543 242 1080 2288

°F End 178 320 400 500 530 280 1070 End
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