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A reciclagem plastica segue sendo um tema muito atual em todo o0 mundo. IniUmeras
sdo as formas de se reciclar o plastico pés-consumo e, dependendo do método
utilizado, um grande leque de possibilidades para produtos se abre. Uma das
alternativas para uma reciclagem ambientalmente controlada e que gera produtos de
alto valor de mercado € a pirélise catalitica que pode contribuir significativamente para
a gestdo dos residuos plasticos urbanos uma vez que uma vasta gama de plasticos
pode ser reciclada pelo método. Em compara¢do a métodos mais tradicionais de
reciclagem, a reciclagem quimica ainda nédo esta tdo bem estabelecida ao redor do
mundo, o que evidencia oportunidades no setor. Com isso, o presente trabalho visou
avaliar uma planta com pirélise catalitica em leito fluidizado da fracdo plastica do
residuo sélido urbano, utilizando para isso o software Aspen Plus. Como principais
resultados, obteve-se trés correntes de produto, sendo uma corrente com >99 %
(m/m) de compostos aromaticos, outra com >99 %(m/m) de compostos parafinicos e
uma mistura composta exclusivamente por compostos nafténicos e olefinicos, com
composi¢cdo massica respectivamente de 17 %(m/m) e 83 %(m/m). Quanto a analise
energética do processo, foi possivel observar que a queima do coque gerado na
pirélise mais cerca de 4,8% (m/m) dos Leves gerados foram suficientes para suprir a
demanda energética do reator de pirélise. Além disso, a partir da analise pinch foi
possivel verificar que o processo modelado apresentou consumo minimo de utilidades
frias e quentes de respectivamente ~4 MW e ~1 MW.
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Capitulo | — Introducéo

Analisando o avanco da producao de plastico no mundo, verifica-se que entre 1950 e
2017 foram produzidas 9,2 bilhes de toneladas de plastico, sendo 56,9 % produzidos
apos o ano 2000. Tal crescimento acelerado de producgéo ndo foi acompanhado pela
velocidade do setor de reciclagem na absorcdo desse plastico. Apenas 10% de todo

o plastico j& produzido no mundo desde 1950 foi reciclado (Atlas do plastico, 2020).

Estima-se que 75 % de todo plastico produzido ja é residuo, e 37 % deste residuo
plastico ndo esta sendo tratado de forma eficiente. Essa ma gestdo gera numeros
negativos quanto a poluicdo. Estima-se que um terco de todo o plastico ja descartado
se encontra na natureza como polui¢do (WWF, 2019).

Esse cenario de ma gestdo do residuo plastico gera preocupacdes e debates a
respeito do plastico sobre o meio ambiente, mas também indica uma forte
oportunidade para setores que se utilizam desse residuo para geracdo de valor. Em
meio ao cenario exposto, a pirdlise surge como grande esperanca tanto para a
problematica ambiental quanto para o fechamento do ciclo do plastico, gerando
produtos com alto valor agregado que aqueceriam o0 setor de reciclagem e

impulsionariam o mercado.

— Obijetivo

O presente trabalho ira avaliar uma planta para conversao de residuos plasticos
através da pir6lise catalitica em leito fluidizado, utilizando como ferramenta o
simulador comercial, Aspen Plus. Essa tecnologia € uma das alternativas para o
aproveitamento do residuo plastico urbano, utilizando esse material para a geragédo
de produtos com propriedades fisicas e quimicas semelhantes a produtos

comercialmente estabelecidos.
Para alcancar tal objetivo os seguintes objetivos especificos se fazem necessarios:

e Levantamento da geragdo de residuos plasticos no territorio nacional para que

se possa projetar a planta mediante a disponibilidade de residuo plastico;



e Levantamento dos diferentes tipos de reciclagem plastica;
e Estudo aprofundado da pirélise de residuos plasticos;
¢ Andlise inicial de uma possivel integracdo energética da planta levando-se em

consideracao as correntes de processo e a utilizacédo de silica.
O presente trabalho esta divido em cinco capitulos, descritos a seguir:

No Capitulo 2, é feito um levantamento sobre a geracdo de residuos plasticos em
cenario nacional e regional a fim de trazer dados para a definicdo da capacidade de
producdo da planta. Também sdo estudados os tipos de reciclagem plastica
conhecidos no intuito de se levantar suas vantagens e desvantagens, justificando a
escolha da pirélise como técnica de estudo. Por fim, é realizado um estudo sobre a
pirélise de residuos plasticos e todos o0s seus parametros.

O Capitulo 3 visa a descri¢cdo do processo simulado. E exposta a tecnologia utilizada
como referéncia para a modelagem do processo. Nesse capitulo sdo discutidas as
premissas adotadas para a realizacdo da simulacao e também sao abordadas outras
especificacdes da simulacdo como composicdo do plastico usado, rendimento,

eficiéncia e parametros reacionais.

No Capitulo 4 sdo apresentados os resultados obtidos a partir da simulacédo e as
discussbes sobre cada um deles, buscando elucidar a composicao dos produtos

obtidos e a geracdo e consumo de energia da planta.

No ultimo capitulo, finalmente, séo listadas as conclusdes do trabalho assim como

sugestdes de trabalhos futuros.
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Capitulo Il — Revisao Bibliogréafica

2.1 - Residuos Plasticos urbanos e Circularidade

Entre 2010 e 2019 observou-se aumento de aproximadamente 18 % na geracao de
residuo sélido urbano (RSU), subindo de 67 milhdes de toneladas para 79 milhdes de

toneladas geradas em territério nacional (Abrelpe, 2020).

Um estudo gravimeétrico, realizado entre os municipios envolvidos no levantamento da
Abrelpe (2020), apontou que a fracdo plastica representa 16,8 % de todo o RSU
gerado em territério nacional, o que indica um nimero absoluto de aproximadamente
13,3 milhdes de toneladas de residuo plastico urbano produzido no Brasil no ano de
2019 (Abrelpe, 2020).

O estudo supracitado ndo se limitou a um enfoque nacional e realizou um estudo por
regibes e por estados, 0 que € de suma importancia para a analise de instalacao de

polo industrial do presente trabalho.

Observou-se, na divisdo por regides, que a regido sudeste apresenta 0s maiores
nameros de geracdo de RSU. A regido produziu aproximadamente 40 milhdes de
toneladas no ano de 2019, o dobro da regido nordeste, a segunda maior regido em
termos de producdo de RSU (Abrelpe, 2020). Em se tratando de disponibilidade de

residuos plasticos, a regido sudeste mostrou-se como a de maior potencial.

Tomando como base os valores do levantamento de geracdo de RSU para o ano de
2019 nos estados de Sao Paulo e Rio de Janeiro e os dados da gravimetria do RSU
nacional, chega-se ao valor de 1.381.600,92 toneladas por ano de residuo plastico

gerados no estado do Rio de Janeiro e 3.875.730,6 toneladas por ano em Sao Paulo.

O Rio de Janeiro por ser o estado de segunda maior geracao de residuos plasticos a
nivel nacional e sede da universidade, se torna o estado foco no estudo. A avaliacdo

da planta tomara como base os valores expostos.
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2.2 - Processos de reciclagem do plastico

Uma vez mapeada toda a geracao de residuos plasticos a nivel nacional e estadual,

o foco do trabalho passa a ser os métodos de reciclagem plastica.

Segundo a definicAo adotada pela Environmental Protection Agency (EPA),

reciclagem consiste no processo de coletar e processar materiais que iriam se tornar

rejeito, transformando-os em novos produtos.

A reciclagem plastica pode ser dividida em quatro tipos (AURREKOETXEA et al.,

2001):

Reciclagem priméaria (Pré-consumo): Usada em residuos plasticos de origem
limpa e conhecida, geralmente oriundos de processos industriais. Passam por
processos de moagem (quando normalmente séo transformados em pellets),
lavagem e secagem, sendo injetados ou extrusados para a formacao de novas
pecas com propriedades e eficiéncia semelhantes de pecas feitas com resina

virgem.

Reciclagem secundaria (P6s-consumo): Nessa categoria de reciclagem, a
fracdo plastica é obtida do RSU, passando pelas mesmas etapas de
processamento da reciclagem primaria, porém gerando materiais com
propriedades mais distantes de produtos feitos a partir da resina virgem. Assim
como a reciclagem primaria, também ¢€ categorizada como “reciclagem

mecanica”.

Reciclagem terciaria: Também conhecida como “reciclagem quimica”, esse tipo
de processo visa a quebra das ligacbes quimicas do polimero gerando
moléculas de cadeia menor ou até mesmo 0os mondmeros iniciais, que podem
ser utilizados em outros processos visando a geragdo do mesmo polimero ou

outros.
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¢ Reciclagem quaternaria: Por fim a dltima categoria de reciclagem também
conhecida como ‘“recuperagdo energética” visa a utilizacdo desse residuo

plastico como fonte de energia. Um exemplo seria a incineracao controlada.

A reciclagem priméria e a quaternaria ndo foram debatidas no presente trabalho. A
primeira trata materiais pré-consumo, provenientes de aparas de processos, que nao
s&o descartados (SPINACE; DE PAOLI, 2005) e n&do compdem o RSU.

Embora a quaterndria (recuperacdo energética) apresente vantagens como
(BONNER et al., 1981):

¢ Reducao consideravel do volume do residuo;

e O processo de combustdo permite a geracdo de energia antes presente nas

ligacdes quimicas dos polimeros;

e Caso o material apresente moléculas danosas ao meio ambiente, 0 processo

as degrada em produtos de queima menos agressivos.

Ainda assim existe a problematica ambiental devido as emissdes de tal processo,

sendo assim tal método néo foi considerado no presente estudo.

2.2.1 - Reciclagem mecéanica dos plasticos

Sdo0 muitos 0s aspectos positivos da reciclagem mecanica. A cada tonelada de
material reciclado produzido, reduz-se 1,1 tonelada de residuos plasticos em aterros
(ABIPLAST, 2019). Alem disso, se ganha uma economia de cerca de 75 % em energia
e 450L de &gua (ABIPLAST, 2018).

A reciclagem mecanica pode ser dividida em cinco etapas (SPINACE e DE PAOLI,
2005):

13



Separacao do residuo polimérico: Nessa etapa séo limitados os niveis de

impurezas. Excedendo tais limites, a concentracdo de contaminantes pode
alterar as propriedades do polimero ao final do processo. A separacdo pode
ser automatizada ou manual, dependendo de fatores como custo de mao de
obra, CAPEX do projeto, necessidades do mercado etc. No Brasil, em sua
maioria, as empresas de reciclagem sdo de pequeno porte e somando-se a
isso o fato da mé&o de obra brasileira ser barata leva-se a um cenario onde na

maioria dos casos ha uma separacao manual.

Moagem: ApOs a separacdo 0 material passa por equipamentos com facas
rotativas e peneiras a fim de se formarem “pellets” do material para uma melhor
disposicdo na extrusora ou injetora. Essa uniformizacdo na granulometria
também é de suma importancia para a fusdo uniforme do material na etapa de

reprocessamento.

Lavagem: Esta etapa consiste na lavagem dos pellets com agua ou solucdo
detergente a fim de que eventuais impurezas solUveis remanescentes sejam

retiradas.

Secagem: A retirada de agua remanescente do processo anterior também é
muito importante, pois existem materiais que sofrem hidrélise no
reprocessamento na presenca de agua (ex: poliésteres e poliamidas). Caso a
solucdo detergente também ndo tenha sido completamente retirada na
lavagem, ela pode agir como catalisador dessa hidrélise. A secagem pode ser

feita por processo mecéanico ou térmico.

Reprocessamento: Dependendo-se da utilizagcdo final da peca e das

propriedades que se deseja alcancar, aditivos podem ser adicionados aos
pellets pos-secagem. A essa sub-etapa da-se o nome de “formulagao”. Tais
aditivos podem ser antioxidantes, plastificantes, cargas de reforco etc. Que
geralmente sdo os mesmos utilizados no produto virgem. Apos formulacdo o

material enfim pode ser reprocessado.
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Durante essas etapas, o polimero sofre degradacdes que acabam por acarretar uma
heterogeneidade em sua composicdo. Somando-se a isso ha o fato dos polimeros
pos-consumo apresentarem uma variedade de cores. Tais aspectos fisicos (de
desempenho e visual) tornam a extrusdo como etapa fundamental no
reprocessamento. Ndo é comum que o material v direto para uma etapa de injecdo

ou termoformagem sem que antes tenha passado por uma etapa de extrusao.

2.2.2 - Reciclagem quimica dos plasticos

Genericamente pode se dividir as tecnologias de reciclagem quimica em trés macro-
categorias: métodos de purificacdo a base de solvente; despolimerizacdo quimica e
despolimerizacao térmica (SIMON; MARTIN, 2019).

Poliésteres, poliuretanas e poliamidas sdo mais indicados a serem tratados pelo
meétodo da solvdlise, enquanto métodos térmicos e/ou cataliticos sdo mais indicados
para poliolefinas (SPINACE e DE PAOLI, 2005).

1 - Purificacdo por solvente

Processos baseados na purificacdo por solvente ocorrem devido a solubilidade de um
determinado polimero em um determinado solvente. A peca plastica quando exposta
a um determinado solvente é dissolvida. Ao final do processo uma etapa de purificacdo
€ necessaria para separar o polimero do solvente, que € recolhido como um
precipitado sélido de alta pureza. Por apresentar esta etapa de purificacdo, o método
é indicado para materiais que apresentem pigmentos para colora¢do ou impurezas,
porém o método ndo pode ser utilizado para misturas poliméricas (SIMON; MARTIN,
2019).

Como se pode avaliar, a purificacdo por solvente apresenta algumas problematicas.
Primeiramente, pode-se citar a pureza do produto final, que €& estritamente
dependente da carga inicial. Em seguida tem-se o fato de que por se tratar de uma
extracdo, sempre h4 a possibilidade de se encontrar tracos do solvente no polimero
recuperado e vice-versa. Somando-se a isso, 0 efluente de solvente deve ser tratado

pOs-processo, fator este que aumenta o custo e a toxicidade.
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Por fim, esse modelo de reciclagem ndo agride a qualidade do polimero, porém o
material precisa ser reprocessado apos o fim da reciclagem para que possa se formar
uma nova peca. O stress fisico e térmico acaba por formar um encurtamento das
cadeias poliméricas, sendo assim ndo € um método que permite que o material seja
reciclado infinitamente (SIMON; MARTIN, 2019).

2- Despolimerizacdo quimica

“Despolimerizagao” é o processo contrario ao de polimerizagdo. Em geral € utilizado
em polimeros provenientes de um processo de policondensacao, onde h4 a unido dos
mondmeros com a liberagdo de uma molécula de menor peso molecular (ex: agua,

metanol etc).

Justamente essas ligacbes formadas na condensacdo sdo o0s alvos da
despolimerizacédo, utilizando-se as moléculas menores liberadas no processo como

agente de quebra, calor e podendo ou nao utilizar catalisadores.

Dependendo do solvente utilizado, que sera o agente de quebra, o processo ganha
um nome diferente. Hidrélise quando o solvente for a agua, alcodlise quando o
solvente é um alcool (glicélise se o solvente for o etileno glicol e metandlise se o
solvente for o metanol) e amilose quando o solvente for o amido (SIMON; MARTIN,
2019).

Como a glicélise ocorre em temperaturas relativamente baixas, ap6s a devida
recuperacdo do catalisador pés-reacdo, o mesmo pode ser reutilizado, baixando
assim os custos operacionais (SIMON; MARTIN, 2019).

3 - Despolimerizacdo térmica

A despolimerizacdo térmica consiste no uso do calor para a quebra das ligacdes
quimicas da cadeia polimérica, porém, diferentemente da recuperacgdo energética, ha
uma atmosfera controlada para que se garanta ou a auséncia (pirélise) ou niveis
baixos (gaseificacdo) de oxigénio. Tais processos tém como objetivo transformar o
plastico em sua total composicéo (incluindo aditivos, contaminantes e o polimero em

si) em moléculas menores e mais simples (SIMON; MARTIN, 2019).

Polimeros oriundos de uma poliadigédo (poliolefinas, poliestireno (PS), Poli(metacrilato
de metila) (PMMA)) normalmente sdo mais utilizados nesses processos (SIMON;
MARTIN, 2019).
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E valido ressaltar que se encontra na literatura uma subdivisdo entre os processos de
despolimerizacdo térmica (SIMON; MARTIN, 2019). Despolimerizacao térmica com
temperaturas controladas, podendo ser uma pirGlise a baixa temperatura, e
despolimerizacédo térmica de cragueamento, que basicamente séo pirdlises a altas
temperaturas e a gaseificagdo (SPINACE; DE PAOLI, 2005).

Nos processos de despolimerizacdo térmica controlada séo obtidos 6leos de alto
ponto de ebulicdo como ceras e matéria-prima para geracéo de olefinas. Também sao
produzidos aromaticos e gases leves (SPINACE; DE PAOLI, 2005).

Os processos de despolimerizacdo térmica de cragueamento visam, em geral, a
producdo de monémeros para a producdo de outros plasticos ou combustivel, tendo
como grande vantagem a possibilidade de utilizacdo de uma carga plastica com alto
grau de impureza. Porém destaca-se a grande variedade de produtos como aspecto

negativo, o que gera um custo consideravel em separacao (SIMON; MARTIN, 2019).

Ocorre a degradacao térmica do residuo plastico com a formacdo de uma fracao
liquida (6leos), gasosa (hidrocarbonetos leves) e sélida (coque). Pode ser realizada
na presenca de catalisadores, como zeolitas, buscando-se um aumento no
rendimento e uma maior seletividade nos produtos formados. Por ser uma reacao
endotérmica é necessaria a adicdo de calor (SIMON; MARTIN, 2019), o que nédo
precisa significar um aumento expressivo por fornecimento de energia para a reacgao.
Existem processos de pirélise que realizam integracdo energética em seu projeto
utilizando, por exemplo, o reciclo de catalisador regenerado como fonte de energia
para o reator (ABDELOUAHED et al., 2012).

A gaseificacdo difere da pirdlise pela presenca de oxigénio suficiente para a
combustdo completa para que se ocorra a pirélise e a combustdo no interior do reator.
Além do oxigénio ocorre na presenca de agua a altas temperaturas e gera
predominantemente hidrogénio e monéxido de carbono com pequenas quantidades
de metano e diéxido de carbono (SPINACE; DE PAOLI, 2005). Impurezas como
amonia, acido sulfidrico, NOx, coque também s&o produzidas muitas vezes sendo

necessaria uma etapa de purificacdo pos processo (SIMON; MARTIN, 2019).
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2.3 - Consideracdes

Tomando como base o0 exposto nas secOes anteriores, a Tabela 1 visa resumir
vantagens e desvantagens da reciclagem quimica e mecanica a fim de se justificar a

escolha do presente trabalho.

Tabela 1 - Caracteristicas da reciclagem quimica e mecéanica do plastico.

Aspecto comparado Reciclagem Mecéanica Reciclagem Quimica
Qualidade do produto final &
altamente dependente do
processo de separacio por conta
da presenca de contaminantes e
resinas diferentes

E possivel o
processamento de varios
fipos de resinas plasticas

diferentes

CQuanto ao material a
ser processado

Obtencéo de produtos com

Quanto ao produto Obtencéo de resina plastica alto valor de mercado que
gerado reciclada. Baixo valor de mercado.  podem ser usados na
indastria petroguimica
Poucos exemplos de

empresas que se utilizam

do processo e
implementacéo recente em
escala industrial.

Quanto a utilizacdo do = Processo amplamente difundido
processo no mundo no mundo.

Quanto a demanda

cr Baixa demanda energética. Alta demanda energética.
energética

Fonte: Elaboragéo prépria

A reciclagem mecanica, embora mais barata e muito mais difundida no mundo, néo
consegue atender de forma efetiva a fracao plastica oriunda do RSU sem um sistema
muito eficiente de separacdo e descontaminacao e, além disso, ndo abrange na

totalidade os tipos de plasticos do RSU.

Outro fator sdo os baixos valores das pecas pos-consumo por conta de uma perda de
eficiéncia em comparacgao as pecas feitas de resina virgem caso nao aditivadas. Caso
sejam aditivadas, 0 custo dessa peca excede aqueles de pecas 100 % virgem,

tornando muitas vezes o processo inviavel do ponto de vista econémico.

Por fim, o desafio cientifico do estudo de uma tecnologia ainda ndo difundida no

mundo frente a uma ja muito bem consolidada motivou o trabalho atual.
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Dentre os tipos de reciclagem quimica a purificacdo por solvente apresenta uma
probleméatica em torno do efluente liquido gerado no processo, ndo indo de acordo
com o0s principios do grupo do atual trabalho, sendo assim foi prontamente

descartada.

Um fator relevante ja citado no estudo sobre causas do ndo investimento no setor de
reciclagem é a lucratividade do setor, que esta diretamente ligada ao valor de mercado
dos produtos desse processo. Métodos quimicos que visam a formagcdo de novos
plasticos apresentam inimeras problematicas quanto ao balan¢o econémico positivo
do processo uma vez que os pre¢cos dos materiais recicladas sao superiores ao dos
materiais virgens, ja a pirolise catalitica quando utilizada para a geracéao de produtos
utilizados no setor energético, embora apresente elevados custos, pode ser usada
para gerar produtos de alto valor de mercado para a indUstria petroquimica o que pode

vir a gerar um processo lucrativo.

2.4 - Pirolise dos residuos plasticos

O processo de pirdlise de residuos plasticos consiste basicamente na degradacédo
térmica de longas cadeias poliméricas em moléculas menores, favorecido por altas
taxas de transferéncia de calor em curtos intervalos de tempo, sendo fundamental que
a atmosfera reacional seja isenta de oxigénio (ANUAR SHARUDDIN et al., 2016a).
Sua principal aplicacdo é o tratamento e destinacao final de residuos plasticos, em

que é possivel gerar diversos produtos como 6leos e gases com valor econémico.

Outra importante aplicacdo desse processo consiste no aproveitamento do potencial
energeético dos residuos poliméricos como alternativa a combustéo, que pode implicar
em importantes problemas ambientais como quando ndo ocorre em combustio
completa, geracao de fuligem e gases nocivos como NOx e CO (OKUNOLA A et al.,
2019).

Na pirdlise, diferentemente da reciclagem mecanica, sdo gerados fragmentos de
menor massa molar que possuem diversas aplicacbes, como combustivel para fornos,
19



caldeiras e motores (BRIDGWATER, 2012) ou podem ser utilizados como 6leos de
composicdo semelhante a nafta apos processos de melhoramento (LARRAIN et al.,
2020).

O rendimento e a composi¢cdo dos produtos obtidos durante a pirélise apresentam
importante relagdo com algumas variaveis de processo como temperatura, catalisador
e regime de operacdo. Outro importante fator € o tipo de reator a ser utilizado no

projeto.

2.4.1 - Parametros reacionais

Durante o processo de pirdlise, inUmeras variaveis influenciam a reagdo, como
pressdo, temperatura, tempo de residéncia, catalisadores, relacdo carga/catalisador,
entre outras. Nesta se¢do, sdo discutidas as trés varidveis mais importantes do

sistema reacional, sendo elas: temperatura, catalisador e tempo de residéncia.

A temperatura é um dos parametros operacionais mais importantes da pirolise, uma
vez que ira controlar a reacdo de craqueamento das cadeias poliméricas. As
moléculas de hidrocarbonetos sédo atraidas pelas forcas intermoleculares de Van der
Waals de forma a evitar que se separem. Conforme a temperatura do sistema
aumenta a energia cinética das moléculas aumenta proporcionalmente, fazendo com

gue estas se desprendam uma das outras e evaporem da superficie do material.

O comportamento da degradacdo térmica pode ser medido por termogravimetria,
sendo as principais técnicas a analise termogravimétrica (TGA), responsavel por
medir a variacdo de massa da substancia em funcédo do tempo e da temperatura, e a
analise termogravimétrica diferencial (DTG) que fornece a informacao sobre a etapa
de degradacéo durante o processo, o0 que € mostrado a partir dos picos apresentados

na Figura 1.
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Figura 1 - Curvas tipicas de andlises termogravimétricas de mistura plastica (PVC, PE, PP e
PS). Esquerda: TGA e Direita: DTG.
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Fonte: (LOPEZ et al., 2011).

Um importante desafio para o processo de pirélise se deve ao fato de que cada
material polimérico apresenta temperatura de decomposicao térmica diferente, como
apresentado na Figura 2, além disso, a temperatura influenciara também nas
propriedades fisicas e quimicas do produto a ser obtido, uma vez que baixas
temperaturas implicardo em 6leo de pirdlise de alta viscosidade ao passo que altas
temperaturas favorecerdo o craqgueamento do material em moléculas ainda menores,

resultando produtos gasosos nao condensaveis desfavorecendo a formacao de 6leo.

Figura 2 - Temperatura de decomposi¢éo térmica para diferentes tipos de polimeros.
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Fonte: (LOPEZ et al., 2011)
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Embora a temperatura minima necessaria para a pirolise completa da fracdo plastica
seja de 460 °C, a qualidade do Oleo gerado ainda apresenta problemas,
principalmente a sua elevada viscosidade. Desta forma, Lopez concluiu que a
temperatura étima para o processo de pirdlise de mistura plastica (PE, PP, PS, PVC
e PET) é 500 °C, devido a melhor qualidade do 6leo de pirélise gerado e também pela
menor viscosidade (LOPEZ et al., 2011).

Além da temperatura, outro importante parametro a ser levado em consideracao sédo
os catalisadores. No processo de pirdlise a utilizacdo de catalisadores apresenta o
importante papel de alterar a seletividade reacional, apresentando importante atuacao
no direcionamento da obtencéo de produtos de maior interesse comercial durante a
pirélise de plastico, como os combustiveis diesel e gasolina (RATNASARI; NAHIL;
WILLIAMS, 2017) e olefinas (PETERS; IRIBARREN; DUFOUR, 2015).

Além disso, a utilizacdo deste diminui a energia de ativacdo necessaria para que a
reacao ocorra, consequentemente, menor sera a energia requerida pelo sistema
reacional para que se obtenha os produtos de interesse. No ponto de vista econdmico
esta é uma importante caracteristica deste material, haja vista que reacdes de pir6lise,
normalmente, exigem altas temperaturas reacionais 0 que torna O processo

financeiramente custoso.

S&o dois os principais tipos de catalisadores usados comercialmente, os homogéneos
e o0s heterogéneos. Os catalisadores homogéneos séo aqueles que envolvem reacdes
em apenas uma fase, sendo normalmente classificados como Acidos de Lewis, como
0 AICI3 (IVANOVA et al., 1990). No entanto, os catalisadores mais comumente usados
nas reacodes de pirdlise sdo os do tipo heterogéneo, uma vez que sua separacao dos
produtos obtidos ocorre mais facilmente por intermédio de processos de separacao

(ciclones, filtros etc.).

Os catalisadores heterogéneos podem ser divididos em trés diferentes categorias,
sendo elas os catalisadores zeoliticos, acidos solidos convencionais e catalisadores
mesoestruturados. Dentre estas categorias, 0s trés catalisadores que possuem maior
predominéncia no cenario mundial sdo as zedlitas, catalisadores de craqueamento

catalitico (FCC) e os catalisadores alumino-silicatos.
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As zedlitas s@o descritas como peneiras moleculares cristalinas de alumino-silicatos
ordenados com poros bem definidos e alta capacidade de troca ibnica (ZAREMBA,
SMOLENSKI, 2000). Sua estrutura é formada por arranjo tridimensional onde os
atomos de oxigénio formam os lados dos tetraedros. Existem diferentes tipos de
zeollitas, em que a principal caracteristica de diferenciacdo € a proporcdo de
SiO2/Al203. Esta proporgdo afeta diretamente a reatividade da zedlita, impactando
indiretamente a composicédo dos produtos finais gerados durante a reacdo. Quanto
menor for a razédo SiO2/Al203 maior sera a acidez do catalisador, consequentemente,

maior sera a fracdo de olefinas leves geradas em detrimento a fracdo de
hidrocarbonetos (HC) pesados (ARTETXE et al., 2013).

Além da proporcéo SiO2/Al203, outro importante parametro que diferencia as zeolitas
sdo suas estruturas cristalinas. Neste contexto, diferentes estruturas zeoliticas
despontam, como HZSM-5, HMOR e HUSY (Ultrastable Y Zeolite), no entanto, dentre
estas, a HZSM-5 é a que apresenta melhor desempenho devido a sua capacidade de
proporcionar alta reatividade com baixa taxa de desativacdo (GARFORTH et al.,
1998).

Os catalisadores de FCC sdo em sua larga maioria constituidos de Zedlitas Y
(Faujasitas) suportadas em matriz acida de alumina e silica aderidas pela acéo de
uma substancia ligante (ANGELA et al., 2020). Este tipo de catalisador € normalmente
utilizado no processo de refino de petréleo durante o craqueamento de gasoéleo
pesado em fracbes mais leves como gasolina, diesel e GLP. Sua utilizagcdo no
processo de refino ocorre na Unidade de Craqueamento de Catalitico (UFCC), em que
o catalisador é submetido a elevadas temperaturas no interior do reator de
regeneracao, responsavel pela queima do coque que se deposita em sua superficie
no reator de cragueamento. Neste processo, devido a perda de atividade, parte do
catalisador precisa ser renovada constantemente através da reposi¢do de catalisador
fresco e consequente purga do denominado Catalisador-Gasto (Spent FCC-Catalyst),
que apesar de “gasto” ainda apresenta grande potencial para utilizagdo como
catalisador de pirdlise de plastico (LEE et al., 2002). No entanto, um problema na
utilizacao deste catalisador se deve a variabilidade da composi¢ao de contaminantes
presentes em sua estrutura, uma vez que durante o processo de cragueamento de

petréleo diferentes cargas séo processadas e a quantidade de metais e heteroatomos
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como enxofre, niquel e vanadio podem ser encontrados na carga, o que poderia

comprometer a qualidade do produto da pirdlise.

Alumino-Silicatos consistem em catalisadores acidos amorfos que contém sitios
acidos de Bronsted com atomos ionizaveis de hidrogénio e sitios receptores de
elétrons em sua estrutura. Inversamente ao exposto anteriormente para as zeolitas, a
acidez desses catalisadores € determinada pela razdo molar entre SiO2/AlI203, de
forma que quanto maior for esta razao, maior sera sua acidez (SAKATA et al., 1997).
Apesar de sua acidez poder ser manipulada, esses catalisadores apresentam menor
producdo de fracdo liquida no processo de pirélise quando comparados aos

catalisadores zeoliticos descritos acima.

Por ultimo, outro importante fator na pirélise € o tempo de residéncia, que é definido

como o tempo médio em que as particulas permanecem no interior do reator.

Lopez (LOPEZ et al., 2011) mostrou em seu estudo sobre a influéncia do tempo no
processo de pirolise de plasticos que a conversao completa do plastico ocorre na faixa
de 15 a 30 minutos de reacdo, 0 que sugere que o tempo de residéncia minimo para
gue o plastico seja convertido em produtos seja de 15 minutos. Apesar disso, embora
a conversao da carga plastica seja completa, diferentes tempos de residéncia
superiores aos mencionados irdo influenciar a distribuicAo das moléculas
componentes do produto da pirdlise. Isto ocorre, pois, tempos de residéncia longos
favorecem a conversao de produtos primarios em moléculas menores, favorecendo
assim a formacao produtos termodinamicamente mais estaveis como hidrocarbonetos

de baixo peso molecular (ludlow).

Martinez e colaboradores (MARTINEZ et al., 2013) estudaram o efeito do tempo de
residéncia e da temperatura simultaneamente na distribuicdo das moléculas do
produto da degradacéo térmica de HDPE em atmosfera inerte. De acordo com seu
trabalho, Mastral verificou que o tempo de residéncia se apresenta como um fator
determinante quanto a composi¢édo do produto obtido somente até a temperatura de
685 °C, onde a partir desta temperatura os diferentes tempos de residéncia avaliados
nao apresentaram diferencas significativas quanto ao tamanho de particulas do

produto da pirdlise.
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2.4.2 - Modos de operacao

Os trés principais modos de operacao sdo em batelada, semi-continuos e continuos.

A operacao em batelada, normalmente, consiste em um sistema fechado sem entrada
ou saida de correntes de produto/reagentes. Para o processo de pirolise, € descrito
operacdes em batelada que permitem a saida dos componentes gasosos formados
durante o processo. Neste caso, a operacdo em batelada sera caracterizada pela
operacdo ciclica de alimentacdo de carga, limpeza e recarga. Uma das principais
vantagens desse modo de operacao se deve ao fato de poderem alcancar altas taxas
de conversdo devido ao longo tempo de exposi¢cdo dos reagentes ao calor e/ou
catalisadores. No entanto, como principais desvantagens deste processo tém-se o alto
custo por batelada, variabilidade entre bateladas e dificuldade na produgéo em larga
escala (STRICKER; BELAND, 2014).

Por outro lado, os processos semi-continuos permitem a alimentacédo de reagentes e
a retirada de produtos simultaneamente, mas ndo durante todo o periodo reacional.
Sendo esta uma importante vantagem quanto a seletividade da reacdo. No entanto,
semelhante ao processo de batelada, as desvantagens desse método séo o alto custo
operacional e a dificuldade em produzir grandes quantidades (H. SCOTT FOGLER,
2016).

O regime continuo, semelhantemente ao semi-continuo, permite a retirada e insercao
simultanea, respectivamente, de produtos e reagentes. No entanto, este processo
ocorre durante todo o periodo reacional, sem a necessidade de carregamentos ou
retirada de matéria em etapas, evitando assim a perturbacfes do sistema reacional,
além de apresentar menor custo operacional (STRICKER; BELAND, 2014).

Desta forma, os modos nédo continuos sdo indicados para pirélises térmicas na
finalidade de obter altos rendimentos da fracéo liquida de produtos, uma vez que 0s
parametros de processo podem ser melhor controlados. Ja para pirélises cataliticas,
esses regimes nao sao recomendados devido ao alto potencial de formacao de coque
na superficie externa do catalisador. Assim, as reacdes de pirélise realizadas em
grandes proporcdes serdo favorecidas por sistemas continuos, dada a menor
variabilidade do produto e o menor custo operacional do sistema (KAMINSKY; KIM,

1999).
25



2.4.3 - Reatores de pir6lise

Outro importante fator a ser levado em consideracao no projeto de um processo de
pirdlise sdo os diferentes tipos de reatores que podem ser utilizados. A escolha deste
equipamento apresenta importante papel na condicdo de mistura do plastico com o
catalisador, tempo de residéncia, taxa de transferéncia de calor e eficiéncia da reagao.

Tendo em vista as vantagens trazidas pela utilizacdo dos catalisadores durante o
processo de pirdlise, nesta secdo levaremos em consideracdo apenas as pirolises
cataliticas. Assim, quanto aos tipos de reator que normalmente séo utilizados para o
processo de pirélise catalitica, pode-se dividi-los em duas principais categorias, sendo

elas os reatores de leito fixo e os reatores de leito fluidizado.

O primeiro, usualmente, consiste em empregar catalisador “pelletizado” formando um
leito estatico no interior do reator, apresentado na Figura 3. A partir da diferenca de
pressdo entre a base e o topo do reator os reagentes séo forcados a percolar o leito
entrando em contato com o catalisador. Os principais desafios para o uso desse reator
se devem a distribuicdo irregular das particulas de catalisador e, principalmente, a
necessidade de alto controle na forma da matéria-prima plastica que fluird no leito,
gue pode causar problemas operacionais importantes no processo. Apesar dessas
dificuldades, € comum usar este tipo de reator em escala laboratorial devido as
facilidades tanto de projeto quanto de operacdo em menor escala (SAAD; NAHIL;
WILLIAMS, 2015).
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Figura 3 - Esquema simplificado de um reator de leito fixo.
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Fonte: (SHARUDDIN et al., 2016b).

J& os reatores de leito fluidizado solucionam alguns dos principais problemas dos
reatores de leito fixo, uma vez que o catalisador esta livremente disposto em uma
placa distribuidora no interior do reator e por apresentar menor granulometria que o
catalisador do reator de leito fixo, ao entrar em contato com o gas de fluidificacéo,
torna-se fluido, como representado na Figura 4. Esta caracteristica garante maior
mistura entre as particulas de catalisador e plastico no interior do reator, promovendo
grande area de contato, altas taxas de transferéncia de calor e massa, assim,
reduzindo variabilidades do processo (KAMINSKY; KIM, 1999).

JUNG et al. (2010) observaram em seu estudo sobre pirolise da fragcéo plastica de PP
e PE que os reatores de leito fluidizado apresentaram temperatura reacional constante
ao longo do leito catalitico, com altas taxas de transferéncia de massa e de energia,

garantindo assim um espectro constante de produtos da pirdlise.

Sendo assim, dentre as duas principais categorias de reatores de pirélise discutidas,

em sua revisao bibliografica, SHARUDDIN et al. (2016b) concluiram que para
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processos de pirdlise em escala piloto ou industrial os reatores continuos de leito
fluidizado apresentam-se como a melhor alternativa do ponto de vista econdmico, uma
vez que o catalisador disposto em seu interior pode ser reutilizado diversas vezes sem
a necessidade de interrupcdo do sistema, considerando que o catalisador € um
insumo caro na industria. Além disso, esta categoria de reatores apresenta maior
flexibilidade quando comparada aos reatores de leito fixo, uma vez que 0 processo
apresenta operagcdo continua ndo sendo necessarias interrupcdes para troca de

inventario de catalisador.

Figura 4 - Esquema simplificado de um reator de leito fluidizado.
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Fonte: (SHARUDDIN et al., 2016b).

Apesar da maior flexibilidade do reator de leito fluidizado quanto a reutilizacdo do
catalisador disposto em seu interior, um importante desafio se deve a deposi¢cao
gradual de coque em sua superficie externa, que aos poucos vai bloqueando os poros
cataliticos e diminuindo as taxas reacionais (MULLEN; DORADO; BOATENG, 2018).

Como solucao, existem sistemas reacionais que contemplam um segundo reator
responsavel pela regeneracao do catalisador através da queima do coque depositado
em sua superficie. Um sistema reacional que leva em consideracao este processo é

0 sistema reacional do tipo Dual Fluidized Bed (DFB), onde dois reatores de leito
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fluidizado sé&o interconectados, como apresentado na Figura 5, de forma a permitir o
fluxo continuo de regeneracédo do catalisador e de pirélise catalitica da matéria-prima
(ABDELOUAHED et al., 2012).

Existem diferentes tecnologias que levam em consideragéo a utilizacdo do sistema
reacional do tipo DFB. Normalmente estas tecnologias sdo descritas para a
gaseificacdo de biomassa, sendo a alimentacdo do material no estado sdlido. A
principal caracteristica que diferencia estas tecnologias s@o as velocidades de
fluidizacdo dos leitos do combustor e do pirolisador. A velocidade de fluidizacdo do
leito do reator de pirdlise tera forte influéncia no tempo de contato do catalisador com
as particulas de plastico, assim como influenciara no tamanho médio de particulas do
catalisador que migrardo para o combustor. Velocidades de fluidizacdo mais baixas
proporcionardo um maior tempo de contato do catalisador com as particulas de
plastico, favorecendo reacdes secundarias de conversdo de produtos primarios e
aumentando a geracdo de moléculas de baixo peso molecular. Ao passo que altas
velocidades de fluidizacao terdo o efeito contrario, podendo até mesmo permitir o
escape de particulas de polimero nao convertido ou catalisador sélido no topo do
reator. JA& no combustor, a velocidade de fluidizacdo tera efeito no tempo de
combustdo e tamanho médio de particulas de catalisador regenerado. A fim de
garantir a combustéo total do coque adsorvido na superficie do catalisador, grandes
volumes de ar sdo exigidos nesse sistema, favorecendo altas velocidades de

fluidizacdo neste equipamento (ZHANG et al., 2013).

Figura 5 - Esquema simplificado do DFB.

Gis de combustio

Gis de pirolise
+ Alcatrio
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Coque aquecido
| Reator de pirdlise
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Fonte: (ZHANG et al., 2013)
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Diante disso, uma das principais Tecnologias apresentadas na literatura cientifica é a
TNEE (Tunzini Nessi Equipment Companies). Suas principais caracteristicas
consistem na associacao de dois reatores de leito fluidizados (DFB) por uma conexao
na porcao intermediaria do reator, responsavel por transportar gravitacionalmente o
catalisador usado para a camara de combustédo. Uma vez nesta, ocorre a queima do
coque presente na superficie do catalisador e posteriormente a separacdo e
recirculacéo do catalisador regenerado ao pirolisador. Para ambos os reatores, havera
fluxo ascendente de gas de fluidizacdo, enquanto no combustor essa fluidizacdo &
realizada pela entrada de ar, no pirolisador é recirculado parte do gas gerado na
pirdlise.

Além disso, a caracteristica que diferencia esta tecnologia das demais que utilizam o
método DFB é a baixa velocidade de fluidizacdo no pirolisador ao passo que na
camara de combustdo a velocidade de fluidizacdo é alta. Essa caracteristica permite
tanto a regeneracéo eficiente do catalisador, quanto a estabilidade do leito catalitico e
longo tempo de contato do catalisador com o polimero no reator (ABDELOUAHED et
al., 2012).

Apesar da tecnologia TNEE ser descrita para o processo de gaseificacdo de
biomassa, é possivel observar seu potencial para a utilizacdo no processo de pirélise
de plastico, haja visto que em muitos casos de pirdlise de biomassa que utilizam esta
tecnologia, parte da matéria-prima de alimentacdo do reator também é plastico
(NAROBE et al., 2014).

2.5 - Produtos da pirdlise

2.5.1 - Oleo de pirdlise

O Oleo produzido durante o processo de pirdlise consiste basicamente em
hidrocarbonetos saturados e insaturados condensaveis a temperatura ambiente,
podendo possuir compostos aromaticos, nafténicos, olefinicos e parafinicos
(ONWUDILI; INSURA; WILLIAMS, 2009). Quanto a sua qualidade, os 6leos podem
ser classificados principalmente por suas propriedades fisicas e quimicas, podendo
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ser utilizados diretamente como misturas com outros combustiveis como diesel e
gasolina ou como matéria-prima para o setor petroquimico (JOO; GUIN, 1997). Essas
propriedades variam de acordo com o tipo de material. Para cada tipo de plastico
pirolisado o 6leo obtido apresentara caracteristicas diferentes, se assemelhando mais

ou menos aos diferentes tipos de combustiveis fosseis.

De acordo com a Tabela 2 é possivel observar os valores de algumas propriedades
fisicas avaliadas nos 6leos da pir6lise de plasticos puros e compara-los com a gasolina
e o diesel. Como pode ser visto, as principais propriedades analisadas séo o poder
calorifico, grau API, viscosidade, octanagem, ponto de fluidez e ponto de fulgor
(SHARUDDIN et al., 2016b).

Tabela 2 - Propriedades dos combustiveis provenientes de cada tipo de plastico

Propriedades do dleo de pirdlise de cada tipo de plastico

. .. Tipo de plastico (Valores tipicos experimentais) Valores de mercado (ASTM 1979)
Propriedades Fisicas - -
PET PEAD PVC PEBD PP PS Gasolina Diesel
Valor calorifico (MJ/Kg) 28,20 40,50 21,10 39,30 40,80 43,00 42,50 43,00
Grau APl @ 60°F n.d 27,48 38,98 47,75 33,03 n.d 55,00 38,00
Viscosidade (mm?/fs) n.d 5,08° 6,36" 5,56° 4,09° 1,4° 1,17 1,9-4,1
Densidade @ 15°C{g/cm?) 0,50 0,83 0,84 0,78 0,86 0,85 0,78 0,81
Cinzas (%p/p) n.d 0,00 n.d 0,02 0,00 0,01 - 0,01
Octanagem (Método motor MON) (min) n.d 85,30 n.d n.d 87,60 n.d 81-85 -
Octanagem (Método pesquisa RON) (min) n.d 95,30 n.d n.d 97,80 90-98 91-95 -
Ponto de fluidez (°C) n.d -5,00 n.d n.d -9.00 -67,00 - 6,00
Ponto de ingnigdo (Flash) (°C) n.d 48,00 40,00 41,00 30,00 26,10 42,00 52,00
Ponto de anilina n.d 45,00 n.d n.d 40,00 n.d 71,00 77,50
indice de Diesel n.d 31,05 n.d n.d 34,35 n.d - 40,00

n.d., Mo disponivel na literatura
* Viscosidade 3 40°C

b Viscosidade & 30°C
“Viscosidade & 25°C

“ Viscosidade & 30°C5

Fonte: (SHARUDDIN et al., 2016b).

O poder calorifico € definido pela quantidade de energia liberada pela queima de
determinada massa do material em andlise. Experimentalmente, os O6leos
provenientes da pirélise de HDPE, PP e PS apresentam valores superiores a 40 MJ /
kg e sdo uma boa fonte para geracao de energia (SHARUDDIN et al., 2016b). De

acordo com (AHMAD et al., 2015), o poder calorifico calculado para o 6leo oriundo
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desses polimeros apresenta significativa similaridade com os combustiveis comerciais
gasolina e diesel, ao passo que para os polimeros do tipo PVC e PET apresentaram
baixo valor de poder calorifico (< 30 MJ/kg) devido a presenca de acido benzdico no
PET e a compostos de cloro no PVC diminuindo assim a qualidade do combustivel

gerado.

O °API é uma escala estabelecida pelo American Petroleum Institute (API) utilizada
para relacionar a densidade do petroleo em relacdo a agua (RICHARD F. MEYER,
EMIL D. ATTANASI, 2007).

O °API dos o6leos obtidos a partir de HDPE, PP, PVC e LDPE de acordo com (AHMAD
et al.,, 2015) apresentaram similaridade com as mesmas propriedades dos

combustiveis gasolina e diesel.

A viscosidade, por sua vez, é definida como a resisténcia do fluido ao escoamento.
Para os combustiveis desempenha papel crucial no processo de injecdo destes em
motores e camaras de combustdo (AHMAD et al., 2015). Como pbde ser observado
na Tabela 2, o valor de viscosidade para a grande maioria dos 6leos analisados foi
semelhante a viscosidade do diesel, com excecédo do Oleo de pirdlise do PS, que

apresentou viscosidade similar a da gasolina.

A octanagem é a propriedade fisica que caracteriza a capacidade de determinado
combustivel resistir a detonacdo. Para aferir a octanagem dos 6leos de pirdlise,
comparam-se 0s seus valores de RON (Research octane number) e MON (Motor
octane number) com os de combustiveis comercialmente estabelecidos, como o diesel
e a gasolina. Através do observado na Tabela 2 é possivel verificar que o Oleo de
pirélise obtido a partir das fraces plasticas de HDPE, PP e PS apresentaram valores

de octanagem semelhantes aos da gasolina.

O ponto de fluidez é conhecido como a menor temperatura na qual o liquido apresenta
caracteristicas de fluidos, ou seja, que consegue escoar (BOZBAS, 2008). Oleos com
menor teor de parafina em sua composi¢cao apresentam menores pontos de fluidez, e
normalmente possuem maiores teores de aromaticos em sua composic¢éo. E possivel
observar que os produtos provenientes da pirdlise de HDPE, PP e PS apresentam

pontos de fluidez menores que o do diesel, sendo respectivamente -6 °C, -9 °C, -67
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°C e 6 °C (ANUAR SHARUDDIN et al., 2016a), justificando o fato de que em suas
composicdes ha maior presenca de compostos aromaticos.

Uma das propriedades mais importantes para o correto manuseio de combustiveis é
a ponto de fulgor, também chamado de temperatura de flash. Esta é definida pela
menor temperatura na qual o liquido combustivel ira gerar volateis suficientemente

para formar uma mistura inflamavel com o ar (LIAW; TANG; LAI, 2004).

2.5.2 - Gases

Altas temperaturas e longo tempo de residéncia sdo os dois principais parametros de
processo que favorecem a producédo de hidrocarbonetos leves ndo condensaveis a
temperatura ambiente. Estas condicfes contrastam com aquelas de aumento da
fracdo liquida (6leo), afinal, altas temperaturas aumentam a energia cinética das
moléculas e favorecem a reacdo no sentido do craqueamento das moléculas em
particulas cada vez menores. Da mesma forma, longos tempos de residéncia
favorecem que a mesma particula seja clivada diversas vezes em regides diferentes
(BASU, 2013). No entanto, embora a composi¢cdo quimica seja quase sempre
constituida exclusivamente das mesmas moléculas, a quantidade de cada uma
dessas esta diretamente relacionada a composicdo da matéria-prima alimentada no
reator, que para cada tipo de plastico pirolisado os gases apresentardo composi¢coes
quimicas diferentes. Na Tabela 3 é possivel observar a composicao tipica dos gases

gerados na pirdlise de diferentes cargas plasticas.
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Tabela 3 - Composicao gasosa dos produtos da pirdlise em leito fixo, por tipo de carga

plastica.
Plastico PEAD PEED PP Ps PVC PET
Hidrogénio 0,12 0,05 0,05 0,04 0,12 0,31
Metano 1,90 1,14 0,93 0,53 0,77 0,71
Etano 2,21 1,67 1,45 0,08 0,47 0,03
Eteno 6,08 4,00 3,52 0,20 0,15 141
Propano 1,31 1,33 1,00 0,02 0,24 0,13
Propeno 4,50 4,00 3,53 0,05 0,19 0,09
Butano 0,22 0,32 0,23 0,00 0,11 0,00
Buteno 0,36 2,00 1,29 0,06 0,15 0,00
Dioxido de carbono - - - - - 22,71
Monoxido de carbono 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 13,29
Acido cloridrico 0,00 0,00 0,00 0,00 52,93 0,00

Fonte (BASU, 2013).

Outra importante informacdo sobre os gases de pirélise € seu alto poder calorifico,
gue dependendo da matéria-prima pirolisada pode variar entre 42 e 50 MJ/kg (JUNG
et al., 2010). Por isso, os gases de pir6lise com frequéncia séo utilizados como fonte
de energia para os proprios reatores de pirélise (altamente endotérmicos), fazendo
com gue o processo de pirélise se torne menos custoso devido a integracao energética

desses sistemas.

Além dessa aplicacao, outro potencial de uso dos gases de pirélise sdo a formacao
de gases de sintese (Syngas), principalmente se houver PET na matéria-prima
alimentada no reator, uma vez que para este polimero ocorrera significativa formacao
de gases H2 e CO, e utilizagcdo do eteno e do propeno como matéria-prima para a
geracdo de poliolefinas, desde que separados dos outros gases gerados
(FERNANDEZ; ARENILLAS; ANGEL, 2011).

2.5.3 - Carvao
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De acordo  com o trabalho publicado  de (JAMRADLOEDLUK;
LERTSATITTHANAKORN, 2014), a composi¢ao do carvao consiste basicamente em
matéria volatil e carbono fixo, que juntos constituem >97 (%wt). Este material solido
formado durante a pirélise € favorecido por baixas taxas de aquecimento e alto tempo

de residéncia no reator.

Ja quanto ao poder calorifico deste solido encontra-se na faixa de 18,8 MJ/kg e
apresenta baixos teores de contaminantes como enxofre (S). Apesar de apresentar
outras aplica¢des, normalmente o carvao obtido durante a pirélise é destinado a uma
camara de combustdo com a finalidade de gerar energia para o reator de pirdlise,

outras aplicacdes seriam sua utilizacdo para formacao de pneus ou pigmentos.

2.6 - Direcionamento bibliografico

Tendo em vista a enorme gama de desafios que permeiam a reciclagem de plasticos,
buscou-se avaliar neste capitulo as melhores tecnologias e processos encontrados na
literatura cientifica capazes de contornar o maior nimero de possiveis de obstaculos.
Sendo assim, inicialmente, o primeiro dado de processo que se procurou foi a
maximizacao de produtos em fase liquida (6leo), uma vez que a finalidade base deste

trabalho é a reutilizag&o do plastico de RSU no setor de combustiveis ou petroquimico.

E bem estabelecido que os principais parametros de processo para este fim so:
catalisador, temperatura e tempo de residéncia (SHARUDDIN et al., 2016a). Ao
permitir operar em menores temperaturas, a presenca de catalisador proporciona uma
maior fracdo de produtos de interesse e uma reducdo na quantidade de energia
requerida no processo, sendo um importante aliado na reducdo dos custos

operacionais do processo e valorizagéo dos produtos (KUNWAR et al., 2016).

Optou-se neste trabalho pelo estudo de reatores de leito fluidizado uma vez que estes
apresentam excelentes taxas de transferéncia de calor e de massa entre as particulas
de catalisador e polimeros e por permitir condicdes uniformes no interior do reator
(PETERSSON; SVENSSON, 2019).
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Além disso, outra importante funcionalidade deste tipo de reator se deve ao fato das
particulas do catalisador fluirem em seu interior. Esta caracteristica permitiu que
pesquisadores desenvolvessem tecnologias de processo capazes de regenerar o
catalisador a partir da utilizacdo de dois reatores de leito fluidizado associados, um
para as reagdes de pirdlise do plastico, outro onde as particulas de catalisador serao
regeneradas a partir da combustdo do coque depositado em sua superficie (ZHANG
et al., 2013).

Dentre as tecnologias DFB, existem diferentes configuracdes, dependendo da posi¢ao
das conexdes entre os reatores e, principalmente, as velocidades de fluidizacdo dos
leitos. Abdelouahed et al. (2012) reforcam em seu trabalho que as melhores condicées
de processo séo baixas velocidades de fluidizacdo no pirolisador e altas velocidades
de fluidizacdo no combustor. Sendo assim, a tecnologia escolhida para a realizacao
das simulagdes neste trabalho foi a TNEE (Tunzini Nessi Equipment Companies).

O principal motivo pela escolha desta tecnologia neste trabalho se deve ao seu
elevado potencial de integracao energética e restituicdo do catalisador, uma vez que
o reator de combustéo se apresenta como uma boa estratégia para essas finalidades.
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Capitulo Il = Modelagem Matematica do Processo

3.1 Descri¢cao do processo

Antes de dar inicio a modelagem matematica e analise do processo, foi preciso seguir
pela etapa de sintese do processo, descrevendo quais seriam as etapas e operacdes
gue seriam consideradas na montagem do processo. Para isso, primeiramente, a
partir do processo descrito na referéncia (ABDELOUAHED et al., 2012) e de todos o0s
parametros discutidos no capitulo anterior, foi montado o diagrama de blocos

preliminar, apresentado na Figura 6.

Figura 6 - Diagrama de blocos do processo.

Catalisador Make-Up

Sistema de Produtos do processo

separagao

Plastico Alimentagdo
-

¥
“', Leves

(L)

Gas de fluidizagdo ® Produtos da pirdlise

r Leves para venda

Reator de @
Camlisador:regeneradu pirélise Saida

‘ Gases da pirdlise Loves P AL ma

Catalisador + Coque Gases da combustio
- P -
@ Produtos da queima
y -
{ Purga - Catalisador

AT

(I

Reator de
combustéo

Fonte: Elaboracao prépria.

O primeiro reator, definido como reator da pirdlise, sera alimentado por uma corrente
contendo catalisador e outra corrente contendo material plastico a fim de que no
interior do reator os reagentes mencionados encontrem-se na propor¢cdo massica de
1:10 respectivamente. Tanto o estado fisico quanto a forma de alimentacdo da

corrente plastica no reator de pirélise ainda sdo importantes objetos de estudos uma
37



vez gque sua adicdo ao reator de pirdlise apresenta grande dificuldade técnica devido
a obstrucdo e formacdo de grumos com catalisadores. N&o é objetivo do presente
trabalho apresentar solucdes para estas dificuldades, portanto, a alimentacdo de
plastico foi considerada estar no estado solido com tamanho de particulas regular.
Quanto a corrente de alimentacdo de catalisador, tendo em vista o sistema DFB, &
formada por outras duas correntes: a primeira correspondendo ao catalisador de
make-up, responsavel por gradativamente manter constante a propor¢cdo de
catalisador fresco / catalisador regenerado, que devera ser realizada por uma moega
capaz de transportar gravitacionalmente o catalisador fresco para o interior do reator;
a segunda corrente é composta por catalisador regenerado, oriunda do combustor,
tendo importante papel na integracdo energética do processo e também é
transportada gravitacionalmente para o interior do reator de pirdlise. No reator, a
temperatura reacional € mantida a 500 °C, temperatura esta que conforme discutido
anteriormente apresenta alta formacdo de produtos liquidos. A manutencdo desta
temperatura a 500 °C pode ser realizada de diversas formas. Na simulacdo a ser
apresentada neste trabalho, buscou-se realizar o0 aquecimento da carga a partir da
troca térmica com a corrente de gases de combustao gerados no combustor. Passado
0 reator, a sua corrente de saida passa por um ciclone, onde havera a separacao dos
sélidos (catalisador + coque) da corrente de gases. Os so6lidos séo direcionados para
a camara de combustao, ao passo que 0s gases passam por um divisor de correntes
responsavel por separar a corrente em outras duas. A primeira sera reciclada para o
reator de pirélise a fim de servir como géas de fluidizacdo para o leito catalitico. Ja a
segunda, sera a corrente de produtos da pirélise, que seguira para o sistema de
separacao, cuja finalidade é a obtencédo de diferentes fracdes de interesse industrial
como misturas de componentes que se assemelhem a combustiveis comercialmente
estabelecidos, como diesel e gasolina, ou de obter produtos com demanda comercial
de alta pureza, como produtos olefinicos, parafinicos e aromaticos. No presente
trabalho visou-se a obtengéo de produtos comerciais de alta pureza, uma vez que as
premissas consideradas na simulagéo impossibilitaram a caracterizagdo do produto

final como combustivel.

Quanto ao reator de combustdo, suas correntes de alimentagdo consistem no
catalisador repleto de coque gue deixa o reator de pirélise, assim como a corrente de

gases leves obtidos no sistema de separacdo. E importante ressaltar que os leves
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destinados a queima, na pratica, deveriam alimentar um queimador de gas ao invés
de serem alimentados diretamente no reator de combustdo, controlando assim a
geracado de calor e o risco de explosédo devido a formacao de atmosfera inflamavel.
No entanto, para fins de simulacdo de processo, na se¢cao seguinte sera considerada
a alimentacdo direta de leves no combustor. O principal objetivo do combustor &
aproveitar energeticamente a fragdo de coque gerada durante a pirélise. Para isso, €
necessario que o combustor possua uma corrente de alimentacédo de ar que forneca
gas oxigénio suficiente para garantir a estequiometria da queima total do carbono. A
corrente de saida deste equipamento sera composta majoritariamente por gases de
combustdo a elevada temperatura, assim como uma fragdo solida de catalisador
regenerado. Para que o catalisador regenerado seja reciclado de volta para o reator
de pirdlise é necessario que corrente que deixa o combustor passe por um ciclone,
separando os gases de combustdo do catalisador regenerado. Realizada esta
separacao, € preciso segregar 5 % (m/m) da corrente de catalisador regenerado para
purga, no intuito de ndo permitir o acimulo de catalisador usado no processo. Quanto
a corrente de gases de combustdo, separada no topo do ciclone, € utilizada como
principal agente integrador de energia na planta, pois € utilizada como corrente quente
para trocadores de calor dispostos no processo. Além disso, é fundamental perceber
que, para o devido funcionamento da planta descrita, se faz necesséaria a devida
avaliacdo do gradiente de presséo de cada equipamento dimensionado assim como
das tubulacdes que representam as correntes descritas, a fim de que sejam
dimensionados equipamentos de deslocamento de carga como compressores e
bombas hidraulicas para tornar possivel o fluxo de matéria ao longo do processo. No
entanto, foge do escopo do presenta trabalho tal avaliacdo. Neste trabalho as
principais formas de integracdo energética realizada serédo as trocas térmicas dos
gases de combustdo com as correntes de alimentac&o do reator de pirélise, o reciclo
de catalisador regenerado e a utilizacao parcial dos gases de pirdlise como gas de

fluidizacao.

3.1.2 Capacidade

Embora existam diferentes fatores a serem considerados para a determinacdo da
capacidade instalada de uma unidade produtiva, 0 presente estudo levou em

consideracdo os dados obtidos por Fivga e Dimitriou (2018) que conduziram um
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estudo de viabilidade técnico-econdmica na implementacao de uma planta de pirdlise
de plastico no Reino Unido. Os autores avaliaram quatro diferentes capacidades de
processamento de plastico com as seguintes vazfes de alimentacdo 100, 1.000,
10.000 e 100.000 kg/h que apresentam, respectivamente, 0s seguintes custos
operacionais por kg de produto gerado: 0,87, 0,26, 0,05 e 0,03 £ /kg. E possivel
observar que existe uma importante reducdo de custo unitario com o aumento da
capacidade produtiva, decorrente das economias de escala, dentro das faixas
apresentadas, 0 que sugere a escolha por uma unidade com maior capacidade

instalada.

Dessa forma, optou-se por dimensionar uma planta com capacidade de 100.000 kg/h
da fracao plastica do RSU, aproveitando a economia de escala apontada. Observa-se
que essa capacidade equivale a aproximadamente 65 % do residuo plastico coletado
atualmente no RSU do estado do Rio de Janeiro.

Vale ressaltar que a definicdo da capacidade instalada de uma planta industrial deve
levar em consideracao outras variaveis, como localizagéo, disponibilidade e custos de
matéria-prima, mao-de-obra qualificada, infraestrutura logistica, distancia do mercado
consumidor, entre outros. No entanto, a discussao desses tépicos foge do escopo do
presente estudo e por isso adotou-se a capacidade de 100.000 kg/h por atender uma
parte da demanda do estado do Rio de Janeiro e se beneficiar da economia de escala

mostrada.

3.2 Descricao do modelo para simulagao do processo

3.2.1 Premissas

A modelagem matemética do processo foi realizada levando em consideracéo

algumas premissas, listadas a seguir:

e Auséncia de umidade e de contaminantes quimicos na carga plastica de

alimentacao;
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¢ Alimentacéo de plastico em estado soélido, com tamanho uniforme de particulas,
adequado para fluidizacgéao;

e Simulagao realizada em estado estacionario;

e Auséncia de PVC na carga plastica;

¢ Reator de pirélise modelado como reator de rendimento;

e Todo o polimero alimentado € consumido (conversao 100%);

e Composicao do coque gerado como carbono puro (grafite);

e Reator de combustdo modelado como reator estequiométrico;

e Reacdes de combustdo com 90% de conversdo para oS reagentes coque e
gases leves;

e Excesso de oxigénio no combustor para garantir a combustdo completa.

¢ Ciclones modelados como separadores soélido-gas ideais;

e Misturador e divisor de correntes modelados como pontos de mistura e divisao
ideias (sem acumulo);

e Compressor isentrépico;

Nos topicos subsequentes serdo discutidas cada uma das premissas listadas e seus

desdobramentos na simulacéo.

3.2.2 — Simulacado do processo

Para o desenvolvimento do presente estudo foi utilizado o software Aspen Plus, uma
vez que é uma ferramenta de amplo uso tanto na industria como na academia e

apresenta inumeras facilidades para o projeto e simulacéo de processos quimicos.

A modelagem foi baseada nos resultados obtidos por Ates, Miskolczi e Borsodi (2013)
gue investigaram em escala laboratorial os produtos de pir6lise de uma mistura

plastica na presenca de diferentes catalisadores, como USY, FCC e H-ZSM5.

Os autores mostraram que apesar da pirolise térmica a temperatura de 600 °C gerar
a maior quantidade de Oleo de pirdlise, este fato ocorre com uma alta formacéo de
residuos (35,6 %) ao passo que as reacOes catalisadas apresentam baixa formacao
de coque (~22 %) e significativa formacéo de 6leo (~40 %). Dentre os catalisadores
avaliados, a zeolita HZSM-5 foi a escolhida para a simulagéo, pois dentre as zedlitas

esta € a que apresenta a menor razdo coque/dleo, apesar de aumentar
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consideravelmente a producdo de gases nao condenséaveis em relagdo a pirélise
puramente térmica. Uma alternativa ao uso desta zedlita seria a utilizagdo do
Catalisador-Gasto de FCC, que por se tratar de um catalisador ja usado na industria
do refino, apresenta um bom potencial de ganho econdémico devido a seu baixo valor
de mercado. No entanto, por este mesmo motivo também pode apresentar baixa
atividade devido a possiveis contaminacdes em sua estrutura (presenca de metais

pesados), fortalecendo a escolha pela utilizacdo do catalisador HZSM-5.

Tendo em vista os pressupostos discutidos até aqui se buscou montar o fluxograma
da simulacdo baseada na tecnologia TNEE apresentada.

Para representar os dois reatores no Aspen Plus, foram selecionados dois modelos
distintos. Para o reator de pirdlise (R-PYR) optou-se pela utilizacdo do reator de
rendimento, uma vez que os dados experimentais, nos quais 0 presente estudo se
baseia, apresenta os valores correspondentes aos rendimentos reacionais de cada
um dos produtos obtidos. A temperatura e pressdo interna do reator foram
configuradas no software como respectivamente 500 °C e 1 bar. Este modelo de reator
permite que a partir dos valores de rendimento especificados, o total massico da
corrente de entrada no reator seja convertido nos respectivos produtos de acordo com
as proporcOes configuradas. Os valores de rendimento configurados no reator de
pirélise, em base massica, estdo apresentados na Tabela 4. Vale ressaltar que por
ndo sofrer nenhuma transformag¢do quimica o catalisador foi definido como
componente inerte no reator, logo, a massa de catalisador que entra no reator ndo &

convertida em produto.
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Tabela 4 - Rendimento do reator de pir6lise em base massica.

Componente  Rendimento % (m/m)

COQUE (CISOLID) 22,0%
H2 1,0%
CHa 3,0%
C2H4 3,0%
C2HB 3,0%
C3HG 3,0%
C3HB 4,0%
CAHB 4,0%
CAH10 4,0%
ICAH10 7.0%
C5H10 2,0%
C5H12 1,0%
OLEF 10,0%
PARAF 15,0%
MNAFT 2,0%
AROM 16,0%
Total 100%

Assim, a massa correspondente a todos 0s componentes que entram no reator sera
transformada nos 16 diferentes componentes mostrados na tabela acima, seguindo

as proporcoes definidas.

Ja o modelo de reator utilizado para a cadmara de combustdo (R-COMB) levou em
consideracdo o modelo estequiométrico que consiste em um reator estequiométrico

baseado ou na fracdo conhecida de converséo do reagente ou na extenséo da reacao.

Assim, configurou-se o combustor com temperatura interna de 750 °C e 1 bar de
pressdo. Neste trabalho, considerou-se que a fracdo de conversédo dos reagentes foi
de 100%, porém, com excesso de ar para garantir a combustdo total no equipamento.
Durante as etapas de simulacdo do processo foi observado que ao encaminhar
integralmente todo coque gerado no R-PYR mais todos os gases da classe Leves
separados na primeira coluna de destilacdo do processo (COL-1), a quantidade de
energia gerada no combustor era excessivamente alta. Desta forma, optou-se por
utilizar uma ferramenta matematica disponivel no Aspen Plus, definida como Design
Spec, a fim de deslocar apenas a quantidade suficiente de Leves para o combustor
para atender a demanda energética da reacdo no R-PYR, uma vez que este
equipamento apresenta a maior demanda térmica do processo. Para isso, configurou-
se o divisor de correntes SPLIT-2, responsavel por separar a corrente de topo da COL-

1 em duas, LEV-COMB e LEVES. Assim, o Design Spec foi desenvolvido com a
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finalidade de definir a fracdo da corrente LEV-COMB para que a energia gerada (Q-
T) no R-COMB fosse igual a energia requerida pelo R-PYR. As reacdes de combustéo
de cada uma das moléculas queimadas foram introduzidas no codigo da simulacao,

conforme mostrado na Tabela 5.

Tabela 5 - Reagdes configuradas no reator de combustéo.

NE e . Fragdo de . . .
. Especificagdo  Unidade .. Reagente Reagdo/Estequiometria

Reacao conversao
1 Frac. Conversdo kmal/hr 0,9 COQUE COQUE(CISOLID) +02 --> CO2(MIXED)
2 Frac. Converso kmal/hr 0,9 H2 H2 +0,502 --> H20(MIXED)
3 Frac. Conversdo kmal/hr 0,9 CH4 CH4 +202 --» 2H20(MIXED) + CO2{MIXED)
4 Frac. Conversdo kmol/hr 0,9 C2H4 C2H4 +3 02 --> 2H20(MIXED) +2 CO2(MIXED)
3 Frac. Conversdo kmol/hr 0,9 C2HG6 C2HG +3,502 --> 3 H2O(MIXED) + 2 CO2{MIXED)
6 Frac. Conversdo kmol/hr 0,9 C3H6 C3H6 +4,502 --» 3 H2O(MIXED) + 3 CO2{MIXED)
7 Frac. Conversdo kmol/hr 0,9 C3H8 C3H8 +502 --» 4H20(MIXED) + 3 CO2(MIXED)
8 Frac. Conversdo kmol/hr 0,9 CAH8 CAH8 +6 02 --> 4H20(MIXED) +4 CO2(MIXED}
9 Frac. Conversdo kmol/hr 0,9 CAH10  C4H10 +6,502 --> 5 H20(MIXED) +4 CO2(MIXED)
10 Frac. Convers3o kmol/hr 0,9 ICAH10  ICAH10 +6,5 02 --> 5 H20(MIXED) + 4 CO2{MIXED)
11 Frac. Conversdo kmal/hr 0.9 C5H10 C5H10 +7,502 --> 5H20(MIXED) +5 CO2{MIXED)
12 Frac. Conversdo kmal/hr 0,9 C5H12 C5H12 +802 --> 6 H2O(MIXED) +5 CO2(MIXED)

Sendo assim, incialmente, para promover o pré-aquecimento da carga plastica,
configurou-se um trocador de calor (TC-3) a partir do modelo LMTD onde foram
especificadas tanto a temperatura de saida desejada da corrente fria (100 °C), quanto
a temperatura minima de approach de 10 °C. Como as temperaturas de entrada e
vazbes dos fluidos quentes e frios sdo variaveis conhecidas do processo, o software

realizou o célculo obtendo os seguintes valores listados na Tabela 6.

Seguindo na simulacao, a corrente pré-aquecida de polimeros € direcionada para um
misturador ideal (MIX-1) onde sera misturada a outras trés correntes, a saber: corrente
de reciclo de gas de fluidizacdo (vazdo de 8459,87 kg/h a 523,36 °C e 1,5 bar),
corrente de reciclo de catalisador regenerado (vazao de 10543,1 kg/h a 750 °C e 1
bar) e corrente de make-up de catalisador fresco (vazao de 554,9 kg/h a 25 °C e 1
bar). O misturador MIX-1 foi configurado como um ponto de mistura ideal no processo,
obtendo uma corrente de saida (FEED-F) com (vazdo de 119558 kg/h a 255,81 °C e
1 bar). Esta por sua vez sera direcionada para o segundo trocador de calor (TC-2) que
segue 0 mesmo modelo exposto para o TC-3, no entanto, a especificacdo da
temperatura de saida da corrente fria sera de 500 ° C com os mesmos 10 ° C de
temperatura de approach. A partir dessas especificacdes e conhecidas as variaveis

das correntes de entrada (fria e quente) obteve-se os valores apresentados na Tabela
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6. Desta forma, a mistura de alimentagdo gerada no MIX-1 atinge a temperatura de
500 ° C e alimenta o reator R-PYR. Note que a utilizagao dos trocadores TC-3 e TC-2
em sequéncia foram os artificios usados nesta simulacdo para garantir que 0s
reagentes alcancem a temperatura configurada no reator de pirélise. No entanto, o
calor requerido para a reacdo de pirdlise (reacdo endotérmica) ainda ndo foi
considerado, voltaremos a essa discussdo ao longo do trabalho. E importante
ressaltar que este ponto da simulacdo apresenta significativa diferenca com o que
normalmente € encontrado em plantas de pirdlise reais, uma vez que o atingimento
da temperatura de pirélise (500 °C) ocorre apenas no interior do reator e,
possivelmente, esses trocadores de calor estariam integrados ao equipamento de
pirélise. Sendo assim, a utilizacdo dos trocadores de calor teve como Unico objetivo
promover parte da integracéo energética do processo, ndo servindo se parametro para
o dimensionamento de trocadores de calor com capacidades reais de trocas térmicas
tendo em vista as dimensdes das correntes em analise. Passado o reator R-PYR, sua
corrente de saida (PYR-PROD) sera direcionada para o equipamento CYCL-1 que é
configurado como um separador ideal de correntes baseado no estado fisico dos
componentes. Como especificacdes, configurou-se o equipamento com Split fraction
igual a 1 para os sélidos que compdem a corrente de entrada do ciclone, ou seja,
definiu-se que todo componente solido presente na corrente de alimentacao do CYCL-
1 seja separado do restante dos componentes em estado vapor. Este modelo ndo leva
em consideracdo o tamanho de particula dos componentes sélidos nem as dimensées
do ciclone, agindo basicamente como um divisor de correntes ideal. Assim, a corrente
de topo do CYCL-1 consistira a totalidade de vapores gerados no R-PYR, ao passo
gue a corrente de fundo correspondera a totalidade de particulas sélidas alimentadas

e geradas no R-PYR.
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Tabela 6 - Especificagbes e variaveis conhecidas dos trocadores de calor do processo.

TC-1
Calor trocado (MW) 24,15
Area de troca requerida (m?) 194,88
Média do Coef. Global de troca (MW/m*.K)  0,00085
LMTD (Corrigido) (°C) 145,77
Especificagbes configuradas
Fragdo de vapor da corrente de saida fria 1
Temperatura de approach (°C) 10
Varidveis conhecidas
Corrente Fria (Entrada)
Vazdo (kg/h) Solver
Temperatura (°C) 25,00
Corrente Quente
vazdo (kg/h) 76.138,00
Temperatura Entrada (°C) 500,00
Temperatura Saida (°C) 110,00
TC-2
Calor trocado (MW) 6,93
Area de troca requerida (m?) 23,90
Média do Coef. Global de troca (MW/m*.K)  0,00085
LMTD {Corrigido) (°C) 340,92
Especificagdes configuradas
Temperatura de saida do fluido frio (°C) 500
Temperatura de approach ["C) 10
Varidveis conhecidas
Corrente Fria (Entrada)
Vaz3o (kg/h) 119.558,00
Temperatura (°C) 255,81
Corrente Quente (Entrada)
vazdo (kg/h) 497.450,00
Temperatura (°C) 750,00
TC-3
Calor trocado [MW) 1,65
Area de troca requerida (m?) 3,04
Média do Coef. Global de troca (MW/m*.K)  0,00085
LMTD (Corrigido) (°C) 639,22
Especificagbes configuradas
Temperatura de saida do fluido frio (°C) 100
Temperatura de approach (°C) 10
Varidveis conhecidas
Corrente Fria (Entrada)
Vazdo (kg/h) 100.000,00
Temperatura (°C) 25,00
Corrente Quente (Entrada)
Vazdo (kg/h) 497.450,00
Temperatura (°C) 707,39

A corrente de topo, CYCL-PRD, passara por um divisor de corrente SPLIT-1 que ira
dividir a corrente em outras duas. A primeira, correspondente a 20,4 % (m/m) da
corrente CYCL-PRD foi definida como G-FLUID1 e é reciclada para o R-PYR como
gas de fluidizacao apods sofrer acréscimo de 0,5 bar de pressao através do compressor
COMP-1, para este equipamento utilizou-se o modelo de compressor isentropico do

Aspen Plus, usando como especificagdo 0,5 Bar de acréscimo de presséo. Ja a
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segunda, correspondente a 79,6 % (m/m) da corrente CYCL-PRD, foi definida como
PROD-GAS e seguira para o trocador de calor (TC-1) a fim de ter sua temperatura
diminuida para o sistema de separacéo. E importante destacar que a recirculacdo do
gas de fluidizacéo para o interior do reator de pirélise confere um importante problema
na simulacdo, uma vez que a massa de gas sera convertida em massa de produto
seguindo o rendimento estabelecido na Tabela 4, o que pode afastar os resultados da
simulacdo dos valores experimentais de referéncia (ATES; MISKOLCZI; BORSODI,
2013). No entanto, esta foi uma premissa considerada no presente trabalho ao
configurar o reator através do modelo de reator de rendimento. Para o TC-1,
semelhantemente aos trocadores de calor j& discutidos, utilizou-se o modelo LMTD,
no entanto, em suas especificacdes foi necessario a utilizacdo de uma ferramenta
matematica disponivel no Aspen Plus, definida como Design Spec, pois neste
equipamento buscou-se obter a vazdo de agua de processo necessaria a 25 ° C que
ird alimentar o TC-1 para atender duas restricdes: temperatura de saida do fluido
guente seja 110 °C e corrente de fluido frio com fracdo de vapor igual a 1, ou seja,
totalmente vaporizada a presséo de 1 bar. Desta forma, os valores obtidos para o TC-
1 sdo expostos na Tabela 6, sendo necessérios 31394,7 kg/h de agua de processo
para promover o resfriamento requerido para a corrente PROD-GAS, que passada
pelo TC-1 passa a se chamar C1-FEED, pois seréa direcionada para a primeira coluna

de destilacdo do sistema de separacéao.

O sistema de separacao € formado por trés colunas de separacdo, dimensionadas a
fim de ajustar a composicéo da mistura de componentes gerados na pirélise, para que
possuam potencial comercial. Para cada coluna utilizada, foi realizado um calculo
preliminar pelo método shortcut de coluna no Aspen Plus, definindo os componentes
“Chave Leve” e “Chave Pesada” e suas respectivas porcentagens de recuperagao no
destilado e na corrente de fundo. A partir desses calculos, obtendo-se a razédo de
refluxo minima (Rmin) e ndmero minimo de pratos tedricos (Nmin), foram
dimensionadas colunas pelo método MESH, no Aspen Plus representado pelo médulo
“‘RadFrac”, por apresentar maior acuracia. As especificagdes das colunas utilizadas

na simulacdo encontram-se listadas na Tabela 7.
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Tabela 7 - Especificagbes das colunas de destilacéo.

COL-1
Pardmetros valor/Tipo
Razdo de refluxo (base massica) 3,00
Razdo destiladofalimentacdo (base molar) 0,81
Estagio de alimentagio 28,00
M (Numero de estagios) 30,00
Condensador Parcial
Refervedor Total
Pressdo (bar) 1,00
COL-2
Parimetros Valor/Tipo
Razdo de refluxo (base méssica) 3,50
Razdo destilado/alimentacdo (base molar) 0,33
Estdgio de alimentacdo 10,00
N (NUmero de estagios) 20,00
Condensador Total
Refervedor Total
Pressdo (bar) 1,00
COL-3
Pardmetros Valor/Tipo
Raz8o de refluxo (base méssica) 4,00
Razfo destilado/alimentagdo (base molar) 0,60
Estagio de alimentagio 10,00
N (Nimero de estagios) 20,00
Condensador Total
Refervedor Total
Presséo (bar) 1,00

A coluna de destilacdo n°1 (COL-1) tem como finalidade separar os gases leves dos
produtos menos volateis, como as Olefinas (O), Nafténicos (N), Aromaticos (A) e
Parafinicos (P). Para isso, foi dimensionada uma coluna pelo médulo RadFrac com
razao destilado-alimentagao igual a razao de mols de “Leves” por mols totais da carga
de alimentacao (0,8047), 30 estagios de equilibrio, alimentacdo no estagio 28, razao
de refluxo igual a 3 em base massica e pressao interna constante ao longo da coluna
de 1 bar.

Na coluna de destilacdo n°2 (COL-2) ocorre a primeira separacdo da mistura de
componentes de interesse, o destilado sera composto pelos componentes Nafténicos
e Olefinicos, ao passo que a corrente de fundo contera os componentes Aromaticos
e Parafinicos. Para isso, a COL-2 foi dimensionada com a finalidade de obter 99% dos
compostos Nafténicos recuperados no destilado, ao passo que 99 % dos
componentes Aromaticos fossem recuperados na corrente de fundo. Assim, a

configuracédo da COL-2 apresentou 20 estagios, razdo de refluxo igual a 3,5 em base
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massica, razdo destilado/alimentacdo igual a razdo molar do total de mols de
Nafténicos e Olefinicos pelo total de mols de Parafinicos e Aromaticos (0,3271),

alimentacéo no estagio 10 e pressao constante ao longo da coluna de 1 bar.

A coluna de destilagdo n°3 (COL-3) apresenta uma corrente de alimentacdo composta
majoritariamente por componentes da classe Aromaticos e Parafinicos. Assim, o
objetivo deste equipamento é promover a separacado destes componentes a fim de
obter duas correntes de alta pureza com no minimo 99 % (m/m) de Parafinicos na
corrente de fundo e 99 % (m/m) de componentes Aromaticos no destilado. Para isso,
configurou-se uma coluna pelo médulo RadFrac, com 20 estagios, alimentacdo no
prato 10, razdo de refluxo de 4 em base massica, razdo destilado/alimentacéo igual a
razado molar de aromaticos por parafinicos (0,6018) e pressdo constante ao longo da
colunaigual a 1 bar. Quanto a corrente de fundo do CYCL-1, ser& definida como CAT-
COMB e seguira para a camara de combustdo R-COMB, a fim de promover a queima
do coque e regeneracdo do catalisador. O CYCL-2 posicionado apés o R-COMB
apresenta como principal finalidade a separacéo dos gases de combustéo gerados no
R-COMB do catalisador regenerado, uma vez que este ultimo sera reciclado o reator
de pirélise R-PYR. Para isso, configurou-se o CYCL-2 como um divisor de correntes

ideal, utilizando o mesmo modelo considerado no CYCL-1.

Desta forma, o processo configurou-se de dois reatores, dois ciclones, trés trocadores
de calor simples, um misturador, dois divisores de correntes, um compressor e trés

colunas de destilacdo, conforme mostrado na Tabela 8 e Figura 7.

Tabela 8 - Equipamentos do processo e seus codigos

Codigo ..
Descrigdo
(Aspen)
TC-1 Trocador de calor
TC-2 Trocador de calor
TC-3 Trocador de calor
R-PYR Reator de rendimento
R-COMB Reator estequiométrico
MIX-1 Misturador
CYCL-1 Ciclone
CYCL-2 Ciclone
COL-1 Coluna de destilagdo
CoL-2 Coluna de destilagdo
COoL-3 Coluna de destilagio
COMP-1 Compressor

SPLIT-1 Divisor de corrente
SPLIT-2 Divisor de corrente
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Figura 7 - Fluxograma geral do processo.
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3.2.2 Composicdo do plastico

A principal matéria-prima utilizada na simulacdo é a carga bruta de plastico
proveniente dos residuos solidos urbanos coletados no Brasil. Sendo assim, a
composicao desta carga foi estabelecida com a mesma proporc¢ao do trabalho
adotado como referéncia (ATES; MISKOLCZI; BORSODI, 2013), conforme

mostrada na Tabela 9.

Tabela 9 - Composicao da carga plastica de alimentacéo do reator.

Composicao da carga de alimentacao

Polimero %(mfm)
PE (Polietileno) 59,1%
PP (Polipropileno) 7.2%
PS (Poliestireno) 25,0%
PET (Politereftalato de Etileno) 2,9%
PA & (Poliamida 6) 2,9%

ABS (Acrilonitrila butadieno estireno)  2,9%

Apesar do artigo definir que a composi¢cao da mistura de PET+PVC+PA+ABS
soma 8,7% da carga total, para fins de simulacao, foi desconsiderada a presenca
de PVC, uma vez que este apresenta alta composi¢édo de cloro, um importante
contaminante para o processo de pirélise e para o 6leo de interesse final. Assim,
optou-se por distribuir igualmente os 8,7% da fracdo plastica total para os trés
compostos PET, PA 6 e ABS. Vale ressaltar que esta premissa apresenta
razoabilidade, pois as fracdes plasticas de PVC encontradas no RSU sao
majoritariamente canos e tubos, que normalmente apresentam-se em grandes

pedacos, o que facilitaria sua remocéo na etapa de triagem mecanica.

Além disso, outra premissa foi considerar despreziveis as quantidades de agua
e contaminantes presentes nesta carga. Isto so foi possivel devido ao baixo valor
de agua descrito na carga do experimento referéncia (0,9%) e ao fato de que,
apesar da presenca de contaminantes como S, Zn e Ca no experimento, o 6leo
final obtido experimentalmente apresentou baixos niveis desses em sua

composicado (135, 1310 e 1504 ppm respectivamente) e os catalisadores
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apresentaram bom desempenho, indicando que o nivel destes na carga nao sao

motivos de preocupacéao.

Para que a simulacdo do reator de pirolise fosse realizada, foi preciso calcular
as energias livres padrées de formacdo (4G°f ) e as entalpias padrbes de
formacéo (4H°f), para isso, considerou-se a correlacdo de Van Krevelen e Te
Nijenhuis (2009) que determina a contribuicdo de cada grupo molecular para o

calculo dessas propriedades.

Assim, através da equacao termodinamica (Equacéao 1) para o calculo da energia
livre de formacéo, foi possivel obter as propriedades requeridas pelo Aspen Plus
como a entalpia padrao de formacao e a energia livre de formacao de cada um
dos polimeros, adicionando-os manualmente na tabela de propriedades do

Aspen Plus, conforme apresentado na Tabela 10.

Vale ressaltar que os valores obtidos referem-se aos monémeros dos polimeros,
e para fim de simulacédo, esses valores foram atribuidos para os polimeros, ou
seja, os polimeros considerados nesta simulacdo levam os valores de entalpia e
energia de formacdo dos mondmeros que o0 constituem, ndo sendo a eles

atribuidos tamanho médio de polimeros.

Tabela 10 - AH°f e AG°f para os polimeros componentes da carga plastica.

Polimero Formula MW (g/mol) AHForm (J/mol) ASForm Tform(298,15K) AGForm ()/mol) AGForm (J/g)

PE C2H4 28,00 -44.000,00 204,00 298,15 16.822,60 800,81
Ps CBHE 104,00 62.300,00 389,00 298,15 178.280,35 1.714,23
PP C3Ho6 42,00 -70.700,00 317,00 298,15 23.813,55 366,99
PET C1004HE 152,00 -511.000,00 508,00 298,15 -359.539,80 -1.872,60
ABS 15CNH17 211,00 136.600,00 869,50 298,15 445.841,43 2.112,99
PA6  CHONI1IH 113,00 -184.000,00 670,00 298,15 15.760,50 135,47

3.2.3 Rendimento e eficiéncia
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Para este trabalho, foi simplificada a composi¢céo dos produtos obtidos durante
a pirélise, de forma a adotar apenas uma molécula representativa para cada

classe de compostos.

De acordo com os dados experimentais obtidos por (ATES; MISKOLCZI;
BORSODI, 2013) ha 53 diferentes compostos na fracdo de 6leo dos produtos,
além de outros 11 na fracdo gasosa (Apéndice B). No intuito de diminuir a
complexidade da simulacédo, porém mantendo a similaridade com os resultados
experimentais, dividiu-se em classes (parafinicos, aromaticos, nafténicos e
olefinicos) cada uma das moléculas descritas no Apéndice B, escolhendo
apenas umas dessas moléculas para representar cada classe, como mostra a
Tabela 11.

Foram utilizados diferentes critérios para a escolha da molécula representante
de cada classe. A comecgar pela classe “Olefinicas”, escolheu-se como
representante a molécula 4-Octeno (4.19), devido ao fato de que esta molécula
representar 50% (m/m) das moléculas olefinicas produzidas, de acordo com o0s
resultados obtidos por (ATES; MISKOLCZI; BORSODI, 2013). Para representar
a classe “Leves” foi considerada a molécula CsHi2 uma vez que das moléculas
pertencentes a essa classe apresenta a menor volatilidade relativa em
comparagcdo com as moléculas das classes mais pesadas. Para as classes
“Aromaticos”, “Parafinicos” e “Nafténicos” o critério foi o mesmo para as trés, em
gue levou-se em consideracdo uma molécula que apresentasse caracteristicas
meédias das moléculas que pertencem a respectiva classe. Desta forma, para a
classe “Parafinicos” escolheu-se a molécula n-Dodecano (15.33), para
“‘Nafténicos” a molécula 1-Etil-3-Metilciclopentano (8.65) e para a classe
“Aromaticos” a molécula 1,2,3-Metilbenzeno (9.29). E importante observar que
por vezes neste trabalho as moléculas tratadas seréo referenciadas a partir de
seus respectivos tempos de retencdo em minutos na cromatografia gasosa,
como mostrado no trabalho de (ATES; MISKOLCZI; BORSODI, 2013), 4-Octeno
como (4.19) por exemplo. Essa representagcdo busca tornar mais simples e
rapida a referenciacdo de cada molécula. Na Tabela 13 encontram-se as cinco
classes consideradas e a descricdo das moléculas representantes de cada uma

delas.
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Tabela 11 - Divisdo das moléculas em diferentes classes.

Fragdo referéncia Cédigo referéncia Classe Composto %wt (m/m) % do total
H2 Leves Hidrogenio 1% 35%
CHa4 Leves Metano 3% 35%
C2H4 Leves Etileno 3% 35%
C2H6 Leves Etano 3% 35%
C3H6 Leves Propileno 3% 35%
Ga ses C3H8 Leves Propano 4% 35%
C4Ha Leves 2-Buteno 4% 35%
CAH10 Leves N-Butano 4% 35%
iC4H10 Leves i-Butano 7% 35%
C5H10 Leves 2-Penteno 2% 35%
C5H12 Leves N-Pentano 1% 35%
4,19* Olefinas 5% 43%
8.16 Parafinas 1% 43%
9.42 Parafinas 1% 43%
12.16 Olefinas 1% 43%
12.41 Parafinas 1% 43%
15.09 Olefinas 1% 43%
15.33* Parafinas 1% 43%
17.88 Olefinas 1% 43%
18.12 Parafinas 1% 43%
20.52 Olefinas 1% 43%
20.73 Parafinas 1% 43%
23.03 Olefinas 1% 43%
23.22 Parafinas 1% 43%
25.4 Olefinas 0% 43%
25.58 Parafinas 1% 43%
27.64 Olefinas 0% 43%
P 27.82 Parafinas 1% 43%
AI |fat|cos 29.79 Olefinas 0% 43%
29.95 Parafinas 1% 43%
31.82 Olefinas 0% 43%
31.97 Parafinas 1% 43%
33.77 Olefinas 0% 43%
33.9 Parafinas 1% 43%
35.61 Olefinas 0% 43%
35.74 Parafinas 1% 43%
37.38 Parafinas 0% 43%
37.52 Parafinas 1% 43%
39.2 Parafinas 1% 43%
40.84 Parafinas 1% 43%
432,39 Parafinas 1% 43%
43.89 Parafinas 1% 43%
45.34 Parafinas 0% 43%
46.74 Parafinas 0% 43%
43.1 Parafinas 0% 43%
49.3 Parafinas 0% 43%
3.85 Aromdticos 1% 43%
5.61 Aromaticos 2% 43%
5.81 Aromdticos 2% 43%
6.41 Aromaticos 1% 43%
8.36 Aromaticos 1% 43%
8.36 Aromaticos 4% 43%
8.65* Nafténicos 1% 43%
s 9.29* Aromdaticos 1% 43%
Aromaticos o
’ . 10.99 Aromdticos 0% 43%
e Ciclicos e Aromaticos 1% a3%
12.01 Mafténicos 1% 43%
12.89 Aromaticos 1% 43%
13.04 Aromaticos 1% 43%
14.9 Aromdaticos 1% 43%
17.98 Aromaticos 1% 43%
18.43 Aromdticos 0% 43%
21.3 Aromaticos 1% 43%
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Vale ressaltar que apenas para a classe “Leves” todos os 11 componentes foram
considerados durante a simulacdo. Desta forma, para a corrente de saida do
reator de pirélise no ambiente de simulacéo sao apresentados 17 componentes,
sendo eles as 11 moléculas constituintes dos leves, o catalisador, o coque e as

4 moléculas representantes de demais classes de hidrocarbonetos.

Para determinar a quantidade de cada um dos produtos gerados, considerou-se
as quantidades relatadas no trabalho de Ates, Miskolczi e Borsodi (2013): 22 %
(m/m) de coque, 43 % (m/m) de 6leo e 35 % (m/m) de leves. Desta forma, a
composicdo da corrente de saida do reator de pirélise apresentou a composicao

massica mostrada na Tabela 12.

Apos as trés etapas de separacao realizadas na corrente PROD-GAS, obteve-
se trés diferentes correntes de produto, além da corrente de gases leves que é

reaproveitada energeticamente.

Tabela 12 - Composi¢ao do produto da pirélise mostrado em classes.

Composigio dos produtos da reagio de pirdlise
%(m/m) Olefinas %(m/m) Parafinas %(m/m) Naftenicos % (m/m) Aromaticos % (m/m) Leves % (m/m) Coque
10% 15% 2% 16% 35% 22%

Tabela 13 - Lista de representantes e classes.

Representante Classe
Hidrogenio
Metano
Etileno
Etano
Propileno
Propano Leves
2-Buteno
MN-Butano
i-Butano
2-Penteno
M-Pentano
n-Dodecano Parafinicos
2 3-Metilbenzeno Aromaticos
1-Efil-3-Metilciclopentano  Naftnénicos
4-0Octeno Clefinicos

55



3.2.4 Parametros reacionais

Conforme visto na secédo 3.2.1, tanto a temperatura como a pressao foram
configuradas diretamente no modelo do reator. Além disso, utilizou-se dois
trocadores de calor a fim de promover o aguecimento da carga até a temperatura

reacional.

Outro importante parametro reacional é o tempo de residéncia no reator de
pirélise, que de acordo com dados da literatura (LOPEZ et al., 2011) apresenta
valor 6timo na faixa de 15-30 min. Desta forma, dada a carga de 100.000 kg/h
de plastico, determinou-se o volume do reator para que o tempo de residéncia
ficasse dentro desta faixa (Tabela 13 e Tabela 14). Os calculos realizados sao

apresentados a seguir:

3 3

m m m3
Qtot = Qaiim + Qcar = 14,38 . + 0,034 | = 14,414 p—m

2

D
Veoator = T (?) H = 432,42 [m?]

3

_ Vreator [m ]
- 3
m

Quor ||

= 30 [min]

Os valores de Altura (H) e diametro (D) foram arbitrados seguindo a razao H/D
igual a 2, conforme recomendado por (NOGUEIRA, 2007), a fim de obter um
volume que adequasse o tempo de residéncia a faixa de referéncia (LOPEZ et
al., 2011).
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Tabela 14 - Dimens@es do reator de pirélise. Determinacéo do tempo de residéncia.

Variavel Descricio Valor Unidade
Q,alim Vazdo de plistico de alimentagdo 14,38 m*/min
Q, cat Vazdo total de catalisador para o reator 0,034 m*/min
0,tot Vazdo volumétrica total de alimentacdo do reator 14,414 m*/min
V. reator Violume do reator 432,42 m?
D,reator Didmetro do reator 65,5052 m
H,altura Altura do reator 13,01 Im
t,resid Tempo de residencia obtido 30 min
t.resid (meta) Tempo de residencia (meta) 15-30 min

Além disso, foi preciso calcular a fracdo de gas de pirélise a ser reciclada para o
reator como gas de fluidizacao. Para isso, utilizou-se o valor de referéncia de 0,2
(m/s) de velocidade de fluidizacdo (PETERSSON; SVENSSON, 2019) e as
dimensdes do reator ja estimadas, de tal forma que para a devida fluidizacdo do
leito catalitico é preciso que 10 % do total de vapores produzidos na reacao seja

reciclado para o reator. Os célculos realizados sédo apresentados abaixo.

m3 m3
Qo yuiar || 665 %]
Areag,.[m?2]  33,24[m?2] [?]

v, fluidizacao =

m3
Q6-fuia1 [T] 6,65

0 it—1 = = ~
%Split [m_3] 32.58
S

0,2
QCycl—prd

Tabela 15 - Porcentagem de reciclo dos gases de pirélise para a fluidizacao.

Variavel Descrigao Valor Unidade
Q, cycl-prd Vaz&o volumétrica de saida do reator 32,58  mi/fs
Yosplit-1 % da vazio volumétrica a ser reciclada 20,4% %
Q, G-fluid1 Wazao volumeétrica reciclada como gas de fluidizagao 6,65 m?/fs
Area sec (reator) Area seccional do reator de pirdlise 33,24 m*
v fluid Velocidade de fluidizac&o obtida 0,20 my/s

v fluid (meta) Velocidade de fluidizac&o (PETERSSON; SVENSSON, 2019 ) 0,20 m/s
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3.3 Modelo termodinamico

Para definir o modelo termodinamico a ser utilizado na simulagao, optou-se por
usar o algoritmo assistente do Aspen Plus, que de acordo com o tipo de processo
e 0S componentes do sistema, indica os melhores modelos termodinamicos a

serem utilizados, de acordo com seu banco de dados.

Desta forma, obteve-se como recomendacdo os modelos PENG-ROBINSON e
SRK. Apesar de ambos os modelos representarem satisfatoriamente bem o
processo a ser simulado, optou-se por utilizar o modelo SRK. A principal
relevancia do uso deste modelo se deve ao fato de permitir considerar as
misturas gasosas obtidas como gases reais, evitando assim possiveis desvios
gue o modelo de gas ideal confere. Além disso, outros fatores que corroboraram
a utilizacdo do modelo SRK foi tanto a presenca de um trabalho utilizando este
mesmo modelo para a simulacdo de processos similares ao analisado no
presente trabalho (GALA et al.,, 2021), como também a utilizacdo da diretriz
recomendada para escolha de modelos termodinamicos em simuladores de
processo, que recomenda a utilizacdo do modelo SRK para processos com
moléculas majoritariamente apolares (CARLSON, 1996).
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Capitulo IV — Resultados e discussao

Os resultados obtidos neste trabalho buscam expor tanto a qualidade dos
produtos finais obtidos no processo de pirélise de RSU quanto a demanda e

geracédo de energia deste.

4.1 — Pureza dos produtos obtidos

Durante o desenvolvimento do processo no ambiente de simulacdo do Aspen
Plus, buscou-se, inicialmente, projetar o sistema de separacdo capaz de gerar
correntes de produto que se adequassem ao objetivo especifico do projeto de
obter produtos com propriedades fisicas e quimicas semelhantes a combustiveis
comercialmente estabelecidos como o diesel e a gasolina. No entanto, devido
principalmente a consideracao de moléculas representantes de classe durante a
simulacdo, esse objetivo especifico ndo pdde ser alcancado, uma vez que 0s
produtos obtidos apresentaram parametros como ponto de fulgor, indicadores de
octanagem (RON e MON) densidade e viscosidade significativamente diferentes

dos valores de referéncia Tabela 2.

A principal dificuldade em obter essa similaridade se deve a dois fatores, o
primeiro foi a premissa de considerar apenas uma molécula como representante
da classe de moléculas, como exemplo a molécula de 4-octeno representante
de todas as moléculas olefinicas geradas. Esta suposi¢cao, embora pertinente
para fins de simplificacdo da etapa de reacéo, traz dificuldades para o sistema
de separacdo e para a classificacao das propriedades do 6leo final, uma vez que
sua qualidade estara sensivelmente relacionada com as caracteristicas de
somente quatro moléculas (os representantes A, O, P e N). O segundo esta
relacionado com o fato de considerar moléculas como C4-5 como pertencentes
da classe dos leves, pois a presenca destes componentes no produto final
poderia torna-lo de melhor qualidade. Desta forma, optou-se por dimensionar o
sistema de separacdao com a finalidade de obter correntes compostas

exclusivamente por cada um destes representantes, ou seja, quatro correntes
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diferentes compostas unicamente pelos representantes das classes nafténicos,
olefinicos, aromaticos e parafinicos, respectivamente. Esta alternativa foi
escolhida devido ao fato destes componentes puros também apresentarem
elevado valor comercial, uma vez que podem ser comparados a 6leos minerais
ja comercialmente estabelecidos, como 6leos parafinicos, 6leos aromaticos e
Oleos nafténicos (SPEIGHT, 2019). A mistura de olefinas pesadas é considerada
uma excelente carga para obtencdo de olefinas leves em plantas de
cragueamento catalitico (LE VAN MAO et al., 2009). Conforme pode ser
observado na Tabela 15, as correntes “AROM” e “PARAF” apresentaram
respectivamente 98,7 % (m/m) de aromaticos e 99,7 % (m/m) de parafinicos em
sua composicao, atendendo assim o objetivo proposto. No entanto, a corrente
“C2-TOP” apresentou composic¢ao de 83,0 % (m/m) de componentes olefinicos
e 16,6 % (m/m) de componentes nafténicos, além de outros componentes como
aromaticos, pentano e penteno que juntos somaram cerca de 0,4 % (m/m) da

corrente.
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Tabela 16 - Vazao total e por componentes dos produtos liquidos obtidos.

Descrigdo Unidades AROM PARAF C2-TOP
Equipamento origem COL-3 COL-3 CcoL-2
Classe da corrente MIXCISLD MIXCISLD MIKCISLD:
Temperatura C 174,61 214,86 120,38
Pressdo bar 1 1 1 .
Fracdo molar de vapor 0,00 0,00 0,00
Fragdo molar de liquido 1,00 1,00 1,00
Vazdo massica kg/hr  15.623,07 14.623,82 11.750,11
CAT kg/hr 0,00 0,00 0,00
H20 kg/hr 0,00 0,00 0,00
02 kg/hr 0,00 0,00 0,00
N2 kg/hr 0,00 0,00 0,00
COQUE kg/hr 0,00 0,00 0,00
PE kg/hr 0,00 0,00 0,00
PS kg/hr 0,00 0,00 0,00
PP kg/hr 0,00 0,00 0,00
PET kg/hr 0,00 0,00 0,00
PVC kg/hr 0,00 0,00 0,00
PA kg/hr 0,00 0,00 0,00
ABS kg/hr 0,00 0,00 0,00
H2 kg/hr 0,00 0,00 0,00
co kg/hr 0,00 0,00 0,00
coz2 kg/hr 0,00 0,00 0,00
CH4 kg/hr 0,00 0,00 0,00
C2HA kg/hr 0,00 0,00 0,00
C2H6 kg/hr 0,00 0,00 0,00
C3H6 kg/hr 0,00 0,00 0,00
C3H8 kg/hr 0,00 0,00 0,00
C4HE kg/hr 0,00 0,00 0,00
CAH10 kg/hr 0,00 0,00 0,00
1CAH10 kg/hr 0,00 0,00 0,00
C5H10 kg/hr 0,00 0,00 34,85
C5H12 kg/hr 0,00 0,00 844
OLEF kg/hr 111,20 0,00 9.753,90
PARAF kg/hr 62,65 14.579,30 0,00
MAFT kg/hr 30,71 0,00 194984
AROM kg/hr 1541851 44,52 3,08
Vazdo volumétrica 1/min 339,86 411,97 307,89

4.1.1 - Produto “C2-TOP”

A composicao da corrente C2-TOP apresentou uma importante limitagdo ao
processo uma vez que a escolha das moléculas representantes das classes
nafténicos e olefinicos apresentam grande similaridade de propriedades fisicas
como massa molar e temperatura de ebulicdo, apresentados na Tabela 16, o

que torna a operacao de separacao por destilagdo destes compostos inviavel.
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Tabela 17 - Parametros fisicos das moléculas representantes das classes NAFT,
OLEF, AROM e PARAF. MW — Massa molecular; TB - Temperatura de Ebulicdo

Parametros Units MNAFT OLEF AROM PARAF
NW g/mol 112,215 112,215 120,194 170,338
TE C 121,177 122,54 176,12 216,323

Uma alternativa possivel a esta problematica seria a escolha de outras moléculas
para representar as referidas classes, uma vez que a escolha pela molécula 4-
octeno, representante da classe olefinicos, e da molécula 1-Etil-3-
Metilciclopentano, representante da classe nafténicos, tornou inviavel a
separacdo. No entanto, alterar esta escolha implicaria em um importante
problema de representatividade, uma vez que a molécula 4-octeno corresponde
50 % (m/m) das moléculas da classe olefinicos geradas, ao passo que a
molécula 1-Etil-3-Metilciclopentano representa mais de 50 % (m/m) das
moléculas da classe nafténicos. Diante disso, optou-se por manter as moléculas
representantes e definir como especificacéo para a corrente C2-TOP que a soma
das fracBes massicas de nafténicos e olefinicos seja no minimo 99 % (m/m) da
corrente. Conforme exposto na Tabela 17, pode-se observar que o objetivo foi
alcancado, uma vez que a composicdo de nafténicos e olefinicos totalizou 99,6

% (m/m) da corrente em analise.
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Tabela 18 - Composicao e especificacdo desejada do produto C2-TOP.

Composigao da corrente (C2-TOP)
Mass Fractions % (m/m) % Meta

H2 0,0%  0,00%
CH4 0,0%  0,00%
C2H4 0,0%  0,00%
C2H6 0,0%  0,00%
C3H6 0,0%  0,00%
C3H8 0,0%  0,00%
CAHS 0,0%  0,00%

CAH10 0,0%  0,00%
ICAH10 0,0%  0,00%
C5H10 0,3%  0,00%
CS5H12 0,1%  0,00%
OLEF 83,0%  83,00%
PARAF 0,0%  0,00%
NAFT 16,6%  17,00%
AROM 0,0%  0,00%
Total 100,00% 100,00%

Alcancado este obijetivo, foi preciso avaliar as oportunidades de utilizacdo desta
mistura. Para isso, foram comparadas as propriedades fisicas da corrente C2-
TOP, apresentadas na Tabela 18, com a de outros produtos intermediarios —
“Blend stock” — da industria do refino Tabela 19 (EL-FATTAH; EL-KADY; BATAH,
2008). Apesar de significativas diferencas de densidade e pressao de vapor
(método Reid) , construiu-se um gréfico comparativo entre as curvas de
destilacdo ASTM D86 obtida — teste de caracterizacao de misturas derivadas do
petréleo - da mistura e dos demais produtos intermediarios das refinarias. Como
€ possivel observar, a curva ASTM D86 da mistura C2-TOP apresentou
similaridade com a curva do produto “reformado”, sendo esse um importante
produto da reforma catalitica da industria petrolifera, dado seu potencial de
utilizacdo como mistura na gasolina para aumentar o nimero de octano do
combustivel (EL-FATTAH; EL-KADY; BATAH, 2008). Observando as diferencas
apontadas e a composi¢cdo quimica das duas substancias em comparacgao, €

possivel observar que a principal diferenca entre estes produtos se deve por dois
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fatores, o primeiro é devido a maior quantidade de moléculas arométicas
presentes do reformado, que apresenta cerca de 3,46 %(m/m) de benzeno, ao
passo que a mistura C2-TOP apresenta apenas 0,03 % (m/m) desta classe de
molécula. Em segundo lugar, observa-se que as curvas ASTM, apresentadas na
Figura 8, diferem principalmente na fracdo correspondente aos componentes
leves da mistura (regido inferior a 50 % da composi¢do), pois a composicao da
corrente C2-TOP, devido a premissa da molécula representante de classe,
apresenta mais de 99 % (m/m) de moléculas com temperatura de ebulicdo
proxima a 122 ° C, o que explica o grande desvio da curva ASTM D86 do C2-

TOP e do reformado, devido ao platd da curva da mistura.

Figura 8 - Comparacgao das curvas ASTM D86 da corrente C2-TOP e de outros

produtos.
Curvas ASTM D86
C2-TOP Mata Pesada Nafta Leve "lsomer zado” "Reformado”
180,00
160,00
140,00
a 120,00
e
2 100,00
w®
[
@
o BO0,00
g
F 60,00
-
0% 10% 20%% 30% 403 50% B0% T0% BO% 9% D03%
% (m/m)
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Outro importante ponto a ser levado em consideracéo € o fato da composicdo da
mistura obtida estar levando em consideracdo somente as propriedades fisicas
das moléculas representantes de cada classe, podendo este ser um fator

impactante para a diferenca entre as curvas ASTM apresentadas.

Tabela 19 - Propriedades fisicas da corrente C2-TOP.

Descricio Unidades C2-TOP
Fase Liguido
Temperatura C 120,38
Pressdo bar 1,00
Frag8o molar de Vapor 0,00
Fragdo molar de Liguido 1,00
Fragio molar de S6lido 0,00
Capaciade calorifica maxima M/ kg 49,1576
Capaciade calorifica minima M/ kg 45,5938
Grau API 63,2295
Viscosidade Cinética Cs 0,3136
Densidade padrdo, referencia a 15 °C gmfcc 0,0059
Ponto de fluidez, APl method "C -101,8589
Ponto de ignigdo, APl method "C 15,5924
Ponto de anilina, APl method “C 62,4157
Pressdo de vapor (RVP), ASTM method psi 1,0887
Curva ASTM DED C2-TOP
0% C 64,63
5% C 105,42
10% C 124,12
30% C 124,73
50% C 125,22
70% C 130,91
0% C 150,29
95% C 157,97
100% C 165,64
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Tabela 20 - Propriedades fisicas e quimicas da nafta leve, pesada, reformado e

isomerizado.
Compenentes da gasolina Reforma catalitica Isomerizagdo Nafta leve Nafta pesado
Especificagfies
Densidade @ 15/4°C g/L 0,795 0,6515 0,6883 0,7138
Pressdo de vapor (RVP) Psi, Kgfem? 3,1(0,22) 12,6(0,89) 7,5(0,53) 5,5(0,39)
Enxofre, %p/p (ppm) 0,009(3) 0,016(16) 0,008(8) 0,050(50)
Corrosdo, Cobre 1A 1A 1A 1A
Teste de tira (Strip Test) 3hrs @ 50°C
Estabilidade a oxidagéo, mint. =480 =480 =480 =480
indice antidetonante
Octanagem (Método pesquisa RON) 94 86 63 61
Octanagem (Método motor MON) 82 78 60 55
(R+M) /2 88 82 64 58

Destilagdo ASTM
IBP 60 32 a4 a3
5% 82 37 56 58
10% 28 39 58 60
20% 96 40 60 65
30% 104 42 63 74
40% 111 44 6o 84
50% 118 46 69 94
60% 1325 43 71 104
70% 133 53 77 115
30% 144 58 82 124
90% 157 69 91 143
95% 166 73 102 15
FBP 180 79 106 163
Recuperado, vol% 98,8 98,5 99,0 98,0
Perdido, vol% 0.6 1,0 0,5 1,5
Residuo, vol% 0,6 0,5 0,5 0,5

Composigido Quimica. %p/p

Isobutano 0,000 0,173 0,035 0,000
n-Butano 0,649 1,654 1,061 0,153
Isopentano 1,721 36,542 19,776 0,606
n-Pentano 1,11 8,235 21,062 0,823
2,.2dimetilbutano 0,314 14,142 0,686 0,036
Ciclopentano 0,139 1,523 2,266 0,145
2,3-dimetilbutano 0,380 4,076 1,710 0,140
2-metilpentano 2,444 12,192 10,383 0,809
3-metilpentano 1,952 6,985 7,096 0,632
n-Hexano 2,854 4,051 13,24 1,568
Metilciclopentano 0,987 2,748 6,683 1,214
Benzeno 3,468 0,000 2,281 0,369
Ciclohexano 0,075 3,860 2,981 0,986
C,+ 83,907 3,813 10,740 92,519
Total 100,00 100,00 100,00 100,00

Fonte (EL-FATTAH; EL-KADY; BATAH, 2008)



4.1.2 - Produto AROM

Conforme mostrado na Tabela 15, a corrente AROM apresentou alto teor de
componentes aromaticos em sua composicao, nesta simulacéo foi considerada
a molécula 1,2,3-Metilbenzeno como representante desta classe. Foi
estabelecido como especificacao que esta corrente apresentasse pureza minima
de 99 % (m/m) de aroméaticos em sua composi¢cao apos a separacao na COL-3.
Como pode ser visto na Tabela 20 o objetivo foi alcancado, pois a corrente

apresentou composicao de 99,6 % (m/m) de aromatico.

Tabela 21 - Composicao e especificacdo desejada do produto AROM.

Composigdo da corrente (AROM)
Mass Fractions % (m/m) Meta

H2 0,0% 0,00%
CH4 0,0% 0,00%
C2H4 0,0% 0,00%
C2H6 0,0% 0,00%
C3Hb 0,0% 0,00%
C3H3 0,0% 0,00%
C4HZ 0,0% 0,00%
C4H10 0,0% 0,00%
ICAH10 0,0% 0,00%
C5H10 0,0% 0,00%
C5H12 0,0% 0,00%
OLEF 0,0% 0,00%
PARAF 0,4% 0,00%
MNAFT 0,0% 0,00%
AROM 99.6% 100,00%
Total 100,00% 100,00%

Esta corrente apresenta um grande potencial econémico para a planta de
pirdlise, dada a enorme gama de aplicacbes e demandas por este produto.
Dentre os principais consumidores podem ser listados a industria petroquimica

para a producao de plasticos e solventes (MEUWESE, 2013).
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4.1.3 - Produto PARAF

A composicdo quimica da corrente PARAF estd mostrada na Tabela 21
apresentando composi¢ao de ~99,7% (m/m) de parafina. Foi estabelecido como
meta para este produto composi¢cdo minima de 99% (m/m) de parafinas, logo, o

produto alcancou a especificacdo desejada nas condi¢des de projeto.

Tabela 22 - Composicao e especificacdo desejada do produto PARAF

Composigao da corrente (PARAF)
Mass Fractions % (m/m) Meta

H2 0,0%  0,00%
CH4 0,0%  0,00%
C2H4 0,0%  0,00%
C2H6 0,0%  0,00%
C3H6 0,0%  0,00%
C3HS 0,0%  0,00%
C4AH8 0,0%  0,00%

CAH10 0,0%  0,00%
ICAH10 0,0%  0,00%
CSH10 0,0%  0,00%
C5H12 0,0%  0,00%
OLEF 0,0%  0,00%
PARAF 99,7%  100,00%
NAFT 0,0%  0,00%
AROM 0,3%  0,00%
Total 100,00% 100,00%

A obtengcdo do produto parafinico de alta pureza apresenta um importante
potencial econdmico para a planta de pirélise de plastico uma vez que este
produto pode ser utilizado como carga para unidades de cragueamento catalitico
ou até mesmo como mistura para a producéo de diesel, devido a sua capacidade
de elevar o numero de cetano do combustivel (MCKINSEY&COMPANY, c2021).
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4.2 — Consumo e geracéao de energia

Como mostrado no Capitulo 1ll, o reator de pirélise, 0 compressor e as colunas
de destilacdo foram os principais responsaveis pela demanda de energia do
processo, ao passo que o combustor foi 0 equipamento responsavel pela

geracado desta, como apresentado na Tabela 22.

Tabela 23 - Poténcia requerida e suprida pelo processo.

Energia requerida (MW)

Reagdo de pirdlise 120,472 MW
Compressor 0,182 MW
Condensador 18,1 MW

Coluna 1
Refervedor 14,31 MW
Condensador 4,58 MW

Coluna 2
Refervedor 4,99 MW
Condensador 7,22 MW

Coluna 3
Refervedor 7,42 MW

Energia Fornecida (MW)

Combustor 120,472 MW

Como pode ser observado, configurou-se o reator de combustdo para gerar
quantidade de energia suficiente para suprir a requerida pelo reator de pirélise
(120,47 MW) assim, ndo havendo geracao excessiva de energia térmica. Para
isso, foi preciso queimar todo o coque gerado no processo e mais 4,8 % (m/m)
dos gases Leves separados na primeira coluna de destilacdo COL-1. Como sera
mostrado adiante, o suprimento energético dos demais equipamentos da planta
sera realizado a partir da integracdo energética entre correntes. Primeiramente,
foi necessério observar que as poténcias requeridas listadas acima apresentam
naturezas distintas, uma vez que parte delas referem-se a poténcia para
aguecimento, podendo assim ser aquecidas através de troca térmica com
correntes mais quentes, outras referem-se a poténcia para resfriamento, o que

nao pode ser fornecido por correntes de maior nivel energético, por ultimo ainda
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ha poténcias, como a poténcia requerida pelo compressor, que por mais que
possa ser suprida por turbinas a vapor, normalmente é de natureza elétrica. Além
disso, para as energias térmicas, ha também a necessidade de realizar uma
analise energética que leve em consideracédo os diferentes niveis de temperatura
das correntes do processo, a fim de avaliar a viabilidade de troca térmica.
Usando como exemplo a corrente de entrada do reator de pirdlise, que requer
aguecimento até a temperatura de 500 °C. Esta temperatura faz com que sua
demanda energética apresente um alto nivel, ndo podendo ser aquecida por
exemplo pela corrente de vapor gerada no trocador de calor TC-1, uma vez que
0 vapor gerado apresenta temperatura inferior a 510 °C, que seria a temperatura
minima de saida do fluido quente para viabilizar a troca térmica, considerando
10 °C de temperatura de approach. Diante disso, fica evidente o desafio de
avaliar as possibilidades totais de integracdo térmica das correntes frias e
guentes de todo o processo gerado. Para isso, foi utilizada a ferramenta de
andlise energética do simulador (Aspen Energy Analysis). Desta forma, foram
analisados dois cenarios distintos a saber: processo atual (cenario 1) e
integracdo energética maxima (cendario 2). O cenéario 1 representa a prépria
simulacdo apresentada neste trabalho ao passo que o cenario 2 leva em
consideracdo a configuracdo de uma rede de trocadores proxima a Otima
recomendada pelo Aspen Energy Analyzer (AEA). E importante destacar que
para a analise destes cenarios ndo foi levado em consideracdo as energias dos
reatores do processo, uma vez que elas estardo comprometidas entre si devido

a configuracdo da corrente de energia Q-COMB conectando os reatores.

Como pode ser visto na Figura 9 o atual processo levando em consideragéo as
integracdes energéticas indicadas na simulacdo correspondem a um consumo
de utilidades frias de 24,47 MW e 27,14 MW de utilidades quentes. Ja quando
foi configurada a rede de trocadores do cenario 2 houve uma economia de 72,1
% de consumo de utilidade quentes e 80,0 % de utilidades frias. As redes de
trocadores de calor assim como os dados de cada trocador dos cenarios

avaliados encontram-se no Apéndice C.
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Figura 9 - Comparacao dos cenarios. Consumo de utilidades (MW).

mmm Utilidades Quentes (MW) = Utilidades Frias ([MW) =————Trocadores

30,00 25,00
27,14

[
Ln
[=]
2

il

20,00

=
S
0
[75]
o 2000 E
E 1500 9
— o
= 1500 o
= s
) 1000 W
=] o
10,00 o
E c
5,00
@ 500
c
S
0,00 0,00

CENARIO 1 CENARIO 2

Apesar desta andlise indicar um grande aproveitamento energético realizado
pela rede de trocadores do cenério 2, através da observacdo da curva composta
do processo na Figura 10 é possivel analisar dois pontos. O primeiro se deve ao
fato que de acordo com a curva composta percebe-se que termodinamicamente
é viavel reduzir ainda mais o consumo de utilidades, uma vez que pela diferenca
das curvas frias e quentes, estima-se um consumo de minimo de ~4 MW e ~1
MW de utilidades frias e quentes, respectivamente. Além disso, cabe observar
que o fato da curva quente ndo suprir energeticamente a demanda energética
da curva fria se deve ao fato da andlise ndo estar levando em consideracao todas
as correntes quentes do processo que apresentam bom potencial de utilizacédo
como fontes aquecedoras. Como exemplo disso, pode-se citar a corrente de
gases da pirélise PROD-GAS de alta temperatura, que poderia estar sendo
utilizada como fonte de calor para promover o pré-aguecimento da carga plastica
ou até mesmo da mistura reacional, aumentando o nivel energético da curva

composta quente e viabilizando o total aquecimento das correntes frias.
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Figura 10 - Curva composta do processo (excluindo os reatores).
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Por ultimo, é preciso analisar a integracdo energética dos reatores deste
processo. Como discutido anteriormente, 0s reatores encontram-se conectados
atraves da corrente de energia Q-COMB, responsavel por transportar a energia
gerada no reator de combustdo R-COMB (120,47 MW) para o reator de pirélise
R-PYR. No entanto, este foi um artificio utilizado na simulacao que requer muita
discussdo quanto a sua interpretacédo fisica. Uma possivel estratégia a ser
considerada é a utilizacdo de areia como agente de transporte energético entre
0s reatores, como mostra o trabalho de Abdelouahed et al. (2012). No entanto,
esta consideracao apresenta diversos impactos ao projeto, como por exemplo,
alteracdes nas dimensdes dos reatores, na espessura do leito a ser fluidizado,
na quantidade de gas de fluidizacdo, nas dimensdes dos ciclones do processo,

entre outras implicagdes.

Como para o dimensionamento dos ciclones seria preciso granulometria do
catalisador e da areia a ser usada, optou-se, neste momento, para avaliar
apenas 0s impactos nos reatores e na quantidade de gas de fluidizacdo. Para
isso, primeiramente foi preciso calcular a quantidade de areia a ser utilizada para

transportar 120,47 MW, considerando a variacdo de temperatura equivalente a
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diferenca de temperatura dos reatores (750 °C para 500 °C). Abaixo, segue o

calculo referente ao resultado exposto na Tabela 23 e Tabela 24.

0 [MW] = V., [k?g] Cp [kg]_ _ C] AT [°C]

IOC] .250 [°C] = 120,472 [MW]

Q [MW] = 580,59 [k?g].SBO [kg

Tabela 24 - Estimativa da quantidade de areia requerida.

Quantidade de areia
Cp (Areia, quartzo) 830 Jfkg."C
Vazdo massica (Vm) 580,59 kg/s
Vazdo mdéssica (Vm) 2.090.116,63 kg/h
Temp. inicial {Tin) 730 °C
Temp. final [Tout) 500 "C
Poténcia (Q) 120,47 MW

Uma vez calculada a quantidade de areia necesséaria para a integracdo
energeética, calculou-se a nova vazao volumétrica de alimentacdo para o reator
de pirdlise e suas novas dimensoes, a fim de que a velocidade de fluidizacédo

permanecesse dentro da especificacdo Tabela 25 e Tabela 26.

k
0 m3 B Qm,areia m_gl] _ o1 74[m3]
et min| [k_g] 7 min
p ms3
3 m3 m3
Qtot = Qaiim + Qcat + Qareia = 14,38 % + 0,034 E + 21,74 %
m3
= 36,16 l—
min

D 2
Vieator = T0 (E) .H = 1084,76 [m?]
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Tabela 25 - Célculo da vazao volumétrica de areia.

Variavel Descrigdo Valor Unidade

Qm, areia Vazdo méssicade areia 3483528  kg/min
p, areia Densidade da areia 1602 kg/m?*
0, areia Vazdo volumétrica de areia 21, 74487 m*/min

Tabela 26 - Redimensionamento do reator de pirélise.

Varidvel Descricdo Valor Unidade
0,alim Vazdo de plastico de alimentagdo 14,38 m?/min
Q, cat Vazdo total de catalisador para o reator 0,034 m?/min
0, areia Vazdo de areia para o reator 21,74486711 m*/min
0,tot Vazdo volumétrica total de alimentagio do reator  36,15886711 m?*/min
V,reator Volume do reator 1084,759058 m?
D,reator Didametro do reator 8,839027181 m
H,altura Altura do reator 17,67805436 m
t,resid Tempo de residencia obtido 29,99980765 min
t,resid (meta) Tempo de residencia (meta) 15-30 min
Tabela 27 - Célculo da vazado volumétrica de gas de fluidizacdo necessario.
Varidvel Descricdo Valor Unidade
Q, cycl-prd Vazdo volumétrica de saida do reator 32,58 m?/s
Yosplit-3 % da vazdo volumétrica a ser reciclada 37.7% %
0,G-fluidl Vazdo volumétrica reciclada como gas de fluidizagdo 12,27 m?/s
Area,sec (reator) Area seccional do reator de pirdlise 61,36 m*
v, Fluid Velocidade de fluidizagdo obtida 0,20 m,/s
v, fluid {meta) Velocidade de fluidizag8o (meta) 0,20 m/s
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Onde:

e Q — Poténcia [MW].

e Vm-Vazdo massica de areia [Kg/s].

e Cp - Capacidade calorifica da areia (quartzo) [J/kg.°C].

e AT — Diferenca de temperatura entre os reatores (250 °C).

e p - Densidade da areia [kg/mq]

Os resultados mostram que apesar da grande vazdo massica de areia exigida
para promover a integracao energética entre os reatores, as dimensdes do reator
de pirdlise R-PYR (altura e diametro) sofreram um acréscimo de somente 36%.
Isto pode ser explicado devido ao alto valor de densidade da areia, que permite
que grande massa deste material ocupe relativamente pouco espaco. Além
disso, corroborando o0s resultados aqui apresentados, o trabalho de
Abdelouahed et al. (2012) mostrou que para uma planta de pirélise de biomassa
via tecnologia TNEE, a alimentacao de 1 kg/s utiliza cerca de 14 kg/s de areia
para promover a integracdo térmica entre 0s reatores, considerando um
combustor a 1000 °C. Como a carga de alimentacdo plastica do presente
processo € de 100.000 kg/h e a temperatura do combustor esta limitada pela
temperatura de estabilidade da zedlita (750 °C), a vazao de areia de 2.090.000
kg/h esta proporcionalmente de acordo com os valores da referéncia. Além
disso, outro ponto a ser observado é o aumento na quantidade do gas de

fluidizacéo, que passa de 6,65 m3/s para 12,27 m?3/s.
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Capitulo V - Concluséo e sugestbes

Os resultados apresentados neste trabalho permitem concluir que a tecnologia
TNEE apresenta-se como uma promissora técnica para o processo de pirolise
da fracdo plastica de RSU. Suas principais vantagens consistem na capacidade
de obter correntes de produto com significativa similaridade com produtos
intermediarios da industria do petrdleo e a 6leos minerais. Além disso, também
apresenta um elevado potencial de geracédo de energia térmica uma vez que o
residuo reacional (coque) direcionado para o combustor fornece grande
quantidade de energia, quase que inteiramente suficiente para suprir a alta

demanda energética do reator de pirdlise

Quanto aos produtos obtidos, ndo foi possivel observar similaridade das
propriedades fisicas e quimicas destes com as propriedades de combustiveis
como a gasolina e diesel. Acredita-se que essa nao observancia tenha relacéo
com a premissa de considerar apenas moléculas representantes de classe na
simulacdo, o que afetou significativamente a qualidade das possiveis misturas a
serem obtidas. Desta forma, estudos futuros de simulagdo que levem em
consideracao a totalidade das moléculas geradas na reacdo de pirdlise, assim
como o dimensionamento de um sistema de separacdo gque apresente como
especificacdo a qualidade fisico-quimica dos produtos obtidos, apresentam-se
como boas alternativas as limitagdes apresentadas.

Outro ponto a ser observado se deve a corrente de LEVES gerada no processo,
que corresponde a fracdo de gases leves (Cs ) que ndo esta sendo direcionada
para a queima. E importante observar que esta corrente corresponde a ~95 %
(m/m) do total de gases leves gerados na planta e apresenta um grande potencial
valor comercial, uma vez que a separagao dos gases que a compdem pode dar
origem a diversos gases combustiveis. Embora ndo tenha sido o escopo deste
projeto avaliar coprodutos ao 0Oleo de pirélise, para uma analise que leve em
consideracdo a viabilidade econdmica do processo de pirélise plastica pela
tecnologia TNEE fica evidente a importancia de se avaliar a sintese de um

sistema de separacdo capaz de separar 0s gases leves gerados em correntes
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com especificagdo de gases combustiveis ou até mesmo outros produtos

economicamente atrativos.

Além disso, outro ponto positivo da tecnologia estudada se deve a presenca do
reator de combustdo, uma vez que este se apresenta como um importante
equipamento para resolver o problema da alta demanda de energia da reacéo
de pirdlise. Conforme mostrado, a queima do coque formado no processo
juntamente com 4,8% (m/m) da corrente de Leves gerados na pirélise fornece
quantidade de energia suficiente para suprir a demanda energética do reator de
pirdlise R-PYR. Além disso, analisando a curva composta das demais correntes
do processo foi possivel concluir que o processo apresenta um potencial de
consumo de utilidades minimo de ~5 MW. Apesar deste valor, a curva composta
também fornece informacgdes que apresentam forte indicio de que as correntes
guentes geradas no processo apresentam energia suficiente para aquecer as
correntes frias, o que implicaria em um consumo minimo de utilidades por cerca
de apenas ~1 MW. Essa suposi¢do respalda-se no fato de que a analise pinch
realizada para gerar a curva composta ndo levou em consideragéo todas as
correntes quentes do processo, uma vez que a analise energética realizada pelo
software se concentrou apenas nas correntes de processo que apresentaram
alguma especificacdo de temperatura definida. Todos esses resultados e
discussdes apresentados, apesar de ndo terem encontrado a solucdo 6tima
capaz de tornar o processo autossuficiente energeticamente, apontam a
tecnologia TNEE como um processo com alto potencial para alcancar este fim.
No entanto, para esta conclusdo sdo necessarios novos estudos de sintese e
andlise de redes de trocadores de calor para integracdo energética total do
processo.

Desta forma o presente trabalho traz contribui¢cdes relevantes para a avaliagao
técnica da utilizacdo da tecnologia TNEE como um promissor processo para a
pirélise de mistura plastica de RSU. Porém, trabalhos futuros a fim de avaliar a
viabilidade econb6mica deste modelo se fazem necessarios. Dentre o0s
identificados ao final deste trabalho, é possivel listar: avaliagdo fluidodinamica
da planta, integracdo energética entre reatores, detalhamento dos produtos

gerados e avaliacéo técnico-econémica.
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A primeira sugestao de trabalho visa elucidar as dificuldades fluidodinamicas que
0 processo simulado apresenta. Desta forma, uma andlise técnica que leve em
consideracéo a configuracao estrutural do processo simulado se faz necessaria
a fim de elucidar com melhor precisdo quais secbes do processo serao
transportadas gravitacionalmente e em quais serd necessario o
dimensionamento de equipamentos de deslocamento como compressores e
bombas hidraulicas. Nao obstante disso, a analise devera levar em consideracao
a alta viscosidade do plastico fundido e as dificuldades que este processo implica

na operacao da planta.

Outro ponto fundamental é a integracdo energética dos reatores do processo.
No presente trabalho, mostrou-se que o reator de combustéo é capaz de fornecer
energia suficiente para o reator de pirélise, desde que a integracdo energética
entre eles seja realizada. No entanto, estudos futuros se fazem necessarios a
fim de avaliar tecnicamente a melhor forma de integrar a energia liberada pelo
reator de combustdo e a exigida pelo reator de pirélise, uma vez que para a
validacdo da alternativa dada no final do Capitulo IV deste trabalho € preciso
averiguar os reais impactos da adicdo de areia como agente integrador de
energia, dado que para isto, as dimensdes dos reatores, trocadores de calor e

ciclones serdo alteradas.

Quanto aos produtos gerados na atual simulacdo foi possivel observar que a
premissa de considerar apenas poucas moléculas representantes de cinco
classes de moléculas resultou em uma importante limitacdo para a obtencao de
produtos com caracteristicas fisico-quimicas semelhantes aquelas apresentadas
por produtos comercialmente estabelecidos como diesel e gasolina. Para refinar
a analise destes produtos obtidos, sugere-se que nova simulacdo seja realizada
levando em consideracdo um maior nimero de moléculas geradas, buscando
especificar as correntes de produtos obtidos de acordo com suas propriedades
fisico-quimicas, a fim de melhor comparar com produtos comerciais. Neste
contexto, o mesmo se aplica a corrente excedente de gases leves geradas no
processo, uma vez que se faz necessario sintetizar um sistema de separacao
capaz de, a partir desta corrente de gases leves, obter correntes de produtos
estabelecidos como gases combustiveis e mistura de compostos olefinicos

leves.
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Por ultimo, levando em conta todos os resultados apresentados e também os
estudos sugeridos, os autores do presente trabalho reforcam a necessidade de
estudo de viabilidade técnico-econémica a fim de avaliar o potencial da
construcdo de um processo de pirélise de fracdo plastica de RSU no Brasil, mas
especificamente na regido Sudeste, no intuito de agregar alternativas eficientes

na gestéo de residuos urbanos no pais.
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Apéndice A

Tabela 28 - Tabela de dados obtidos de todas as correntes do processo.

Nome da corrente Units A-F AR AROM C1-BOT C1-FEED C1-TOP C2-BOT C2-TOP
Descrigio

De coL-3 CoL-1 TC-1 CoL-1 CcoL-2 coL-2
Para TC1 R-COMB coL-2 coL-1 SPUT-2 CoL-3

Classe da corrente MIXCISLD MIXCISLD MIXCISLD MIXCISLD MIXCISLD MIXCISLD MIXCISLD MIXCISLD
Temperatura C 25,00 25,00 175,89 153,94 110,07 9,45 185,37 123,46
Pressdo bar 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00
Fragdo molar (Vapor) 0,00 1,00 0,00 0,00 0,93 1,00 0,00 0,00
Fragio molar (Liquida) 1,00 0,00 1,00 1,00 0,07 0,00 1,00 1,00
Fragdo molar (solido) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Fragdo massica (Vapor) 0,00 1,00 0,00 0,00 0,79 1,00 0,00 0,00
Fragio massica (Liquido) 1,00 0,00 1,00 1,00 0,21 0,00 1,00 1,00
Fragio méssica (sélido) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Entalpia molar cal/mal -68.875,38 -1,58 -5.420,32 -30.268,10  -11.864,76 -9.672,07 -30.324,26  -26.679,57
Entalpia massica cal/gm -3.823,16 -0,05 -45,04 -230,10 -255,98 -366,81 -215,50 -236,80
Entropia molar cal/mol-K -38,97 0,98 -112,39 -167,85 -49,77 -28,65 -170,82 -157,56
Entropia massica csl,’gm-K -2,16 0,03 -0,93 -1,28 -1,07 -1,09 -1,21 -1,40
Densidade molar molfcc 0,05 0,00 0,01 0,01 0,00 0,00 0,00 0,01
Densidade massica gm/cc 0,96 0,00 0,77 0,68 0,00 0,00 0,68 0,64
Fluxo entalpico calfsec -33.911.780,24  -7.198,74 -185.759,15 -2.624.107,94 -5.413.797,64 -3.574.765,75 -1.761.420,69 -756.581,89
Average MW 18,02 28,77 120,34 131,54 46,35 26,37 140,72 112,67
Fluxo molar kmol/hr 1.772,51 16.440,77 123,38 312,10 1.642,65 1.330,55 209,11 102,09
Fluxo massica kg/hr 31.932,29 472.932,69 14.847,27 41.054,71 76.138,83 35.084,12 29.425,49 11.501,96
CAT kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
H20 kg/hr 31.932,29 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
02 kg/hr 0,00 99.315,86 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
N2 kg/hr 0,00 373.616,82 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
COQUE kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
PE kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
PS kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
PP kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
PET kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
PVC kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
PA kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
ABS kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
H2 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 976,14 976,14 0,00 0,00
co kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
co2 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CHA kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 2.928,42 2.928,42 0,00 0,00
C2H4 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 2.928,42 2.928,42 0,00 0,00
C2H6 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 2.928,42 2.928,42 0,00 0,00
C3H6 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 2.928,42 2.928,42 0,00 0,00
C3H8 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 3.904,56 3.904,56 0,00 0,00
C4Hg kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 3.904,56 3.904,56 0,00 0,00
CAH10 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 3.904,56 3.904,56 0,00 0,00
IC4H10 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 6.832,97 6.832,97 0,00 0,00
CSH10 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 1.952,28 1.952,28 0,00 0,00
C5H12 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 976,14 976,14 0,00 0,00
OLEF kg/hr 0,00 0,00 0,08 9.092,33 9.761,39 669,06 0,08 9.092,25
PARAF kg/hr 0,00 0,00 62,16 14.641,72 14.642,08 0,36 14.578,59 0,08
NAFT kg/hr 0,00 0,00 0,04 1.716,85 1.952,28 235,43 0,04 1.716,81
ARCM kg/hr 0,00 0,00 14.784,99 15.603,81 15.618,22 14,41 14.846,78 692,82
Fragio massica % (m/m)

CAT % (m/m) 0 0 0 0 0 0 0 0

H20 % (mfm) 1 0 0 0 0 0 0 0

oz % (mfm) 0 0,21 0 0 0 0 0 0

N2 % (m/m) 0 0,79 1] a 0 0 0 0

COQUE % (m/m) 0 o 0 0 o 0 o 0

PE % (mfm) 0 0 0 0 0 0 0 0

PS % (m/m) 0 0 1] a 0 ] 0 ]

-] % (mfm) 0 0 0 0 0 0 0 0

PET % (mfm) 0 0 0 0 0 0 0 0

PVC % (m/m) 0 0 0 0 0 0 0 0

PA % (m/m) 0 0 0 0 0 0 0 0

ABS % (mfm) 0 0 0 0 0 0 0 0

H2 % (m/m) 0 o 0 1,10843E-38  0,012820513 0,027822814 0 0

co % (m/m) 0 0 0 0 0 0 0 0

co2 % (mfm) 0 0 0 0 0 0 0 0

CH4 % (m/m) 0 o o 3,33793E-72 0,038461538 0,083468443 0 0

C2H4 % (m/m) 0 o o 2,57224e-61 0,038461538 0,083468443 0 o

C2H6 % (m/m) 0 o 0 5,3046E-58 0,038461538 0,083468442 0 0

C3H6 % (m/m) 0 o 0 8,206E-49 0,038461538 0,083468442 0 0

C3H8 % (m/m) 0 o o 1,94307e-47 0,051282051 0,111291257 0O o

C4Hg % (m/m) 0 o 0 3,29124E-36  0,051282051 0,111291257 0 0

C4H10 % (m/m) 0 o 0 5,51373e-37  0,051282051 0,111291257 0 0

IC4H10 % (m/m) 0 o o 1,2535E-39 0,08974359 0,1947597 o o

CSH10 % (m/m) 0 o 0 3,32734e-27 0,025641026 0,055645629 0 0

CSH12 % (m/m) 0 o 0 1,09941E-27 0,012820513 0,027822814 0 0

OLEF % (m/m) 0 o 5,37583E-06  0,221468581 0,128205128 0,019070146 2,71249E-06 0,7904956
PARAF % (m/m) 0 o 0,004186664 0,356639176 0,192307692 1,03566E-05 0,495440859 6,93447E-06
NAFT % (m/m) 0 o 2,56002E-06 0,041818626 0,025641026 0,006710329 1,29171E-06 0,14926269
AROM % (m/m) 0 o 0,9958054 0,380073617 0,205128205 0,000410669 0,504555136 0,060234776
Fluxo volumétrico 1/min 554,6774665  6791570,169  322,74532 1007,592236 810485,2579 518208,6779 725,2041605 298,3102191
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Nome da corrente Units. CAT-COMB CAT-FEED CAT-PURG CAT-REC CYCL-PRD FEED-F FEED-Q FUELGAS1
Descrigdo

De CYCL-1 CYcL-2 CycL-2 CYCL-1 MIX-1 TC-2 CYcL-2

Para R-COMB MIX-1 MIX-1 SPUIT-1 TC-2 R-PYR TC-2

Classe da corrente MIXCISLD MIXCISLD MIXCISLD MIXCISLD MIXCISLD MIXCISLD MIXCISLD MIXCISLD
Temperatura c 500,00 25,00 750,00 750,00 500,00 255,81 500,00 750,00
Press3o bar 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00
Fragdo molar (Vapor) 0,00 0,00 0,00 0,00 1,00 0,05 0,06 1,00
Fragdo molar (Liguido) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,92 0,92 0,00
Fragdo molar (solido) 1,00 1,00 1,00 1,00 0,00 0,02 0,02 0,00
Fragio méssica (Vapor) 0,00 0,00 0,00 0,00 1,00 0,06 0,07 1,00
Fragdo massica (Liquido) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,85 0,34 0,00
Fragdo massica (solido) 1,00 1,00 1,00 1,00 0,00 0,09 0,09 0,00
Entalpia molar cal/mol -18.342,44  -618.075,86 -596.513,57  -596.513,57 775,39 -16.997,44 -45.077,91 -6.113,19
Entalpia massica cal/gm -1.078,27 -3.814,21 -3.681,15 -3.681,15 16,73 -1.219,69 -1.169,87 -202,43
Entropia molar cal/mol-K 0,34 -117,58 -80,30 -80,90 -27,01 -78,18 75,20 10,83
Entropia méssica cal/gm-K 0,02 -0,73 -0,50 -0,30 -0,58 -2,03 -1,35 0,36
Densidade molar mol/cc 0,16 0,03 0,03 0,03 0,00 0,00 0,00 0,00
Densidade méssica gm/cc 2,76 5,40 5,40 5,40 0,00 0,01 0,01 0,00
Fluxo entalpico calfsec -10.470.966,74 -587.918,08 -567.407,88 -10.780.749,63 393.116,57 -40.506.458,58 -38.852.045,47 -27.972.866,56
Average MW 17,01 162,05 162,05 162,05 46,35 38,53 38,53 30,20
Fluxo molar kmol/hr 2.055,10 3,42 3,42 65,06 1.825,17 3.102,79 3.102,79 16.472,97
Fluxo massico kg/hr 34.953,17 554,50 554,50 10.543,10 84.598,70 119.557,87 119.557,87  497.467,75
CAT ke/hr 11.098,00 554,90 554,90 10.543,10 0,00 11.098,00 11.098,00 0,00
H20 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 1.154,23
02 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 33.317,47
N2 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 373.616,82
COQUE kg/hr 23.861,17 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
PE kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 59.100,00 59.100,00 0,00
PS kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 7.200,00 7.200,00 0,00
pp kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 25.000,00 25.000,00 0,00
PET kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 2.500,00 2.900,00 0,00
PVC kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
PA kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 2.900,00 2.900,00 0,00
ABS kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 2.900,00 2.900,00 0,00
H2 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 1.084,60 108,46 108,46 0,00
co kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
coz kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 89.361,57
CH4 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 3.253,80 325,38 325,38 0,00
C2HA kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 3.253,80 325,38 325,38 0,00
C2H6 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 3.253,80 325,38 325,38 0,00
C3H6 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 3.253,80 325,38 325,38 0,00
C3HS kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 4.338,39 433,84 433,84 0,00
caHs kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 4.338,39 433,84 433,84 0,00
CAH10 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 4.338,39 433,84 433,84 0,00
IC4H10 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 7.592,19 759,22 759,22 0,00
C5H10 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 2.169,20 216,92 216,92 0,00
C5H12 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 1.084,60 108,46 108,46 0,00
OLEF kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 10.845,99 1.084,60 1.084,60 12,85
PARAF kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 16.268,98 1.626,90 1.626,90 0,01
NAFT kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 2.169,20 216,92 216,92 4,52
AROM kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 17.353,58 1.735,36 1.735,36 0,28
Fracdo massica % (m/m)

CAT % (m/m) 0,317456037 1 1 1 0 0,092825341  0,092825341 0

H20 % (m/m) 0 o o o o o o 0,002320206
02 % (m/m) © 0 0 0 0 0 0 0,066974123
N2 % (m/m) 0 ] ] ] ] ] ] 0,751037279
COQUE % (m/m) 0,682543963 O 1] 1] 0 0 0 0

PE % (m/m) 0 o o o o 0,494321286  0,494321286 O

Ps % (m/m) 0 o o o o 0,0602218383  0,060221883 O

PP % (m/m) © 0 0 0 0 0,209103759  0,209103759 0

PET % (m/m) 0 ] ] ] ] 0,024256036  0,024256036 0

PVC % (m/m) 0 ] ] ] ] [] [] []

PA % (m/m) 0 ] ] ] ] 0,024256036  0,024256036 0

ABS % (m/m) © 0 0 0 0 0,024256036  0,024256036 0O

H2 % (m/m) 0 0 0 ] 0,012820513  0,000907175  0,000907175 0O

co % (m/m) 0 0 0 0 0 0 0 0

co2 % (m/m) © 0 0 0 0 0 0 0,179622898
CH4 % (m/m) 0 o o o 0,038461538 0,002721524  0,002721524 0O

C2H4 % (m/m) 0 o o o 0,038461538 0,002721524  0,002721524 O

C2H6 % (m/m) 0 o o o 0,038461538 0,002721524  0,002721524 0O

C3H6 % (m/m) 0 o o o 0,038461538 0,002721524  0,002721524 O

C3H8 % (m/m) 0 o o o 0,051282051 0,003628699  0,003628699 O

CAHS % (m/m) 0 o o o 0,051232051 0,003628699 0,003628699 O

CAH10 % (m/m) 0 o o o 0,051282051 0,003628699  0,003628699 O

IC4H10 % (m/m) 0 o o o 0,08974359  0,006350223  0,006350223 0O

C5H10 % (m/m) 0 o o o 0,025641026 0,001814349  0,001814343 0

C5H12 % (m/m) 0 o o o 0,012820513 0,000907175  0,000907175 0O

OLEF % (m/m) 0 o o o 0,128205128 0,009071747  0,009071747  2,58331E-05
PARAF % (m/m) 0 o o o 0,192307692 0,01360762 0,01360762 1,40295E-08
NAFT % (m/m) 0 o o o 0,025641026 0,001814349  0,001814349  9,09006E-06
AROM % (m/m) 0 o o o 0,205128205 0,014514795  0,014514795  5,36307E-07
Fluxo volumétrico I/min 210,9912487  1,712172587 1,712172586 32,53127914  1955383,327 138416,6882  209575,253 23362720,73

Tabela 29 - Tabela de dados obtidos de todas as correntes do processo (continuagdo).
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Nome da corrente Units FUELGAS2 FUELGAS3 G-FLUID1 G-FLUID2 HOT-CAT LEV-COMB _ LEVES PARAF
Descrigio

De TC-2 TC-3 SPLIT-1 COMP-1 R-COMB SPLIT-2 SPLIT-2 CoL-2

Para TC-3 COMP-1 MIX-1 CYCL-2 R-COMB

Classe da corrente MIXCISLD MIXCISLD MIXCISLD MIXCISLD MIXCISLD MIXCISLD MIXCISLD MIXCISLD
Temperatura C 707,40 697,19 500,00 523,36 750,00 9,45 9,45 214,73
Pressio bar 1,00 1,00 1,00 1,43 1,00 1,00 1,00 1,00
Fragdo molar (Vapor) 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 0,00
Fraggo molar (Liguido) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 1,00
Frac8o molar (sélido) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Fragdo massica (Vapor) 1,00 1,00 1,00 1,00 0,98 1,00 1,00 0,00
Fragdo massica (Liquido) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 1,00
Frago massica (sélido) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,02 0,00 0,00 0,00
Entalpia molar cal/mol -6.474,74 -6.560,93 775,39 1.635,51 -8.557,63 -9.672,07 -9.672,07 -64.089,42
Entalpia méssica cal/gm -214,40 -217,26 16,73 35,29 -278,34 -366,81 -366,81 -376,91
Entropia molar cal/mal-K 10,47 10,38 -27,01 -26,71 10,45 -28,65 -28,65 -253,48
Entropia massica cal/gm-K 0,35 0,34 -0,58 -0,58 0,34 -1,09 -1,09 -1,49
Densidade molar malfecc 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Densidade méssica gm/ec 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,59
Fluxo entélpico cal/sec -29.627.279,85 -30.021.648,59  39.311,66 82.918,77  -39.321.024,07 -68.663,35 -3.506.102,40 -1.526.311,39
Average MW 30,20 30,20 46,35 46,35 30,74 26,37 26,37 170,04
Fluxo molar kmol/hr 16.472,97 16.472,97 182,52 182,52 16.541,45 25,56 1.304,39 85,74
Fluxo massico kg/hr 497.467,75 497.467,75 8.459,87 8.459,87 508.565,75 673,89 34.410,23 14.578,22
CAT kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 11.098,00 0,00 0,00 0,00
H20 kg/hr 1.154,23 1.154,23 0,00 0,00 1.154,23 0,00 0,00 0,00
02 kg/hr 33.317,47 33.317,47 0,00 0,00 33.317,47 0,00 0,00 0,00
N2 kg/hr 373.616,82 373.616,82 0,00 0,00 373.616,82 0,00 0,00 0,00
COQUE kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
PE kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
PS kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
PP kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
PET kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
PVC kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
PA kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
ABS kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
H2 kg/hr 0,00 0,00 108,46 108,46 0,00 18,75 957,39 0,00
co kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
coz kg/hr 89.361,57 89.361,57 0,00 0,00 89.361,57 0,00 0,00 0,00
CH4 kg/hr 0,00 0,00 325,38 325,38 0,00 56,25 2.872,17 0,00
C2HA kg/hr 0,00 0,00 325,38 325,38 0,00 56,25 2.872,17 0,00
C2H6 kg/hr 0,00 0,00 325,38 325,38 0,00 56,25 2.872,17 0,00
C3H6 kg/hr 0,00 0,00 325,38 325,38 0,00 56,25 2.872,17 0,00
C3H8 kg/hr 0,00 0,00 433,84 433,84 0,00 75,00 3.829,56 0,00
CAH8 kg/hr 0,00 0,00 433,84 433,84 0,00 75,00 3.829,56 0,00
CAH10 kg/hr 0,00 0,00 433,84 433,84 0,00 75,00 3.829,56 0,00
IC4H10 kg/hr 0,00 0,00 759,22 759,22 0,00 131,25 6.701,73 0,00
C5H10 kg/hr 0,00 0,00 216,92 216,92 0,00 37,50 1.914,78 0,00
C5H12 kg/hr 0,00 0,00 108,46 108,46 0,00 18,75 957,39 0,00
OLEF kg/hr 12,85 12,85 1.084,60 1.084,60 12,85 12,85 656,21 0,00
PARAF kg/hr 0,01 0,01 1.626,90 1.626,90 0,01 0,01 0,36 14.516,43
NAFT kg/hr 4,52 4,52 216,92 216,92 4,52 4,52 230,90 0,00
AROM kg/hr 0,28 0,28 1.735,36 1.735,36 0,28 0,28 14,13 61,79
Fragio massica % (m/m)

CAT % (m/m) 0 0 0 0 0,021822154 0 o o

H20 % (m/m) 0,002320206 0,002320206 0O o 0,002269574 0O o o

02 % (m/m) 0,066974123  0,066974123 0O o 0,065512604 O o o

N2 % (m/m) 0,751037279 0,751037279 0O 0 0,734648028 0O o o

COQUE % (m/m) 0 0 0 0 o 0 o o

PE % (m/m) 0 0 0 0 0 0 0 0

PS % (m/m) 0 0 0 0 0 0 0 0

PP % (m/m) 0 0 0 0 0 0 0 0

PET % (m/m) 0 0 0 0 0 0 0 0

PVC % (m/m) 0 0 0 0 0 0 0 0

PA % (m/m) 0 o o o 0 o 0 0

ABS % (m/m) 0 0 0 0 0 0 0 0

H2 % (m/m) 0 o 0,012820513  0,012820513 0O 0,027822314 0,027822314 0

co % (m/m) 0 0 0 0 0 0 0 0

coz % (m/m) 0,179632898 0,179632838 0O o 0,175712921 © o o

CH4 % (m/m) 0 0 0,038461538  0,038461538 0 0,083468443  0,083468443 0

c2Ha % (m/m) 0 0 0,038461538  0,038461538 0 0,083468443  0,083468443 0

C2H6 % (m/m) 0 0 0,038461538  0,038461538 0 0,083468443  0,083468443 0

C3H6 % (m/m) 0 0 0,038461538  0,038461538 0 0,083468443  0,083468443 0

C3H8 % (m/m) 0 0 0,051282051 0,051282051 O 0,111291257 0,111291257 0

C4H8 % (m/m) 0 o 0,051282051 0,051282051 0O 0,111291257 0,111291257 0

C4H10 % (m/m} 0 o 0,051282051 0,051282051 0O 0,111291257 0,111291257 0

IC4H10 % (m/m) 0 0 0,08974359  0,08974359 0 0,1947597 0,1947597 o

C5H10 % (m/m) 0 ] 0,025641026  0,025641026 0O 0,055645629 0,055645629 0O

C5H12 % (m/m) 0 o 0,012820513  0,012820513 0O 0,027822814 0,027822814 0

OLEF % (m/m) 2,58331E-05 2,58335E-05 0,128205128 0,128205128 2,52694E-05 0,019070146 0,019070146 7,61208E-14
PARAF % (m/m) 1,40295E-08  1,40294E-08  0,192307692 0,192307692 1,37233E-08  1,03566E-05 1,03566E-05 0,995761265
NAFT % (m/m) 9,09006E-06  9,08972E-06  0,025641026 0,025641026 8,8917E-06 0,006710329 0,006710329 6,72592E-14
AROM % (m/m) 5,56307E-07  5,56341E-07  0,205128205 0,205128205 5,44167E-07  0,000410669 0,000410669 0,004238735
Fluxo volumétrico I/min 22390263,89  22157296,17  195538,3327 135183,121  23362754,97 9953,64395  508255,033% 410,5216512

Tabela 30 - Tabela de dados obtidos de todas as correntes do processo (continuacgao).
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Tabela 31 - Tabela de dados obtidos de todas as correntes do processo (continuagéo).

Nome da corrente Units. POL-FEED POL-Q PROD-GAS PYR-PROD VAP
Descrigio

De TC-3 SPLT-1 R-PYR TC1
Para TC-3 Mix-1 TC-1 CYCL-1

Classe da corrente MIXCISLD MIXCISLD MIXCISLD MIXCISLD MIXCISLD
Temperatura C 25 100 499,999745  499,99597419  100,9371457
Pressio bar 1,01 1,01 1,00 1,00 1,00
Fragdo molar (Vapor) 0,00 0,00 1,00 0,47 1,00
Fragdo molar (Liquido) 1,00 1,00 0,00 0,00 0,00
Fragio molar (sélido) 0,00 0,00 0,00 0,53 0,00
Fragdo méssica (Vapor) 0,00 0,00 1,00 0,71 1,00
Fragdo méssica (Liquido) 1,00 1,00 0,00 0,00 0,00
Fracio méssica (sélido) 0,00 0,00 0,00 0,29 0,00
Entalpia molar cal/mol  -37.385,07 -36.887,23 775,39 -9.349,94 -57.161,28
Entalpia massica cal/gm -1.066,14 -1.051,95 16,73 -303,45 -3.172,93
Entropia molar cal/mol-K -83,66 -82,17 -27,01 -12,53 -8,78
Entropia méssica cal/gm-K -2,39 -2,34 -0,58 -0,41 -0,49
Densidade molar mol/cc 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Densidade massica gm/ec 0,12 0,12 0,00 0,00 0,00
Fluxo entilpico calfsec  -29.615.078,71 -29.220.709,64 353.804,92  -10.077.850,17 -28.144.177,15
Average MW 35,07 35,07 46,35 30,81 18,02
Fluxo molar kmol/hr  2.851,79 2.851,79 1.642,65 3.880,27 1.772,51
Fluxo méssico kg/hr 100.000,00 100.000,00 76.138,83 119.557,87 31.932,29
CAT kg/hr 0,00 0,00 0,00 11.098,00 0,00
H20 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 31.932,29
02 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

N2 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
COQUE kg/hr 0,00 0,00 0,00 23.861,17 0,00

PE kg/hr 59.100,00 59.100,00 0,00 0,00 0,00

Ps kg/hr 7.200,00 7.200,00 0,00 0,00 0,00

PP kg/hr 25.000,00 25.000,00 0,00 0,00 0,00
PET kg/hr 2.500,00 2.900,00 0,00 0,00 0,00
PVC kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

PA kg/hr 2.900,00 2.900,00 0,00 0,00 0,00
ABS kg/hr 2.500,00 2.900,00 0,00 0,00 0,00

H2 kg/hr 0,00 0,00 976,14 1.084,60 0,00

co kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
co2 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CH4 keg/hr 0,00 0,00 2.92842 3.253,80 0,00
CaHa kg/hr 0,00 0,00 2.928,42 3.253,80 0,00
C2H6 kg/hr 0,00 0,00 2.928,42 3.253,80 0,00
C3HE keg/hr 0,00 0,00 2.92842 3.253,80 0,00
C3HB kg/hr 0,00 0,00 3.904,56 4.338,39 0,00
CaHS kg/hr 0,00 0,00 3.904,56 4.338,39 0,00
CAH10 kg/hr 0,00 0,00 3.904,56 4,338,39 0,00
1CAH10 kg/hr 0,00 0,00 6.832,97 7.592,19 0,00
C5H10 kg/hr 0,00 0,00 1.952,28 2.169,20 0,00
C5H12 kg/hr 0,00 0,00 976,14 1.084,60 0,00
OLEF kg/hr 0,00 0,00 9,761,39 10.845,99 0,00
PARAF kg/hr 0,00 0,00 14.642,08 16.268,98 0,00
NAFT kg/hr 0,00 0,00 1.952,28 2.169,20 0,00
AROM kg/hr 0,00 0,00 15.618,22 17.353,58 0,00
Fragdo méssica % (m/m)

CAT % (m/m) 0 0 0 0,092825341 0

H20 % (m/m) 0 0 0 0 1

02 % (m/m) 0 0 0 0 0

N2 % (m/m) 0 0 0 0 0
COQUE % (m/m) 0 0 0 0,199578425 0

PE % (m/m) 0,591 0,591 0 ] ]

PS % (m/m) 0,072 0,072 0 ] 0

PP %(m/m) 0,25 0,25 0 ] 0

PET % (m/m) 0,029 0,029 0 ] ]

PVC % (m/m) 0 0 0 [] 0

PA % (m/m) 0,029 0,029 0 ] 0

ABS % (m/m) 0,029 0,029 0 ] ]

H2 % (m/m) © 0 0,012820513  0,009071747 0

co %(m/m) 0 0 0 0 0

co2 % (m/m) 0 0 0 0 0

CHa % (m/m) © 0 0,038461538 0,02721524 0

CaHa % (m/m) 0 0 0,038461538 0,02721524 0

C2H6 % (m/m) 0 0 0,038461538  0,02721524 0

C3H6 % (m/m) © 0 0,038461538 0,02721524 0

C3H8 % (m/m) 0 0 0,051282051 0,036286986 O

CaH8 % (m/m) 0 0 0,051282051 0,036286986 O

CaH10 % (m/m) © 0 0,051282051 0,036286985 0
IC4H10 % (m/m) 0 0 0,08974359  0,063502226 0

C5H10 % (m/m) 0 0 0,025641026 0,018143493 0
C5H12 %(m/m) 0 0 0,012820513  0,009071747 0

OLEF % (m/m) 0 0 0,128205128 0,090717466 O
PARAF % (m/m) 0 0 0,192307692 0,136076199 O

NAFT %(m/m) 0 0 0,025641026 0,018143493 0
AROM % (m/m) 0 0 0,205128205 0,145147946 0O

Fluxo volumétrico I/min 14214,79824  14380,17527  1759844,994 1955594,31 911252,6228
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Tabela 32 - Tabela de dados obtidos de todas as correntes do processo (continuacao).

Nome da corrente Units POL-FEED POL-Q PROD-GAS PYR-PROD VAP
Descrigio

De TC-3 SPLIT-1 R-PYR TC-1
Para TC-3 MIX-1 TC-1 CYCL-1

Classe da corrente MIXCISLD MIXCISLD MIXCISLD MIXCISLD MIXCISLD
Temperatura C 23 100 4939,999745  499,9997419  100,9371457
Pressdo bar 1,01 1,01 1,00 1,00 1,00
Fragdo molar (vapar) 0,00 0,00 1,00 0,47 1,00
Fragdo molar (Liquido) 1,00 1,00 0,00 0,00 0,00
Fragdo molar (sélido) 0,00 0,00 0,00 0,53 0,00
Fragdo mas: (vapar) 0,00 0,00 1,00 0,71 1,00
Fragdo mdssica (Liquido) 1,00 1,00 0,00 0,00 0,00
Fragdo massica (sdlido) 0,00 0,00 0,00 0,29 0,00
Entalpia molar cal/maol  -37.385,07 -36.887,23 775,33 -9.345,94 -57.161,28
Entalpia massica cal/gm -1.066,14 -1.051,95 16,73 -303,45 -3.172,93
Entropia molar cal/mol-K -83,66 -82,17 -27,01 -12,53 -8,78
Entropia massica cal/fgm-K -2,39 -2,34 -0,58 -0,41 -0,49
Densidade molar mol/cc 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Densidade méssica gm/fec 0,12 0,12 0,00 0,00 0,00
Fluxo entélpico calfsec  -29.615.078,71 -29.220.709,64 353.804,92  -10.077.850,17 -28.144.177,15
Average MW 35,07 35,07 46,35 30,81 18,02
Fluxo molar kmol/hr  2.851,79 2.851,79 1.642,65 3.880,27 1.772,51
Fluxo massico kg/hr 100.000,00 100.000,00 76.138,83 119.557,87 31.932,29
CAT kg/hr 0,00 0,00 0,00 11.098,00 0,00
H20 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 31.932,29
02 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

N2 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
COQUE kg/hr 0,00 0,00 0,00 23.861,17 0,00

PE kg/hr 59.100,00 59.100,00 0,00 0,00 0,00

PS kg/hr 7.200,00 7.200,00 0,00 0,00 0,00

PP kg/hr 25.000,00 25.000,00 0,00 0,00 0,00
PET kg/hr 2.900,00 2.900,00 0,00 0,00 0,00
PVC kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

PA kg/hr 2.900,00 2.900,00 0,00 0,00 0,00
ABS kg/hr 2.900,00 2.900,00 0,00 0,00 0,00

H2 kg/hr 0,00 0,00 976,14 1.084,60 0,00

co kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
coz2 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CHa kg/hr 0,00 0,00 2.928,42 3.253,80 0,00
C2Ha kg/hr 0,00 0,00 2.928,42 3.253,80 0,00
C2H6 kg/hr 0,00 0,00 2.928,42 3.253,80 0,00
C3H6 kg/hr 0,00 0,00 2.928,42 3.253,80 0,00
C3HS kg/hr 0,00 0,00 3.904,56 4.338,39 0,00
CaHs kg/hr 0,00 0,00 3.904,56 4.338,39 0,00
CAH10 kg/hr 0,00 0,00 3.904,56 4.338,39 0,00
1IC4H10 kg/hr 0,00 0,00 6.832,97 7.592,19 0,00
C5H10 kg/hr 0,00 0,00 1.952,28 2.169,20 0,00
C5H12 kg/hr 0,00 0,00 976,14 1.084,60 0,00
OLEF kg/hr 0,00 0,00 9.761,39 10.845,99 0,00
PARAF kg/hr 0,00 0,00 14.642,08 16.268,98 0,00
NAFT kg/hr 0,00 0,00 1.952,28 2.168,20 0,00
AROM kg/hr 0,00 0,00 15.618,22 17.353,58 0,00
Fragio massica % (m/m)

CAT % (m/m) 0 ) 0 0,092825341 0

H20 % (m/m) 0 0 0 0 1

02 % (m/m) 0 o 0 o 0

N2 % (m/m) 0 o 0 o 0
COQUE % (m/m) 0 o 0 0,199578425 0

PE % (m/m) 0,591 0,591 0 0 0

PS % (m/m) 0,072 0,072 0 0 0

PP % (m/m) 0,25 0,25 0 0 0

PET % (m/m) 0,029 0,029 0 0 0

PVC % (m/m) 0 o 0 o 0

PA % (m/m) 0,029 0,029 0 0 0

ABS % (m/m) 0,029 0,029 0 0 0

H2 % (m/m) 0 0 0,012820513 0,009071747 0

co % (m/m) 0 o 0 o 0

co2 % (m/m) 0 o 0 o 0

CHa % (m/m) 0 0 0,038461538 0,02721524 0

c2Ha % (m/m) 0 0 0,038461538 0,02721524 0

C2H6 % (m/m) 0 0 0,038461538 0,02721524 0

C3H6 % (m/m) 0 0 0,038461538 0,02721524 0

C3H8 % (m/m) 0 o 0,051282051 0,036286986 O

CaHg % (m/m) 0 o 0,051282051 0,036286986 O
CAH10 % (m/m) 0 o 0,051282051 0,036286986 O
1C4H10 % (m/m) 0 o 0,08974359  0,063502226 O

C5H10 % (m/m) 0 0 0,025641026 0,018143493 0

C5H12 % (m/m) 0 0 0,012820513 0,009071747 0O

OLEF % (m/m) 0 o 0,128205128 0,090717466 0O
PARAF % (m/m) 0 o 0,192307692 0,136076193 O

NAFT % (m/m) 0 o 0,025641026 0,018143493 0
AROM % (m/m) 0 0 0,205128205 0,145147946 0

Fluxo volumétrico 1/min 14214,79824  14380,17527  1759844,994 1955594,31 911252,6228
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Anexo B

Tabela 33 - Composicao dos gases leves produzidos durante a pirélise

Pirdlise térmica sem catalisador Pirdlise Termo-catalitica na presenca de catalisador 4 500°C

— S 500°C  550°C  600°C  Y-zedlita P-zedlita FCC ~ MoO, Ni-Mo HZSM-5 AI{OH),
g H, (%) 145 2,62 3,99 230 250 292 79 593 197 1,38

= co (%) 0,00 0,00 0,00 000 000 000 000 000 000 0,00

£ co, (%) 0,00 0,00 0,00 0,00 000 000 000 000 000 0,00

9 CH, (%) 1057 11,9 11,96 13,40 12,87 11,56 1084 1032 972 10,31
= C.H, (%) 1045 10,68 10,77 9,40 988 945 1050 9,77 9,52 10,69
L C.Hs (%) 11,16 11,62 11,57 11,50 10,88 11,56 11,42 11,53 10,76 13,21

g' C.Hs (%) 11,99 11,41 11,07 950 9,78 955 11,07 1032 99 1157
- C.Hs (%) 12,94 12,46 12,16 9,9 1018 11,56 11,42 11,53 10,76 13,21
% C.Hs (%) 12,35 12,46 11,37 9,40 1048 945 1084 105 10,03 12,20

2 CaHso (%) 1,64 10,16 11,96 1050 1048 10,72 10,84 10,76 1045 13,08
- i-CyHio (%) 204 314 1,99 1520 1457 1528 623 10,76 1883 4,8

3 CoHio (%) 7,24 6,39 6,38 540 449 48 484 516 434 6329
= CoHaa (%) 617 712 6,78 3,50 3,89 342 404 340 372 516
= ] o

o Capacidade calorifica o .0 4539 49,32 48,07 4821 4847 52,26 50,69 47,65 47,33

(M1/Kg)

Fonte (ATES; MISKOLCZI; BORSODI, 2013)



Tabela 34 - Composicao do 6leo de pirdlise.

Tempo de J— iduo soli Residuo pldstico
retengio 500°C_ 550°C Y-zedlita P-zedlita Ni-Mo HZSM-5  500°C  550°C _ 600°C_ Y-zedlita B-zedlita Ni-Mo HZSM-5
4,03 Heptano, 3-metileno - - - - 0,45 - - 0,48 - 0,74 0,45 - -
4,19 4-Octeno - 0,41 - 0,52 1,06 1,13 0,99 - 1,57 2,36 0,71 0,6 8,14
4,68 Heptang, 2.4-dimetil - - - - - - 0,47 - - 0,6 0,44 0,22 -
5,11 2,4-dimetil-1-heptano 5,99 3,35 9,09 1,53 89 3,07 4,28 0,68 - 0,64 - - -
647 4-Noneno - - - - 22 1,14 2,49 - 1,29 - - 1,86 -
6,55 Nonano 0,88 - - 1 0,82 - 0,71 - 1,21 0,25 0,93 0,72 -
8,16 3-Nonano, 2-dimetil - - - - - - - - - - 1,21 - 1,99
8,55 Octano, 3,6-dimetil - - - - - - 1,31 171 22 - 0,92 1,31 -
9,12 1-Deceno 0,55 2,22 1,81 0,24 0,81 08 1 2,09 2,29 0,63 0,58 0,52 -
9,42 Decano 1,07 1,52 1,34 1,04 1,38 2,31 1,85 1,61 1,13 1,86 0,69 0,99 1,48
9,7 Nonano, 2,6-dimetil 0,93 0,65 1,05 - 4,06 1,35 - 0,85 2,01 3,47 1,37 15 -
9,82 Decano, 4-metil 1,18 1,15 1,53 0,37 - 1,42 1,55 - - 2,44 - 1,25 -
1,9 4-Deceno, 3-metil - - - - - 3 - - - - - - -
12,16 1-Undeceno 0,73 1,66 0,91 1,02 1,12 1,47 1,17 1,83 2,36 09 0,56 0,99 09
12,41 Undecano 0,77 1,17 0,94 1,21 0,77 1,51 1,05 1,64 1,74 0,9 0,74 0,84 1,05
12,59 5-Undeceno, 4-metil - - - - - 14 - - - - - - -
13,23 1-Undeceno, 7-metil 0,47 0,67 0,56 - - - 0,58 - - - 0,71 - -
13,94 Heptano, 4-metilens - - - - 1,07 0,84 - - - - - - -
15,09 1-Dodeceno 1,02 1,73 0,95 1,05 1,21 1,36 1,58 1,96 24 1,04 0,67 0,92 1,03
15,23 Dodecano 124 1,09 117 1,29 1,54 1,18 14 1,93 22 1,37 0,6 1,02 112
16,4 Dodecano, 4,6-dimetil - - 1,51 - 1,89 - 0,59 - - 0,46 - 0,36 -
17,88 1-Trideceno 1,21 241 1,62 1,02 1,67 0,81 25 2,33 2,36 1,37 0,41 1,64 0,92
18,12 Tridecano 121 - 25 1,47 2,18 0,87 33 2,03 1,79 1,49 0,48 1,53 0,98
1881  Undecano, 2,4-dimetil - - - - - - 1,85 0,97 - - - - -
19,51 23dimetil-3-hepteno - - - - - - 1,33 05 - - - - -
19,8 Tridecano, 2-metil 1,65 - - 0,43 - - - - - - - - -
20,52 1-Tetradeceno 1,07 1,39 0,71 1,21 0,76 - 1,19 2,12 2,86 0,97 0,55 1,13 1,24
20,73 Tetradecano 1,19 0,99 0,95 1,23 0,88 0,74 1,32 1,64 23 1,27 0,55 0,86 1,05
23,03 1-Pentadeceno 1,59 1,89 1,33 0,94 0,98 - 1,68 2,36 1,91 1,07 0,3 1,56 1,01
3,2 Pentadecano 1,42 1,12 11 1,39 0,83 0,78 1,78 1,76 2,03 1,57 0,63 1,14 1,24
23,85 6-Trideceno, 7-metil - - - - - - 0,75 0,27 - - - - -
254 1-Hexadeceno 118 1,34 0,43 0,83 0,53 - 128 16 178 0,53 - L1 0,72
25,58 Hexadecano 1,55 12 0,98 1,73 0,68 0,63 1,52 1,69 1,97 1,47 0,85 12 13
27,64 1-Heptadeceno 1,11 0,87 0,37 0,91 0,28 - 0,91 177 1,87 0,54 0,23 1 0,82
27,82 Heptadecano 1,59 0,85 1,05 1,59 0,58 0,51 1,46 17 2,18 1,36 0,48 1,26 1,39
29,79 1-Octadeceno 1,25 0,69 0,27 0,71 - - 2,02 0,93 1,59 0,45 - 1,18 0,73
29,95 Octadecano 2,03 1,13 0,87 1,46 0,59 0,48 1,45 1,02 2,06 1,01 0,39 1,55 1,36
31,82 1-Nonadeceno 1,01 0,63 - 0,76 - - 0,73 1,56 1,16 0,34 - 0,88 0,66
31,97 Nonadecano 1,53 1,02 0,83 1,7 04 - 1,28 1,52 2,75 0,87 0,36 1,39 1,33
33,77 1-Eicoseno 1,38 0,96 04 0,62 - - 0,96 1,66 1,44 0,54 - 1,03 0,85
23,9 Eicosano 1,98 0,82 0,88 1,57 0,33 - 128 1,66 2,23 08 0,38 1,28 144
35,61 1-Heneicoseno 0,97 0,51 - 0,68 - - 0,63 0,94 1,06 - - 0,6 0,61
35,74 Heneicosano 14 0,81 0,7 2,21 0,35 - 1,07 2,33 2,08 0,61 0,39 1,16 1,27
37,38 1-Docoseno 1,58 - - 0,45 - - 0,62 - 1,08 - - - 0,55
37,52 Docosano 1,66 0,82 0,68 1,92 0,26 - 0,85 2,96 211 0,51 0,51 1,41 1,21
39,09 1-Tricoseno 0,44 0,33 - - - - - - 0,7 - - 0,46 -
39,2 osano 1,22 0,66 0,64 1,95 - - 0,7 2,32 2,03 0,43 1,33 1,13
40,73 1-Tetracoseno 0,53 03 - - - - - - - - - - -
40,84 Tetracosano 1,03 0,73 0,53 1,52 0,56 - 0,56 24 1,89 0,47 0,45 1,27 1,06
42,39 Pentacosano 1,2 0,82 0,55 1,14 - - 0,61 2.2 1,61 0,46 0,33 1,47 1,12
43,89 Hexacosano 1,01 05 0,38 1 - - 0,49 1,93 1,86 0,43 0,27 1,72 0,92
45,34 Heptacosano 0,78 0,66 0,47 0,64 - - - 1,92 1,24 04 - 1,03 0,75
46,74 Octacosano 0,71 0,49 04 0,47 - - - 1,63 2,02 0,42 - 0,83 0,77
431 Nonacosano - 0,44 0,37 0,35 - - - 1,45 1,52 - - 0,69 0,71
49,3 Triacontano - 0,52 - - - - - 1,34 - - - 0,61 0,61
50,9 Hexatriacontano - 07 - - - - - 1,16 - - - 0,71 -
52 Dotriacontano - 0,39 - - - - - 0,97 - - - -
53,6 Tritiacontano - 0,34 - - - - - 0.8 - - - - -
55,39 Tetratriacontano - - - - - - - 0,67 - - - - -
57,53 Pentareiacontano - - - - - - - 0,51 - - - - -

Fonte (ATES; MISKOLCZI; BORSODI, 2013)
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Apéndice C

Tabela 35 - Especificagdo dos trocadores do Cenario 1.

TC-3_DummyClrignore o 2.142.785,74 95,38 347,33 64,74 FUELGAS1 To_FUELGAS3 709,23 705,95 HP Steam Generation 249,00 452,40
Reboiler@coL-3 1 26.625.678,51 1.121,71 34,07 696,77 HP Steam 250,00 249,00 To Reboiler@COL-3_TO_PARAF 215,18 215,68
Condenser@COL-3 0 25.888.759,19 56,28 51,83 8.880,89 To Condenser@COL-3_TO_AROM 176,48 176,18 LP Steam Generation 124,00 125,00
TC1 255 86.579.211,34 2.445,33 203,05 200,70 PROD-GAS_To_C1-FEED 499,95 109,98 A-F_To_VAP 25,00 100,92

TC-2 255 20.682.529,52 1.066,49 310,99 62,93 FUELGAS]_To_FUELGAS3 750,00 718,31 FEED-F_To_FEED-Q 337,14 500,00
TC-3_DummyHtrignare 1 18.000,00 2,51 24,61 291,46 LP Steam 125,00 124,00 POL-FEED_To_POL-Q 99,77 100,00
TC-1_DummyClrignore 0 18.000,00 0,75 77,43 311,17 PROD-GAS_To_C1-FEED 109,98 109,93 Air 30,00 35,00
Reboiler@COL-1 1 53.136.142,68 451,18 28,36 3.937,36 MP Steam 175,00 174,00 To Reboiler@COL-1_TO_C1-BOT 135,63 153,94
Condenser@COL-1 0 43.622.611,65 224,66 75,15 2.095,32 To Condenser@COL-1_TO_C1-TOP 115,63 9,44 Refrigerant 1 -25,00 -24,00
TC-3 255 5.926.117,19 171,08 050,83 53,24 FUELGAS1 To_FUELGAS3 718,31 709,23 POL-FEED_To_POL-Q 25,00 99,77
Rebailer@COL-2 1 17.899.840,66 40,02 65,97 6.756,98 HP Steam 250,00 249,00 To Reboiler@COL-2_TO_C2-BOT 181,66 185,37
Condenser@CoL-2 ] 16.421.792,12 480,62 92,90 370,59 To Condenser@COL-2_TO_C2-TOP 127,34 123,46 Air 30,00 35,00
TC-1_DummyHtrignore 1 18.007,35 0,05 23,57 15.227,52 LP Steam 125,00 124,00 A-F_To_VAP 100,52 100,34

Figura 11 - Rede de trocadores do Cenério 1.




Tabela 36 - Especificagdo dos trocadores do Cenario 2.

£113 255 5.944.117,19 131,41 399,47 112,90 PROD-GAS_To_C1-FEED 499,95 423,99 POL-FEED_To_POL-Q 25,00 100,00
E-114 255 12.547.194,83 250,05 276,44 181,49 PROD-GAS_To_C1-FEED 499,95 423,99 To Reboiler@COL-2_TO_C2-BOT 182,47 185,37
E-115 255 16.716.645,74 370,31 251,56 179,54 PROD-GAS_To_C1-FEED 423,99 277,77 A-F_To_VAP 86,28 100,94
E116 255 8.068.902,94 256,29 528,34 59,57 FUELGAS1_To_FUELGAS3 750,00 737,64 To Reboiler@COL-3_TO_PARAF 215,24 215,68
E-117 255 15.602.118,35 287,29 121,15 143,74 PROD-GAS_To_C1-FEED 423,99 277,77 To Reboiler@COL-3_TO_PARAF 215,24 215,68
E-118 255 2.954.657,22 588,42 37,30 134,65 PROD-GAS_To_C1-FEED 277,77 235,17 To Reboiler@COL-3_TO_PARAF 215,18 215,24
E119 255 25.888.759,19 229,86 30,67 3.544,55 To Condenser@COL-3_TO_AROM 176,42 176,18 To Reboiler@COL-1_TO_C1-BOT 135,63 153,94
£-120 255 15.132.103,52 176,83 36,04 2.498,42 To Condenser@COL-1_TO_C1-TOP 115,63 102,29 A-F_Ta_VAP 58,61 26,28
E-121 255 5.352.645,83 451,67 72,41 163,85 PROD-GAS_To_C1-FEED 277,77 235,17 To Reboiler@COL-2_TO_C2-BOT 181,66 182,47
E122 255 16.421.792,12 75,65 52,06 4,255,25 To Condenser@COL-2_TO_C2-TOP 127,34 123,46 A-F_Ta_VAP 58,61 86,28
E-123 1 27.247.383,48 231,36 28,86 3.937,36 MP Steam 175,00 174,00 To Reboiler@COL-1_TO_C1-BOT 135,63 153,94
E-124 255 20.682.529,52 1.112,25 298,43 62,93 FUELGAS1_To_FUELGAS3 737,64 705,95 FEED-F_To_FEED-Q 237,14 500,00
E125 255 27.479.832,18 1.108,60 125,21 225,41 PROD-GAS_To_C1-FEED 235,17 109,93 A-F_Ta_VAP 25,00 58,61
E-126 255 10.846.845,12 88,72 33,96 4.051,83 To Condenser@COL-1_TO_C1-TOP 102,29 50,80 A-F_To_VAP 25,00 58,61
E-127 0 9.349.477,84 40,17 99,11 2.267,03 To Condenser@COL-1_TO_C1-TOP 102,29 50,80 Refrigerant 1 -25,00 -24,47
E-128 0 8.294.185,17 70,37 51,69 2.28328 To C OL-1_TO_C1-TOP 50,80 9,44 Refrigerant 1 -24,47 -24,00

Figura 12 - Rede de trocadores do Cenéario 2.
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