AVALIAGAO DO PROCESSO DE
EXTRAGAO COM FLUIDO
SUPERCRITICO DE RESIDUO DE VACUO

Alexandre Fernandes Rodrigues Pereira

Rachel Ferreira Robertson

Projeto de Final de Curso

Orientadora:

Profé. Silvia Maria Cruzeiro da Silva, D. Sc.

Julho de 2008



AVALIACAO DO PROCESSO DE EXTRAQAQ COM
FLUIDO SUPERCRITICO DE RESIDUO DE VACUO

Alexandre Fernandes Rodrigues Pereira

Rachel Ferreira Robertson

Projeto de Final de Curso submetido ao Corpo Decente da Escola de Quimica,

como parte dos requisitos necessarios a obtencdo de grau de engenheiro

quimico.

Aprovado por:

Maria Leticia Murta Valle, D. Sc.

Flavia Chaves Alves, D. Sc.

Graziella Gomes de Moraes Carapia Sciciliano, Eng.

Orientado por:

Profe. Silvia Maria Cruzeiro da Silva, D. Sc.

Rio de Janeiro, RJ — Brasil
Julho de 2008



Pereira, Alexandre Fernandes Rodrigues.

Robertson, Rachel Ferreira.

Avaliagdo do processo de extragdo com fluido supercritico de Residuo de
Vacuo/ Alexandre Fernandes Rodrigues Pereira; Rachel Ferreira Robertson. Rio
de Janeiro: UFRJ / EQ, 2008.

Viii, 57 p.; il.

(Projeto Final) — Universidade Federal do Rio de Janeiro, Escola de Quimica,
2008.

Orientador: Silvia Maria Cruzeiro da Silva

1. Extracdo com fluido supercritico. 2. Residuo de Vacuo. 3. Simulacdo. 4.
Projeto Final (Graduagdo — UFRJ / EQ). 5. Silvia Maria Cruzeiro da Silva. I.
Avaliacdo do processo de extracdo com fluido supercritico de Residuo de

Vacuo.



Dedico este trabalho aos que véem a educagao e o conhecimento como a
melhor forma de evoluir.

Alexandre

Dedico este trabalho a todos que me apoiaram nesta longa e cansativa jornada.
Rachel



“Chegou agora e ja quer sentar na janela?”

Romario de Souza Faria



AGRADECIMENTOS

Aos meus pais, que me deram condi¢des de alcancgar este titulo de Engenheiro
Quimico, aos meus irmaos Raphael, Andréa e Marcelo, aos meus amigos
André,Tarso e Diogo pela grande amizade, aos meus amigos da Escola de
Quimica, que certamente seréo para a vida toda e a Rachel pelo
companheirismo constante.
A meu padrinho André Luiz, que foi uma inspiracdo na carreira de engenharia.

A minha familia toda; baianos, cariocas, paulistas e mineiros.

A todos que me deram oportunidade de aprender.
A Deus.

Alexandre Fernandes Rodrigues Pereira

A Deus por me permitir estar aqui hoje escrevendo este agradecimento. Aos
meus pais, que me ensinaram a acreditar nos meus sonhos e a nunca desistir
deles e me fizeram compreender que o conhecimento € a Unica coisa que
ninguém poderia tirar de mim. As minhas irmas, Nivea, Bruna e Bia
(“emprestada”) que mesmo nos momentos dificeis sempre tinham um sorriso
para me mostrar, e a toda minha maravilhosa familia. Nao podendo esquecer
dos meus amigos, que muito ajudaram nesta jornada com todas as nossas
risadas. E finalmente, mas n&o por ultimo, agrade¢o ao Alexandre pelo amor,

companheirismo e conhecimento.

Rachel Ferreira Robertson

Agradecemos a nossa orientadora Silvia, pelo apoio e paciéncia e a Technip

Brasil S.A. por disponibilizar o programa Hysys®.

Vi



Resumo do Projeto de Final de Curso apresentado a Escola de Quimica como

parte dos requisitos necessarios para obtengao do grau de engenheiro quimico.

AVALIACAO DO PROCESSO DE EXTRACAO COM FLUIDO
SUPERCRITICO DE RESIDUO DE VACUO

Alexandre Fernandes Rodrigues Pereira

Rachel Ferreira Robertson
Julho, 2008.
Orientador: Prof@. Silvia Maria Cruzeiro da Silva, D. Sc.

No presente trabalho foi estudado o processo de extragdo com fluido
supercritico de uma amostra de Residuo de Vacuo. O processo de extracao foi
simulado no programa Hysys® empregando misturas de diferentes composicdes
molares de CO,, Propano e n-Butano como solventes. A razao entre as vazdes
massicas de solvente e de carga também foi variada nas proporgdes de 5:1, 9:1,
12:1 e 15:1.

Os resultados indicaram que os melhores rendimentos de recuperacgao de
compostos leves no extrato ocorreram com o uso do solvente n-Butano com
razao entre as vazdes massicas de solvente e de carga de 15:1. De posse
destes resultados, foram propostos dois fluxogramas para a unidade de extragao
supercritica, um com e outro sem integracédo energética. Ambos os fluxogramas
foram simulados programa no Hysys®.

Posteriormente, foi realizada uma estimativa simplificada dos custos dos

equipamentos e das utilidades das unidades de extracao supercritica com e sem
integracéo, de forma a avaliar as vantagens deste procedimento.
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Capitulo | — INTRODUCAO

l.1 — Motivacédo para o estudo

O petréleo € uma complexa mistura de hidrocarbonetos que apds sua separacao
em cortes ou fragdes, com padrdes pré-estabelecidos de acordo com sua aplicagao
final, pode ser aproveitado para fins energéticos ou n&o. Contudo, o grande objetivo
atual é reduzir seu consumo e aumentar o rendimento de produtos mais nobres e
largamente utilizados, devido as preocupagdes provenientes da dependéncia de uma
matéria-prima nao renovavel, aos problemas ambientais e aos problemas politicos
oriundos desta dependéncia. O aumento do rendimento é eficaz na redugdo do
consumo de petréleo quando, mantida a demanda por derivados de petroleo, consegue-
se obter a mesma quantidade exigida pela demanda utilizando menos petrdleo bruto,

reduzindo, entao, seu consumo.

Portanto, grandes investimentos estdo sendo feitos visando buscar tecnologias
que atendam aos objetivos citados anteriormente e que também diminuam ao maximo
as emissdes de poluentes e contaminantes. Sendo assim, a extragcdo com fluido
supercritico vem atraindo a atengdo nos campos onde 0s processos convencionais de
separacdo de hidrocarbonetos pesados, como destilagdo a vacuo e extragdo com
solvente, tornaram-se onerosos ou néo obtém o rendimento desejado de fragbes mais

leves.

O emprego da técnica de extracdo com fluido supercritico para tratar cargas
pesadas, como o Residuo de Vacuo, permite que sejam obtidos produtos menos
viscosos do que a carga empregando uma tecnologia mais limpa, nao sendo necessario

0 uso de solventes toxicos.



.2 — Objetivo do estudo

Este trabalho visa a avaliagdo de uma coluna de extrag&do para tratar uma carga
pesada de Residuo de Vacuo. Os solventes utilizados em condi¢des supercriticas foram

o CO., o propano e o n-butano, em diferentes composicdes e vazoes.

Apoés a selecdo do solvente mais eficiente, sera proposto um fluxograma de
processo da unidade de extragdo supercritica com e sem integragdo energética.
Posteriormente, foram estimados e avaliados, de forma simplificada, os custos dos

equipamentos e das utilidades.
|.3 — Estrutura do trabalho

Neste trabalho é apresentada, no Capitulo Il, uma revisao bibliografica sobre o
petroleo e seus principais processos de separacao, sobre 0s processos de extragao e,
principalmente, sobre a técnica de extracdo com fluidos supercriticos. No Capitulo I, é
feita a modelagem termodinamica do problema e, em seguida, no Capitulo 1V, inicia-se a
caracterizagdo do Residuo de Vacuo. No Capitulo V, é realizado o estudo das
propriedades dos solventes a fim de determinar seus envelopes de fase e,
consequentemente, a condicdo de operacao da coluna de extragdo comum a todos os

solventes.

Em seguida, no Capitulo VI foram simuladas as colunas de extracdo no simulador
de processos Hysys® utilizando diferentes composicoes e vazdes de solvente. Apos a
selecao do solvente e da respectiva vazao que apresentaram melhor eficiéncia, foi
proposto, e simulado, um fluxograma de processos referente a unidade de extragéo

supercritica.

No Capitulo VII foi proposto um novo fluxograma com integracao energética entre

algumas correntes. Em seguida, no Capitulo VIII, foi realizada uma analise dos custos



dos equipamentos e das utilidades para os dois fluxogramas, com e sem integragao

energética.

O Capitulo IX apresenta as conclusbes a cerca do trabalho desenvolvido e
algumas propostas para extensdo e maior aprofundamento acerca do tema. O Capitulo

X apresenta as referéncias bibliograficas utilizadas.

CAPITULO Il — REVISAO BIBLIOGRAFICA

Il.1 — O petréleo e suas fragdes

O petroleo ndo € uma substancia pura, mas sim uma complexa mistura de
compostos organicos e inorganicos onde predominam os hidrocarbonetos. Sendo assim,
o petrdleo cru apresenta poucas aplicagdes praticas, sendo a principal seu uso como

6leo combustivel.

As propriedades fisicas e quimicas do petroleo dependem da sua origem. Entre
50-90% do petréleo € composto por hidrocarbonetos e o restante é constituido por
compostos organicos contendo oxigénio (O), nitrogénio (N), enxofre (S) e tragos de

compostos organometalicos.

Em geral, os hidrocarbonetos de petrdleo apresentam uma complexa composigao
e propriedades quimicas e fisicas muito distintas. Desta forma, a partir do ponto de
bolha e do numero de carbonos, os hidrocarbonetos de petroleo podem ser
classificados em: Nafta (42-175°C, Cs-Cqo), Querosene (175-240°C, C10-C43), Diesel
(240-340°C, C43-Cy), Gasoleo Atmosférico (340-450°C, Cy-Csp), Gasdleo de Vacuo
(450-538°C, C30-C44) € 0s ndo destilaveis ou Residuos de Vacuo (>538°C, >Cy4). Os
hidrocarbonetos de petréleo também podem ser classificados em quatro grupos

principais, estes sdo: saturados, aromaticos, resinas e asfaltenos (Rudzinski, 2000).

Desta forma, para que o petréleo seja mais bem utilizado é importante que seja

realizado seu desdobramento em cortes ou fragdes, com padrbes pré-estabelecidos de



acordo com o objetivo final. Além da complexidade da sua composi¢cao, ndo existem
petréleos idénticos. Estas diferengas influenciam, fortemente, tanto os rendimentos

quanto a qualidade das fragoes.

Portanto, o petréleo deve ser processado e transformado de forma conveniente, a
fim de se maximizar a obtencdo de produtos com alto valor comercial e elevada
qualidade. Atingir este objetivo com o menor custo operacional possivel é o principal

objetivo da refinagéo.

As caracteristicas dos petroleos tém ponderavel influéncia sobre a técnica
adotada para a refinagao e frequentemente, determinam os produtos que melhor podem
ser obtidos. Logo, nem todos os derivados podem ser produzidos de forma
economicamente viavel e com qualidade a partir de qualquer tipo de petréleo. Portanto,
nao existe uma unica técnica eficiente de refino adaptavel a qualquer tipo de 6leo bruto,
de forma que os esquemas de refino variam de uma refinaria para outra, levando a

existéncia de diversos tipos de processamento de petroleo.

Os processos existentes em uma refinaria podem ser classificados em quatro
grupos principais: separagao, conversao, tratamento e auxiliares. No presente trabalho

serao focados, primordialmente, os processos de separacao.

II.2 — Processos de Separacgéo

Os processos de separagao sédo de natureza fisica e tém por objetivo separar o
petroleo em suas fragdes basicas ou processar uma determinada fragao a fim de obter
um grupo especifico de componentes. Nestes processos, a separagdo ocorre por agao
da energia, a partir de modificagcbes na temperatura e/ou na pressao, ou de massa,
através de relagbes de solubilidade com solventes. Vale ressaltar que a natureza das

moléculas permanece inalterada.



Estes processos de separagcao, normalmente, apresentam alto investimento e o
tempo de retorno sobre o capital investido também pode ser mais longo. Alguns
exemplos destes processos sao a destilacdo atmosférica, a destilagcdo a vacuo, a

extracdo com solvente, a desparafinacao, entre outros.

O diagrama de blocos da separagao de petréleo em suas fragées por destilagcao

em trés estagios pode ser visto na Figura II.1.

A operagdo de separagao inicia-se com um pré-tratamento do 6leo cru,
alimentando, entao, esta corrente em uma torre de destilacdo atmosférica. Dos diversos
cortes basicos obtidos, o mais pesado, que € o produto de fundo da torre, € chamado
Residuo Atmosférico. Este é enviado como carga ao sistema de destilagdo a vacuo,
onde as fracbes de maior valor comercial, que ndo puderam ser removidas na torre
atmosférica, serdo separadas devido a redugdo de pressao, que, em conjunto com o
aumento de temperatura, permite que as pressdes de vapor dos componentes mais

pesados se elevem, promovendo um melhor fracionamento destes.
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Figura Il.1: Esquema de processo de destilacao a trés estagios (Abadie, 1987).

A destilacdo a vacuo, no processamento para a obtencdo de cortes basicos, é
dividida em duas partes, primaria e secundaria, de modo a possibilitar uma boa
separagao entre os cortes. O fracionamento deve ser rigoroso a fim de que os dleos

basicos sejam produzidos dentro das faixas de viscosidade adequadas.

O produto de fundo da primeira torre de vacuo, o residuo de vacuo primario,
ainda contém fragdes lubrificantes que s6 se vaporizam a pressdes ainda mais baixas,

isto €, na segunda coluna de destilag&o.

O produto de fundo da segunda torre é o residuo de vacuo secundario que é
encaminhado a unidade de desasfaltacao onde serdo removidos, por extracao, os 6leos
basicos residuais. Este processo é conhecido como Desasfaltagdo a Propano (Abadie,
1987).



Na Figura 1.2 pode ser visualizado um esquema simplificado de um processo de

destilagao a vacuo.
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Figura Il.2: Destilagdo a vacuo (Abadie, 1987).

A secdo de extracdo do Residuo de Vacuo consiste em colunas de extracao e os

demais equipamentos auxiliares, como bombas e trocadores de calor.

O residuo de vacuo € alimentado na secgao superior da coluna e o solvente entra
proximo a base do equipamento. Devido a diferenca de densidade entre os dois
compostos é estabelecido um escoamento em contracorrente no interior da coluna,

permitindo o contato do solvente com o dleo.



Durante o contato entre a carga e o solvente formam-se duas fases. A primeira,
rica em solvente e de baixa densidade, sai pelo topo da extratora e é conhecida como
fase extrato. Pelo fundo da coluna sai a outra fase, pobre em solvente e de alta

densidade, conhecida como rafinado.

O solvente, presente nas fases extrato e rafinado, necessita ser recuperado por
razbes econdmicas e de especificagdes dos produtos, em virtude de suas aplicagdes.
Este processo € realizado nas sec¢des de recuperacdo de solvente no extrato e no
rafinado. Vale ressaltar que as principais variaveis de processo da extragdo sédo a

temperatura de operacao e a relagao solvente/carga.

Na Figura 11.3 pode ser observado um esquema de uma segao de extragao.

Recuperacao Oleo
> de solvente no > Retlﬂcta(;?o do desasfaltad:o
3 extrato extrato
Residuo
de vacuo /_ﬁ
—>
TVapor
I Agua
Purifi d »
Extrator oo >
A A
\ / lVapor
Recuperacgéo e
> de solvente no > Retlf|f9a(;20 do Asfalto
rafinado ratinado

Figura I.3: Secao de Extragao (Abadie, 1987).

II.3 — Extracdo com Fluido Supercritico (EFS)

A preservagao do meio ambiente € uma das principais missées da sociedade

contemporanea. Desta forma, as empresas, principalmente a industria quimica, estao se



adaptando as regulamentagdes e as restricbes ambientais cada vez mais severas. Para
isso, estas empresas estdo investindo em tecnologias que diminuam, ou até eliminem, a
emissdo de poluentes e contaminantes, além de reduzir ao maximo o consumo de
matérias-primas nao renovaveis. Sendo assim, a extragdo com fluido supercritico vem
atraindo a atencdo nos campos onde os métodos convencionais de separagdo de
hidrocarbonetos pesados, como destilagdo a vacuo e extragdo com solvente, se

tornaram muito onerosos.

A Extracdo com Fluido Supercritico (EFS) utiliza como solventes alguns
compostos como didxido de carbono, etano, propano, tolueno e agua, em condi¢coes
supercriticas, isto €, a temperatura e a pressao de operacdo se encontram acima dos

valores criticos.

As interagbes entre o solvente supercritico e o soluto influenciam
significativamente o desempenho deste processo. Esta interacdo € quantificada através
da solubilidade dos compostos que se deseja extrair em um solvente, sendo este

parametro determinante a escolha do solvente.

Sob estas condigdes supercriticas, a densidade e a solubilidade do fluido
supercritico sdo similares a estas propriedades no estado liquido, enquanto que a
difusividade, a viscosidade e a tensao superficial sdo similares as propriedades de um
gas. Estas caracteristicas implicam em uma maior seletividade, em uma transferéncia
de massa mais rapida e em taxas de fluxo maiores quando comparadas com um liquido.
Consequentemente, o uso destes solventes possibilita que a EFS seja uma tecnologia
de separagao bastante atraente, devido a estas propriedades do solvente e a facil
recuperacao deste no processo, sendo mais eficiente e menos poluente do que a

extragao liquido-liquido convencional (Rudzinski, 2000).

Pode-se observar no diagrama de fases da Figura |l.4 os possiveis estados a

serem assumidos por uma substancia.
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Figura I.4: Diagrama de fases.

Atualmente, as unidades de extrag&do supercritica, em sua maioria, encontram-se
nos setores alimenticio e farmacéutico. Os fluidos supercriticos apresentam diversas
aplicagdes devido as suas caracteristicas tdo particulares. Algumas destas aplicagdes
estdo descritas a seguir.

» Extracdo de substancias com alto valor agregado, como as provenientes
de materiais vegetais, principalmente para a industria alimenticia,
farmacéutica e de cosméticos.

= Aprimoramento de algumas matérias-primas vegetais, como a remogao de
pesticidas destas.

» Purificagdo, através da remocao de solventes utilizados na sintese de
produtos e também de contaminantes do solo.

» Limpeza de pecgas e de materiais téxteis.

» Geragao de particulas e micro-particulas, principalmente, para a industria
farmacéutica.

= Revestimento e impregnagdo de substancias sensiveis visando o
aprimoramento de determinadas propriedades e tingimento téxtil.

= Aprimoramento de reagdes quimicas.
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O projeto de unidades de extracado supercritica se baseia nas especificagdes dos
clientes e também em resultados obtidos experimentalmente. Durante a etapa de
desenvolvimento, € de suma importancia a cooperacao entre os setores industriais e de
pesquisa. A instalagado destas unidades pode ser projetada para operacdo manual ou
automatizada, e o nivel de automacado depende das necessidades do processo, da

segurancga operacional e das especificagdes dos clientes.

Algumas empresas possuem tecnologia propria e desenvolvem diversos projetos
em escala laboratorial, piloto e industrial de unidades de extracdo com fluido
supercritico. Podemos citar como exemplos a Uhde, uma companhia do grupo
ThyssenKrup, a Natex Prozessthecnologie, uma empresa austriaca que possui patentes
de extracdo com fluidos supercriticos desde 1980 e a POS Pilot Plant Corporation,
localizada no Canada. Porém, pouco se sabe de plantas operando com esta tecnologia
na industria de petrdleo, sendo a KBR a unica empresa encontrada que tem a
tecnologia deste processo para esta industria. Desta forma, para se desenvolver algum
trabalho nesta area € necessario conhecer algumas particularidades acerca do material

processado.

O Residuo de Vacuo contém, geralmente, maiores concentragdes de enxofre,
nitrogénio, metais e asfaltenos do que o petrdleo cru do qual foi obtido, e a razéo
hidrogénio/carbono destas moléculas também é reduzida. Estes resultados sugerem
maior presenga de anéis condensados na estrutura dos asfaltenos do que na estrutura

das resinas, dos aromaticos e das fragbes saturadas (Hwang, 1996).

Desta forma, utilizando a técnica de extragdo por fluido supercritico para tratar
cargas pesadas, como o residuo de vacuo, pode ser obtido produtos menos viscosos do
que a carga empregando uma tecnologia mais limpa, ndo sendo necessario o uso de
solventes toxicos, como compostos aromaticos, enquanto que os cortes finais, que
conttm a maioria dos contaminantes e asfaltenos, podem ser adequadamente
descartados (Zhao, 2005).
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O dioxido de carbono com temperatura e pressao criticas esta sendo amplamente
empregado em processos extrativos devido as suas interessantes propriedades criticas,
ao seu baixo custo e a sua atoxidade e inflamabilidade. Embora seja um solvente
apolar, o dioxido de carbono apresenta uma grande afinidade por solventes polares e
por moléculas organicas de elevado peso molecular. Diversos outros gases ja foram

empregados como fluidos supercriticos, conforme se pode observar na Tabela II.1.

Tabela Il.1: Substancias empregadas como fluido supercritico (Rudzinski, 2000).

Fluido T (K) | P (bar)

CO, 304 73
Etano 305 49
Eteno 282 50
Propano 370 43
Xenon 290 58

Amonia 406 114
Oxido Nitroso | 310 72

Apesar de fluidos com diversas polaridades serem empregados visando a
otimizagao da extragao, a escolha do fluido para uma EFS dependera de consideracdes
praticas. Embora o CO; supercritico venha sendo o fluido mais empregado em estudos
sobre tecnologias de fluidos supercriticos, principalmente, devido ao seu baixo custo,
como ja foi mencionado, ha uma desvantagem na sua utilizagéo, pois o este composto
nao apresenta poder de solvéncia suficiente, quando empregado em pressdes de
trabalho de 80-608 bar, para realizar a extragdo de compostos polares. Isto significa que
o CO, é um excelente solvente para a extracdo de compostos apolares como alcanos e
terpenos. Sua eficiéncia também é comprovada na extracdo de compostos com
polaridade “moderada” como os hidrocarbonetos poliaromaticos, aldeidos, ésteres e

alcools, sendo menos utilizado com compostos polares (Rudzinski, 2000).
Hwang et al. (1996) realizaram um trabalho experimental sobre o comportamento

dindmico da extracéo supercritica do petréleo e seu residuo de vacuo. Foram utilizados

como solventes CO, e propano, com o objetivo de se verificar o efeito no rendimento de
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extragdo de cargas pesadas de solventes com afinidades diferentes. O trabalho visou
conhecer o comportamento de fases sob uma faixa de pressao e temperatura proxima
ao ponto critico dos solventes utilizados. Também se tentou correlacionar o
desempenho da extragdo como funcdo da densidade do solvente e da volatilidade da
carga. A medida que a pressdo aumenta, a densidade do solvente aumenta e o
desempenho da extracdo também aumenta. A eficiéncia global da extragao é governada
por uma relacdo complexa entre eficiéncia do processo de extragao e a volatilidade da
carga. Foi observado que os compostos mais pesados sdo obtidos com maiores tempos
de extracdo. Para o residuo de vacuo, a extracdo com CO, nao apresentou bons
resultados, diferente do que se observaram quando se usou propano. Um fluxograma

simplificado do processo de extracdo com CO, supercritico pode ser observado na

Figura II.5.
Carga *} & CO,
Reposicao
Agente Agente
§ o —<“Resfriador
&
Aquecedor
——
Agente >
Aquecedor Extrato ¢—
O
EXTRACAO SEPARACAO ESTOCAGEM

Figura I1.5: Fluxograma de processo simplificado da extragdo com CO, supercritico.

Outros solventes, além do CO, e do propano, vém sendo pesquisados visando
sua utilizacdo em processos de extracao supercritica. Substancias como n-butano e n-
pentano tém sido objeto de estudo e Koroishi et al (2007) realizaram um trabalho que

indica a eficiéncia do n-pentano no processo de desasfaltagcao supercritica.
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CAPITULO IIl - MODELAGEM TERMODINAMICA

[1l.1 — Equagbes de Estado

O estudo do comportamento das fases dos hidrocarbonetos, bem como mistura
de hidrocarbonetos e Oleos crus vém sendo motivo de diversas pesquisas com
aplicacdo em diferentes areas, como processamento e separagao de gas, refino de
petréleo e aumento da recuperacao de leves utilizando fluidos supercriticos (Hwang,
1995).

Estes diversos processos de importancia fundamental na industria do petréleo
colocam em contato duas fases que nao estdo em equilibrio. A velocidade com que uma
espécie quimica é transferida de uma para outra fase depende do grau de afastamento
do sistema em relacdo ao equilibrio e, por isso, o tratamento quantitativo destes
processos de transferéncia exige o conhecimento dos estados de equilibrio do sistema.
Portanto, um modelo que descreva, de forma realista, tanto o equilibrio de fases quanto

as propriedades termodinamicas deve ser estabelecido.

As equacgdes de estado tém um papel importante no estudo do equilibrio de fases
de fluidos e misturas de fluidos. Existem muitas vantagens na utilizagdo de equacgdes de
estado para o calculo do equilibrio de fases. Elas podem ser utilizadas para grandes
faixas de temperatura e pressdo, podendo ser aplicadas para misturas de diversos
componentes, de gases leves a liquidos pesados. Elas também podem ser utilizadas
para o calculo do equilibrio liquido-vapor, liquido-liquido e fase supercritica sem

nenhuma dificuldade conceitual (Wei e Sadus, 2000).

Desta forma, o emprego de equagdes de estado que descrevam o equilibrio
liquido-vapor é necessario, porem, equacdes como a de Virial, a de Van der Waals ou a
Redlich-Kwong n&o se mostraram adequadas para desempenharem tal tarefa.
Equacdes de estado cubicas como Soave-Redlich-Kwong e Peng-Robinson vém sendo

amplamente utilizadas na modelagem de misturas de hidrocarbonetos e CO,. No
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desenvolvimento de processos de EFS, o estudo do equilibrio de fases em uma
determinada faixa de temperatura e pressao, especialmente, na vizinhanga do ponto

critico do solvente empregado, € de extrema importancia (Hwang et al, 1995).

J. D. Van der Waals propés, em 1873, a primeira equagao capaz de descrever o
equilibrio liquido-vapor:
RT a.

V-b V? (1)

Em 1949 foi determinada uma nova equacao visando aprimorar os resultados

obtidos pela equacéo de Van der Waals. Esta equacgao era a de Redlich-Kwong:

RT q
V-b TY.V.(V+b) 2)

P=

Soave, em 1972, modificou a equacdo de Redlich-Kwong substituindo E’%m por

um termo que é funcdo da temperatura, ou seja, (T) Este procedimento também foi

adotado por Peng-Robinson em 1976. Desta forma, a nova equacéo de estado obtida

apresenta a seguinte forma geral:

b_ RT ai(T)
V-b V-(V+b)+V-(V-b) (3)

As equacbes de estado (1), (2) e (3) podem ser reescritas, de forma geral, em
fungéo do fator de compressibilidade (Z):
2°+¢E-2°+-Z+21=0 4)

Nesta equacado (4), &, ¢, 4 séo parametros que variam para cada um dos

modelos termodinéamicos, como pode ser observado na Tabela Il1.1.
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Tabela Ill.1: Pardmetros da equagdo de estado cubica (Smith et al., 2000).

Van der Waals | Soave-Redlich-Kwong | Peng-Robinson
£ -1-B -1 -1+B
A A-B-B? A-3B%-2B
A -AB -AB -AB+B%+B°®
Onde:

P P
, PV A= 3P g bP
RT R2T RT

Considerando que na condigdo de equilibrio, as fugacidades das fases liquida e

vapor sao iguais e a constante de equilibrio (K) pode ser obtida a partir da seguinte

igualdade:
fl,i = fv,i
K, = Yi _ ﬁ
Xi ¢v,i

(5)

Os coeficientes de fugacidade podem ser calculados pela equagao de estado, em
seguida, estes sdo reformulados em termos da mistura em questdo para que possam

ser aplicados tanto para a fase liquida quanto para a fase vapor. O calculo do ¢,; se

baseia na composicdo da fase liquida. Sendo assim, quando a equagao de estado é
resolvida para uma dada densidade e um determinado volume especifico, serao obtidas
trés raizes. A raiz intermediaria e a referente a fase vapor devem ser descartadas. De

forma similar, somente sera necessaria a raiz referente a fase vapor quando ¢,; for

determinado.

Soave modificou a equagado de estado de Redlich-Kwong, como mencionado

anteriormente, a fim de que esta se ajustasse para pressdes de saturagdo de compostos
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apolares e levemente polares. A equacao de estado de Soave-Redlich-Kwong pode ser
escrita na forma cubica em funcao do fator de compressibilidade (Z), e dos parametros

A e B, definidos anteriormente:
z3-7°+7-(A-B-B?)-AB=0 ©)

A equacao de Peng-Robinson €& amplamente empregada para representar
sistemas compostos por hidrocarbonetos e gases inorganicos como nitrogénio, oxigénio,
H.S, entre outros. A seguir esta equacdo também esta escrita na forma cubica em
funcdo do fator de compressibilidade (Z) e dos pardmetros A e B, definidos

anteriormente:
2°-7°(-1+B)+Z-(A-38° -2B)+(- AB+B*+B’)=0 (7

Para componentes unitarios, a,e b, podem ser obtidos a partir da equagéo a seguir:

Onde:

2T 2
a, = 0.42747 ~%

ci

m, = 0.480 +1.574 -w, — 0.176 - w}
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RT,

b, =0.08664-

ci

A regra de mistura utilizada pode ser observada abaixo:

a= > X X g
]
b=>x-b

Onde:

a,=(1-5,)\fa-a, ,i#]

(9)

O parametro referente a interagao binaria, O » normalmente, € proximo de zero
para hidrocarbonetos. Em sistemas onde € necessaria a aplicagdo de uma corregao, J;;

€, praticamente, independente da temperatura, da pressao e da composicdo. Os

coeficientes de fugacidade da fase liquida sao calculados pela relagao a seguir:
Ing,, Z&'(L -1)-In(z, —B)—A’ EZX X" b -In 1+E
" b B =1 (10)

onde Z, €& a raiz referente a fase liquida proveniente da expressdo da

compressibilidade. A equacao para o coeficiente de fugacidade da fase vapor € idéntica

a apresentada na equagao (10), considerando as propriedades na fase vapor.
As equacgdes de Peng-Robinson e Soave-Redlich-Kwong séo equacdes simples e

precisas, uma vez que requerem pouca quantidade de informacgao. Portanto, apesar de

muitas equacgdes terem sido desenvolvidas, estas duas equagdes sao amplamente
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utilizadas na industria e freqientemente levam a uma representacdo mais eficiente do

que outras alternativas (Wei e Sadus, 2000).

Desta forma, como ambas as equacdes representam bem o sistema em estudo e,
de acordo com a literatura, apresentam resultados similares, selecionou-se o modelo

termodinamico de Peng-Robinson como o modelo termodinamico utilizado.

CAPITULO IV — CARACTERIZACAO DO RESIDUO DE VACUO

Misturas de petréleo sdo complexas e compostas por uma grande quantidade de
hidrocarbonetos e alguns n&o hidrocarbonetos, tornando-se bastante oneroso identificar
individualmente os componentes e suas propriedades necessarias nos calculos, pois,
caso esta predicao fosse possivel, o numero de componentes identificados seria tdo
elevado que os métodos de calculo de equilibrio liquido-vapor, liquido-liquido, entre
outros, ndo poderiam ser aplicados devido aos elevados tempos de processamento e

memoaria computacional requeridos para tal tarefa.

A caracterizagao da mistura € o primeiro passo para a utilizagado de equacgdes de
estado, na predicdo do comportamento PVT (pressao, volume, temperatura) das fases

em equilibrio (Barbosa et al., 2007).

Os hidrocarbonetos leves até o hexano sao facilmente obtidos por analises
comuns e suas propriedades sdo conhecidas. Ja o heptano e os componentes mais
pesados sao reportados como uma fragdo combinada em razdo da complexidade dos
métodos analiticos que proporcionam informagdes adicionais. Sendo assim, €
necessario trabalhar com grupos, de forma a representar estas misturas complexas

através de um pequeno numero de pseudocomponentes.
Desta forma, a caracterizagao da fragcao pesada pode ser feita através da diviséo

do 6leo cru em subfragées com diferentes pontos de ebuligdo médios, cujas informagdes

sdo obtidas por meio de um processo de destilagdo que origina a curva de Ponto de
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Ebulicdo Verdadeiro (PEV). Assim, define-se um numero de pseudocomponentes como
sendo representativo da composicdo de cada faixa. Os fatores acéntricos e as
propriedades criticas de cada subfracdo s&o estimados a partir da densidade relativa, do

peso molecular, e dos pontos de ebulicdo usando diferentes correlagdes.

Este procedimento € amplamente utilizado para calcular destilagbes, e é
raramente aplicado em misturas significativamente n&o-ideais devido a presenga de
componentes polares, ou para calcular equilibrio liquido-liquido, pois, nestes casos, os

resultados obtidos sao questionaveis (Wauquier, 2000).

IV.1 — Curva Ponto de Ebulicdo Verdadeiro do Residuo de Vacuo

Uma analise completa de uma amostra de petréleo néo é realizavel na pratica.
Por esta razdo, a composicdo de um dado 6leo é aproximada por sua curva de
destilacdo PEV (Ponto de Ebuligdo Verdadeiro). Este método €, basicamente, uma
destilacdo em batelada que usa um grande numero de estagios e com alto refluxo para
o destilado, de forma que a temperatura em qualquer ponto na curva temperatura-
volume representa o verdadeiro ponto de ebulicdo do material presente naquele ponto
de porcentagem de volume evaporado. A simulagdo das unidades de destilagdo em
refinaria para a obtencado de derivados de petroleo depende do conhecimento da curva
PEV do petrdleo, a qual € obtida a partir dos métodos ASTM D 2892 e D 5236 (Barbosa
et al., 2007).

A amostra selecionada para analise foi o residuo de vacuo do petréleo Rincon
proveniente da Argentina. Este petrdleo tem densidade muito proxima de petréleos
brasileiros como o Baiano e o Alagoano (36 °API), além de ser um pouco mais pesado
do que o Enchova (39 °API), da bacia de Campos. Portanto, ele representa uma parcela
bem a parcela de petrdleos brasileiros mais leves. Nas Tabelas 1V.1 e IV.2 encontram-
se algumas caracteristicas deste petréleo e do seu residuo de vacuo, assim como sua
curva de destilagdo PEV. A caracterizagcdo completa do petroleo Rincdén pode ser

observada no Anexo 1.
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Tabela IV.1: Propriedades do Residuo de Vacuo Rincén (Anexo 1).

Propriedades - Residuo de Vacuo

° API 12,4

Viscosidade @ 40°C (cSt) | 6,73E+05
Viscosidade @ 100°C (cSt) 531
Peso Molecular 761

Tabela IV.2: Curva de Destilagdo PEV (Anexo 1).

% Vol | T (°C)
Inicio | 570

5 572
10 579
30 611

50 644
70 676
90 706
95 724
Final Final

Como ja dito anteriormente, trabalhar com a quantidade real de componentes da
mistura possui dois grandes inconvenientes: os calculos seriam extremamente
demorados em razdo da complexidade das equagdes envolvidas, além da
impossibilidade de identificar todos os componentes da mistura com os métodos de

destilacado e cromatografia disponiveis.

Sendo assim, para solucionar esse problema agrupam-se os elementos cujos
pontos de bolha se encontram entre uma estreita faixa de temperatura definindo o
numero de pseudocomponentes que caracterizardo a mistura complexa. Esta definicdo
por faixa de temperatura pode ser mais bem observada a seguir (Wauquier, 2000):

= Gerar um pseudocomponente para cada intervalo de 10°C para fragdes
leves com pontos de bolha inferiores a 200°C,;
= Gerar um pseudocomponente para cada intervalo de 15°C para fracdes

com pontos de bolha entre 200 e 400°C;
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= Gerar um pseudocomponente para cada intervalo de 20°C para fracdes

com pontos de bolha entre 400 e 600°C;

= Gerar um pseudocomponente para cada intervalo de 30°C para fracdes

com pontos de bolha superiores a 600°C.

Desta forma, para a curva de destilagcdo PEV do Residuo de Vacuo que sera

analisado no presente trabalho, presente na Tabela V.2, serdo definidos dois

pseudocomponentes com ponto de ebulicdo até 600°C e seis com ponto de ebulicdo

superior a 600°C.

Os dados da curva de destilagdo PEV e algumas propriedades referentes ao

residuo de vacuo foram inseridos no simulador Hysys®, assim como o numero de

pseudocomponentes que deveriam ser criados para cada faixa de pontos de ebulicéo.

Os resultados obtidos podem ser observados na Tabela IV.3.

Tabela IV.3: Pseudocomponentes gerados e suas principais propriedades.

Pseudocomponente PEN Peso Densidade | Viscosidade® | Viscosidade?®
(°C) Molecular (kg/m?) (cP) (cP)
NBP_577 576,6 650,0 957,1 1,16E+05 86,54
NBP_595 595,0 680,8 964,0 1,85E+05 130,63
NBP_613 613,3 713,7 970,7 2,96E+05 203,33
NBP_640 640,0 762,2 980,3 6,30E+05 409,71
NBP_667 667,2 811,0 990,0 1,49E+06 906,61
NBP_690 690,2 852,0 998.0 3,30E+06 1.879,75
NBP_717 717,0 896,8 1.006,5 8,61E+06 4.488,23
NBP 745 745,0 937,7 1.014,2 1,98E+07 8.372,29
' Viscosidade @ 40°C

2 Viscosidade @ 100°C

23



Curva de destilacdo PEV — RV Rincon

760.0 5
740.0 4’**— Calc PEV
f Input
720.0 3 .

#
700.0 3 et

630.0 “/“/

BEO.O %
f ]

B40.0 3 —

Temperatura (°C)

£20.0 3 e

B00.0 3 &

530.0 =
E &

560.0 -i.

00000 1000 2000 j0.oo 4000 5000 w000 7000 §00O0  S000 100.0

% volumétrica
Figura IV.1: Curva de destilagcdo PEV referente ao Residuo de Vacuo Rincon.

O grafico da Figura IV.1 mostra uma comparagado entre os dados da curva de
destilacdo PEV calculados pelo simulador Hysys® e os fornecidos a partir da
caracterizagado experimental do residuo de vacuo podendo-se observar uma grande
similaridade entre estas curvas, indicando que a caracterizagao realizada pelo simulador
foi eficaz. Esta caracterizagdo, em conjunto com as condigdes operacionais a serem
determinadas para os solventes, sera um fator importante na simulagao do processo de
extragdo supercritica, pois quanto mais fiel a caracterizagdo do Residuo de Vacuo no

simulador for, mais fiel a simulacédo sera em relagao ao processo real.

CAPITULO V — CONDICOES OPERACIONAIS

V.1 - Envelope de fases

Os solventes, CO,, propano e n-butano, serdo utilizados em condi¢des

supercriticas, formando diferentes misturas. Serdo realizadas nove extragbes com
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composic¢oes distintas dos solventes para que seja possivel avaliar qual apresentara

melhor resultado. As composi¢des molares dos solventes serao:

100% CO (C100 / PO)

75% CO, e 25% Propano (C75 / P25)

50% CO, e 50% Propano (C50 / P50)

25% CO, e 75% Propano (C25 / P75)

100% Propano (CO / P100)

75% Propano e 25% n-Butano (P75 / n-B25)
50% Propano e 50% n-Butano (P50 / n-B50)
25% Propano e 75% n-Butano (P25 / n-B75)
100% n-Butano (PO / n-B100)

© © N o g Bk~ wbdh =

A principio, o emprego como solvente do CO, com n-butano néo sera realizado.
Uma possivel inclusdo destas novas misturas dependera dos bons resultados obtidos

pelo COx.

Desta forma, a fim de determinar a condicdo operacional foi elaborado um
envelope de fases no Hysys® para cada composicdo do solvente. Com os valores das
pressdes e das temperaturas para o ponto de bolha e para o ponto de orvalho foram
obtidos os envelopes de fases PxT para as nove composi¢cdes definidas anteriormente.
Os graficos obtidos podem ser visualizados na Figura V.1, assim como os respectivos

pontos criticos.
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Pressao (kPa)

-110.0 -60.0 -10.0 40.0 90.0 140.0 190.0

Envelope de Fases (P x T)

Temperatura (°C)

—C100/P0 ——C75/P25 C50/P50 ——C25/P75 ——CO/P100
——P0/n-B100 —— P25/ n-B75 —— P50 / n-B50 —— P75/ n-B25

Figura V.1: Envelope de fases das nove composi¢des dos solventes.

A condicao operacional foi determinada a partir dos pontos criticos das misturas

de solventes, isto é, foi determinada a condigdo de temperatura e pressao de forma a
garantir que todas as misturas estejam em condigbes supercriticas. Esta regiao
operacional se encontra hachurada e pode ser observada no grafico da Figura V.1. As

condigdes limites foram definidas como:

Pop = 7.500 kPa
Top = 170°C
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CAPITULO VI — SIMULACOES
VI.1 — Colunas de Extracao Supercritica

No ambiente de simulagdo, a carga da coluna de extragdo foi denominada
Residuo de Vacuo, a corrente de solvente em condigbes supercriticas foi identificada
como FSC, o produto de topo como Extrato e o produto de fundo como Rafinado. Um
esquema da coluna de extragdo simulada no programa Hysys® pode ser observado na
Figura VI.1.

—
. E:xtratao-1

v

Reziduo
de Wacue-

—
Rafinada-1
T-100

Figura VI.1: Esquema da coluna de extragao supercritica (Simulagdo — Hysys®).

A carga composta pelo Residuo de Vacuo, proveniente da unidade de destilagcao
a vacuo, apresenta seguintes condic¢oes:
" Tcarga = 434,6°C
" Pcarga = 7.500 kPa
» Vazao = 10.000 kg/h

A corrente do solvente (FSC-1) apresenta as seguintes condigdes:
u Tcarga = 170°C
u Pcarga = 7500 kPa

Inicialmente foram simuladas as colunas de extracdo supercritica utilizando as
misturas binarias de CO; e propano como solvente, a fim de avaliar a eficiéncia do CO;
como fluido supercritico para a aplicacao desejada. Esta verificagdo deve-se ao fato de

que a utilizagdo do CO, permite a redugao do custo de solvente, visto que este gas tem
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menor custo do que os demais considerados como alternativas de solvente neste
trabalho, além das motivagdes relacionadas a seguranga e ao meio ambiente, pois este
gas é atoxico, ndo inflamavel e menos danoso ao meio ambiente do que outros gases
que também podem ser utilizados como solvente supercritico, no que diz respeito a

contribuicdo a intensificacdo do efeito estufa.

Para cada mistura de solventes foram realizadas quatro simulag¢des distintas.
Nestas, a razdo entre a vazdo massica do solvente e da carga foi alterada nas
proporcdes de 5:1, 9:1, 12:1 e 15:1, pois para razées menores do que 5:1 ndo se espera
um bom desempenho do processo de extracdo e para razdes maiores do que 15:1 os
custos de equipamentos tornar-se-iam muito elevados, devido aos grandes volumes

requeridos para estes, além da elevacao do custo de compresséo.

Os resultados obtidos, em termos de vazdo massica, para as misturas de CO, e

propano podem ser observados na Tabela VI.1.

28



Tabela VI.1: Vazdes massicas de extrato obtidas para as misturas de CO, e Propano.

NBP- NBP- NBP- NBP- NBP- NBP- NBP- NBP-
Relacéao Composicéo 577 595 613 640 667 690 717 745
Solvente:Carga | do Solvente | (kg/h) (kg/h) (kg/h) (kg/h) (kg/h) (kg/h) (kg/h) (kg/h)
C100 324 7,4 12,4 6,1 3,2 1,7 0,3 0,1
C75/P25 3,6 0,3 0,6 0,3 0,2 0,1 0,0 0,0
5:1 C50/ P50 2,8 0,6 0,9 0,4 0,2 0,1 0,0 0,0
C25/P75 3,3 0,7 1,1 0,5 0,2 0,1 0,0 0,0
P100 3,9 0,9 1,4 0,7 0,4 0,2 0,0 0,0
C100 2,6 0,5 0,8 0,3 0,1 0,1 0,0 0,0
C75/P25 2,7 0,6 1,1 0,6 0,3 0,1 0,0 0,0
9:1 C50/ P50 1,3 0,3 0,4 0,2 0,1 0,0 0,0 0,0
C25/P75 2,4 0,5 0,7 0,3 0,1 0,1 0,0 0,0
P100 6,3 1,4 2,2 1,0 0,5 0,3 0,0 0,0
C100 3,3 0,7 1,0 0,4 0,2 0,1 0,0 0,0
C75/P25 3,6 0,9 1,5 0,7 0,4 0,2 0,0 0,0
12:1 C50/ P50 1,2 0,2 0,3 0,1 0,1 0,0 0,0 0,0
C25/P75 2,5 0,5 0,7 0,3 0,1 0,1 0,0 0,0
P100 7,7 1,7 2,6 1,2 0,6 0,3 0,1 0,0
C100 0,5 0,1 0,1 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0
C75/P25 3,2 0,8 1,3 0,6 0,3 0,2 0,0 0,0
15:1 C50/ P50 1,1 0,2 0,3 0,1 0,0 0,0 0,0 0,0
C25/P75 2,6 0,5 0,8 0,3 0,1 0,1 0,0 0,0
P100 9,2 2,0 3,2 1,5 0,7 0,4 0,1 0,0

Como exemplo de comportamento desta mistura CO, / Propano, sera

apresentado um grafico da mistura CO, 100% na Figura VI.2.
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Figura VI.2: Vazado massica dos compostos mais leves recuperada no extrato — 100% CO..

A remocao dos mais leves é muito baixa frente a vazdo massica de residuo de
vacuo, que € de 10.000 kg/h. Estes dados indicam que a contribuicdo do CO;, na
extracdo dos compostos mais leves presentes no residuo de vacuo é praticamente nula
devido ao seu baixo poder de solvéncia. Desta forma, o CO, atua diluindo o propano, ou
seja, influi negativamente na eficiéncia da extracéo, pois reduz o poder de solvéncia da

mistura.

Além disso, observou-se que a razao entre a vazao de solvente e de carga mais
eficiente foi a de 5:1, uma possivel justificativa para tal fenbmeno € a agdo da
temperatura, pois como o poder de solvéncia do CO; é baixo, a temperatura tem maior
influéncia na extragcao do que a razao entre a vazdo massica do solvente e da carga e,
por isso, a vazao massica dos leves recuperada no extrato € maior para a menor vazao

de solvente.

Contudo, para a carga em questao, fica claro que o emprego do CO, como
solvente em condigdes supercriticas ndo € interessante, apesar das suas vantagens
apresentadas anteriormente. Logo, este solvente n&o sera utilizado em misturas com o

n-butano.
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As misturas dos solventes propano e n-butano foram simuladas seguindo o

mesmo procedimento empregado anteriormente. A utilizagcdo destes solventes no

processo de extracdo supercritica é interessante, visto que estes componentes estao

presentes em correntes de processo da refinaria, porém em composi¢des variadas. Esta

mistura compde o corte de Gas Liquefeito de Petrdleo (GLP), que poderia ser

aproveitado para esta aplicagdo, adequando suas propriedades as especificacoes

necessarias.

Os resultados obtidos, em termos de vazbes massicas, para as misturas de

propano e n-butano podem ser observados na Tabela VI.2.

Tabela VI.2: Vazdes massicas de extrato obtidos para as misturas de Propano e n-Butano.

Relacéao

Solvente: | COMPOSicdo | NBP-577 | NBP-595 | NBP-613 | NBP-640 | NBP-667 | NBP-690 | NBP-717 | NBP-745
Carga | doSolvente | (kg/h) | (kgh) | (ka/) | (kgi) | (kg/h) | (kgh) | (ka) | (kg/)

P100 4,1 0,9 1,4 0,7 0,4 0,2 0,0 0,0

P75/B25 8,8 2,0 3,3 1,7 0,9 0,5 0,1 0,0

5:1  |P50/B50 16,9 4,0 7,0 3,7 2,2 1,3 0,3 0,1

P25/ B75 44,0 10,9 19,9 11,4 74 4,7 1,2 04

B100 101,4 25,0 46,1 27,3 18,4 12,0 3,2 1,1

P100 77,0 17,9 30,8 16,2 9,6 5,6 1,3 0,4

P75/B25 13,6 3,1 5,2 2,6 1,4 0,8 0,2 0,0

9:1  |P50/B50 39,1 94 16,8 9,2 57 3.4 0,8 0,3

P25/ B75 156,0 39,7 74,0 44,0 29,6 19,3 5,1 1,7

B100 644,1 161,6 306,2 189,5 134,0 91,4 25,1 8,7

P100 162,6 37,7 65,1 34,3 20,1 11,5 2,6 0,7

P75/B25 18,5 4,2 7,1 3,6 2,0 1,1 0,2 0,1

12:1  |P50/B50 62,1 15,1 27,1 15,1 94 5,8 1,4 04

P25/ B75 280,7 70,7 132,7 79,7 54,2 35,7 94 3,2

B100 1125,8 286,6 540,9 334,2 236,2 160,8 439 15,0

P100 258,5 59,9 103,1 54,0 31,4 17,8 3,8 1,0

P75 /B25 24,0 55 9,3 4,7 2,7 1,5 0,3 0,1

15:1 | P50/B50 88,0 21,5 38,8 21,8 13,7 8,5 2,1 0,7

P25/ B75 420,9 106,2 199,7 120,6 82,4 54,4 14,5 4,9

B100 1520,8 432,1 814,5 4949 347,1 235,0 63,6 21,4

O rendimento mais elevado foi o obtido com o emprego de n-butano puro como

solvente. Porém, os resultados obtidos pelas misturas de n-butano com propano

também apresentaram resultados significativos.
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A seguir podem ser observados os graficos nas Figuras VI.3 a VI.7,
representando as vazbes massicas dos trés pseudocomponentes mais leves
recuperados no extrato, com emprego de misturas de propano e n-butano como
solventes. Estes pseudocomponentes apresentados tém maior aplicabilidade do que os

demais pseudocomponentes em lubrificantes de elevada viscosidade.

Vazao Massica de Extrato
100% Propano

10
= 189,3 °C 185,3 °C
‘E, 8
= 196,2 °C
S 6
.E . 154,1°C m NBP-577
o B NBP-595
tN 2
S = NBP-613

0 -

5:1 9:1 12:1 15:1
Razao Solvente : Carga

Figura VI.3: Vazado massica dos compostos mais leves recuperados no extrato — 100% Propano.

Vazao Massica de Extrato
75% Propano / 25% n-Butano
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Figura VI.4: Vazao massica dos compostos mais leves recuperados no extrato — 75% Propano / 25% n-

Butano.

32



Vazao Massica de Extrato
50% Propano / 50% n-Butano
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Figura VI.5: Vazado massica dos compostos mais leves recuperados no extrato — 50% Propano / 50% n-

Butano.

Vazao Massica de Extrato
25% Propano / 75% n-Butano
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Figura VI.6: Vazado massica dos compostos mais leves recuperados no extrato — 25% Propano / 75% n-

Butano.
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Figura VI.7: Vazdo massica dos compostos mais leves recuperados no extrato — 100% n-Butano.

Ao analisar os resultados apresentados na Tabela VI.2 e nos graficos das Figuras
V1.3 a VI.7, fica evidente a superioridade do n-butano como solvente supercritico para
extracdo de residuo de vacuo, tanto que, quanto maior a quantidade de n-butano
presente na mistura, maior a vazado massica de leves recuperados. A razdo entre as

vazbes massicas de solvente e de carga mais eficiente foi a de 15:1.

A analise comparativa dos rendimentos massicos obtidos para estas nove
misturas com diferentes composi¢cdes de CO,, propano e n-butano, indicou que a
composicao de solvente mais eficiente é a de n-butano puro com razao entre as vazdes
massicas de solvente e de carga de 15:1, como explicitado anteriormente. Entdo, esta
composi¢cao de solvente foi selecionada para que, posteriormente, possa ser avaliado

seu desempenho em uma unidade de extragao supercritica de residuo de vacuo.
VI.2 — Fluxograma de Processo
A Figura VI.8 apresenta um fluxograma de processo completo referente a

unidade de extragdo supercritica empregando como solvente n-butano puro com a

razao entre as vazoes de solvente e de carga de 15:1.
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Figura VI.8: Fluxograma do Processo de Extragdo Supercritica (Simulagdo — Hysys®).

A carga da unidade de extracdo supercritica (R.V. Destilacdo) é proveniente da
unidade de destilagdo a vacuo, sendo assim, as condi¢cdes de entrada do residuo de
vacuo sao as seguintes:

" Tcarga = 432,9°C
*  Pcarga = 2,0 kPa (0,02 bar)
= Vazdo = 10.000 kg/h

= Condigao da carga — liquido saturado

Inicialmente, o fluxograma de processo da unidade de extragdo supercritica sera
composto por uma seg¢do de bombeamento da carga, pois esta deve atingir a pressao
de operacédo da coluna de extragéo, ou seja, 7.500 kPa. O residuo sai da coluna de

destilagao a vacuo sob pressao de 2,0 kPa.

Em seguida, a carga é admitida na coluna de extragcdo em contracorrente com o
solvente n-butano em condicbes supercriticas. O extrato é composto pelos
pseudocomponentes leves que foram extraidos e pelo solvente. Sendo assim, esta
corrente passa por uma valvula, que tem elevada perda de carga, permitindo que o
fluido supercritico sofra uma transicdo de estado para fase gasosa através da reducao

da pressdo da corrente. Esta operagdo permite que haja a separagdo dos
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pseudocomponentes condensados na corrente, permitindo uma recuperacao elevada do

solvente em um vaso de flash.

A corrente oriunda da valvula entra em um vaso de flash, onde sai pelo topo o
solvente gasoso recuperado, que recircula ao processo, enquanto que no fundo do vaso

sai a fracao do residuo de vacuo extraida.

O solvente gasoso € entdo enviado a um compressor, de forma que este retorne
a condicao supercritica, através da elevagao da pressao, sendo a pressao de descarga
suficiente para que a corrente escoe pelo trocador de calor a jusante e entre na coluna
novamente na mesma condigdo de pressao adequada, suprindo as perdas de carga nos

equipamentos.

Depois de comprimido, o solvente é resfriado, de forma a manter a condicdo de
temperatura de alimentagdo do solvente na entrada da coluna de extragdo supercritica.
Este trocador de calor utiliza como fluido frio agua de resfriamento a 25°C. Apds isto,
esta corrente de solvente é misturada com uma corrente de reposi¢cao (FSC Make-Up),
de forma a suprir o que foi perdido de solvente pela corrente de rafinado e assim manter
a vazao constante na coluna. Desta forma, a vazao de solvente alimentada no processo
€ muito menor do que a vazao circulante, pois esta reposi¢céo supre somente as perdas
de solvente pelo rafinado na coluna de extragao supercritica e pelo fundo do vaso de

flash, junto com o extrato.

Apresenta-se nas Tabelas VI.3 a VI.7 um resumo das condi¢cdes de operagao do

fluxograma, oriundas da simulagao:

Tabela VI.3: Condigdes de operagao da Coluna de Extragdo Supercritica (T-100-2-2-3).

o Presséao (kPa) AP
Estagios
Fundo Topo (kPa)
10 7.500 7.431 69,0
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Tabela VI.4: Condigbes de operagédo da Bomba (P-100).

Eficiéncia | Poténcia | Capacidade

o AP (kPa)
Adiabatica (kW) (m3/h)

75% 39,17 10,19 7.429

Tabela VI.5: Condigdes de operagao do Compressor (K-100).

Eficiéncia | Poténcia | Capacidade Rotacéo ]
o AP (kPa) Tipo
Adiabatica (kW) (m3/h atual) (RPM)
75% 972,3 1.022 3.969 580,6 Reciproco

Tabela VI.6: Condi¢des de operagéo do Vaso de Flash (V-100).

Volume Total | Volume de Liquido | Diametro Altura Presséo de Operacao
(m?3) (m?3) (m) (m) (kPa)
26,70 13,35 2,13 7,47 3.600

Tabela VI.7: Condigbes de operagéo do Trocador de Calor (E-100).

AP (kPa) Solvente Agua de Resfriamento
i Carga
Vazao Classe | Area Térmi
Te Ts Te Ts Pe ermica
Casco | Tubo Massica | TEMA | (m?)
(°C) | °C) | (°C) | (°C) | (kPa) (kJ/h)
(kg/h)
69,0 69,0 | 189,3[170,0| 25,0 | 35,0 | 294,2 | 266.873,6 | AES | 60,32 | 1,149*10"

A seguir sera proposto um fluxograma da unidade de extracdo com fluido

supercritico com integragao energética entre as correntes de processo.
CAPITULO VIl — INTEGRACAO ENERGETICA
E muito usual encontrar correntes em processos quimicos que necessitam ter

suas temperaturas ajustadas entre os equipamentos de origem e os de destino. As

correntes que devem ser aquecidas sdo denominadas correntes frias e as que devem
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ser resfriadas sdo chamadas de correntes quentes, independente das suas

temperaturas de origem.

A forma mais eficiente de promover este ajuste de temperatura € através da
integracao energética do processo. Esta integragao consiste no aproveitamento do calor
das correntes quentes para aquecer as correntes frias com o consequiente resfriamento
das correntes quentes. Sendo assim, a principal finalidade da integracdo energética é

reduzir o consumo de utilidades pelo processo.

O método heuristico foi utilizado para a realizagao da integragao energética entre
as correntes, cujas regras sao as seguintes:

1. Iniciar a sintese da rede de trocadores de calor utilizando trocadores de calor
do tipo casco e tubo, de passe simples, com escoamento em contracorrente.

2. Pela regra de Rudd, Powers & Siirola (RPS), foi selecionada a corrente quente
de maior temperatura de entrada com a fria de maior temperatura de entrada.

3. Efetuar a troca térmica maxima entre as correntes escolhidas, respeitando um
ATmin de 10°C.

Na realizacdo da integracdo energética, ha a possibilidade de efetuar a troca
térmica necessaria utilizando todo o calor disponivel entre as correntes, mas esta
premissa poderia levar a uma area de troca térmica excessivamente elevada. Para isto
determina-se um AT heuristico, que visa evitar um aumento excessivo de area, sendo
este um AT de “approach” minimo. Este AT de “approach” sdo degraus negativos
marcados a partir da temperatura de origem e de destino das correntes quentes e do
vapor e 0s degraus positivos marcados a partir das temperaturas de origem e de destino
das correntes frias e da agua. Entdo, pela regra heuristica, deve-se obedecer aos
seguintes critérios:

qu — Tt = ATmin
qu— Tfe 2 ATml'n

Foi selecionado como parametro um AT, igual a 10°C.
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Como as correntes frias nao tém limitacao de temperatura de saida do processo,
elas serdo determinadas através da diferenga de temperatura de “approach” minimo,
realizando a maxima troca térmica plausivel para as correntes envolvidas. Logo, as
temperaturas de saida das correntes frias devem ser calculadas para adequarem-se ao
ATnmin determinado. Na Tabela VII.1 sao apresentadas as condi¢bes das correntes

disponiveis para a integragédo energética.

Tabela VII.1: Condigbes iniciais das correntes de integracdo energética.

Corrente | Te (°C) | Ts (°C) | Cp (kd/kgmol °C) | Cp médio | W (kmol/h) [ WCp (kJ/°C h)
7 189,7 245,4 237,6 2.521,6 599.132,2
(quente) 170,0 229,0
Raf(l#ﬁac;M 170.7 Tee 646,6 646,6 1.964,0 1.269.922,4
Eé::;o 1492 | Tk 4.824,0 4.824,0 44,4 214.185,6

O Cpmadio foi calculado ponderando-se os Cp’s com as respectivas temperaturas:

_p _ Te ’ Cpe +T S'Cps
T, +T,

Pelo método heuristico de RPS, a corrente escolhida para realizar a primeira
troca térmica com a corrente quente foi a corrente fria de maior temperatura, ou seja, a
corrente Rafinado-4.

qu - Tfs‘] = ATmm . 189,7 - Tfs’] = 10 OC . Tfs’] = 179,7 OC

A seguir serdao determinadas a oferta (fluido quente) e a demanda (fluido frio) de

energia para as correntes:

Q=W.C,-AT 170,7 °C

Q, =599.132,2-(189,7 -170,0) = 11.799.626,3kJ/h 189,7 °C

179,7 °C 39



Q., =126.9924- (1797 -1707) =1.1429316 kJ/h

Como Qq > Qr1 = Q1 € a carga térmica limitante.

Calculando a temperatura de saida do fluido quente:
Qo =1.142.931,6 = 599.132,2- (T, —189,7) .. T, =189,2°C

As correntes disponiveis agora sao as descritas na Tabela VII.2:

Tabela VII.2: Condigbes intermediarias das correntes de integracao energética.

| Corrente Te (°C) | Ts (°C) | Cp (kJ/kgmol °C) | Cp médio W (kmol/h) | WCp (kJ/°C h)
7 189,2 246,7 238,2 2.521,6 600.645,1
(quente) 170,0 229,0
E(’:c::;o 1492 | T, 4.824,0 4.824,0 44,4 214.185,6

Como ainda é possivel realizar uma troca térmica para a corrente quente, esta

sera utilizada em outro trocador, agora empregando a outra corrente fria disponivel, a

corrente Extrato.

Novamente, como a corrente fria em questdo ndo tem limitacdo de temperatura

de saida do processo, sua temperatura de saida deve ser calculada para adequar-se ao

AT min determinado.

qu — Tts2 = ATmin

51892 -T1=10°C . Tis1=179,2°C

A seguir serdo determinadas a oferta (fluido quente) e a demanda (fluido frio) de

energia para as correntes:

Q:W-C_p-

AT

Q, =600.645,1-(189,2-170,0) =11.532.385,9kJ/h

189,2 °C

149,2 °C
?°C

—

179,2 °C
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Q., =214.1856- (1792-149.2) = 6.4255680 kJ/h

Como Qq1 > Qr1 = QF1 € a carga térmica limitante.

Calculando a temperatura de saida do fluido quente:
Qg = 6.425.568,0 = 600.645,1- (T, —189,2) .. T, =187,5°C

Como a corrente quente nado atingiu a temperatura desejada de 170°C, uma
utilidade fria devera ser utilizada, que no caso é a agua de resfriamento a 25°C, com

limite maximo de temperatura de 35°C.

A estrutura da rede de trocadores gerada pela integragcdo energética €

apresentada na Figura VII.1.

Rafinado- 4 Extrato

170,7 °C 149,2 °C

170,0 °C

179,7 °C 172,2°C

Figura VII.1: Esquema da rede de trocadores de calor com integracao energética.

Entao, o fluxograma de processo com integracao energética, com as correntes de

processo em questao, no simulador é apresentado na Figura VII.2.
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Figura VII.2: Fluxograma do processo simulado com integragao energética.

Os resultados obtidos pelo simulador para o processo com integragao energética

€ apresentado nas Tabelas VII.3 a VII.6.

Tabela VI1.3: Condigbes de operacdo do Compressor (K-100) — Com Integragdo Energética.

Eficiéncia | Poténcia | Capacidade Rotacéo ]
o AP (kPa) Tipo
Adiabatica (kW) (m3/h atual) (RPM)
75% 989,24 1.022 4.106,5 580,6 Reciproco

Tabela VIl.4: Condigbes de operagéo do Trocador de Calor (E-101) - Com Integracdo Energética.

AP (kPa) Solvente Rafinado i Carga
Classe | Area Termi
Te Ts Te Ts ermica
Casco | Tubo TEMA (m2)
(°C) | (°C) (°C) | (°C) (kJ/h)
69,0 | 69,0 | 189,7|189,2| 170,71 170,3 | AES 60,32 1,543 *10°

Tabela VII.5: Condigbes de operagao do Trocador de Calor (E-102) - Com Integragao Energética.

AP (kPa) Solvente Extrato i Carga
Classe | Area Termi
Te Ts Te Ts ermica
Casco | Tubo TEMA | (m?)
(°C) | (°C) | (°C) | (°C) (kd/h)
69,0 | 69,0 | 189,2|187,5| 149,21 178,8 | AES 60,32 | 8,811 *10°

42



Tabela VII1.6: Condigbes de operagéo do Trocador de Calor (E-100) - Com Integragdo Energética.

AP (kPa) Solvente Agua de Resfriamento
o Carga
Vazao Classe | Area Termi
Te Ts Te Ts Pe ermica
Casco | Tubo Massica | TEMA | (m?)
(°C) | °C) | (C) | (°C) | (kPa) (kd/h)
(kg/h)
69,0 69,0 | 187,5[170,0 | 25,0 | 35,0 | 294,2 | 244.340,7 | AES |60,32| 1,052*10"

Observa-se que a vazdo massica de Agua de Resfriamento utilizada no trocador
de calor E-100 € 8,4% menor do que no caso em que nao ha integragdo energética,
porém o consumo de eletricidade do compressor K-100 é 1,7% maior do que no caso

em que nao ha integragao energética.

Os valores obtidos no simulador sdo mais rigorosos do que o calculo preliminar,
pois é utilizado um modelo de propriedades que varia conforme as condigdes da
corrente variam no interior dos trocadores de calor, enquanto que nos calculos
preliminares consideraram-se propriedades médias com os valores obtidos no simulador

para as correntes de entrada e saida dos trocadores.

A seguir sera realizada uma analise econémica do processo para que se possa
avaliar se ha vantagem no emprego da integracdo energética na unidade de extragao

com fluido supercritico.

CAPITULO VIII - ANALISE ECONOMICA

Uma estimativa de custos aproximada baseia-se nas principais dimensdes dos
equipamentos mais importantes e nas estimativas de custos de matérias-primas e de
utilidades. Estas estimativas sdao mais incertas, pois suas referéncias estdo em
correlagdes e em fatores empiricos que podem ser estimados com maior precisdo em
funcao da experiéncia acumulada no projeto de processos. Desta forma, sua precisao €
bastante inferior, porém sua execucido € muito mais rapida, permitindo avaliar diferentes

alternativas nos estagios preliminares de projeto.
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O Investimento Total corresponde ao total de recursos empregados e arriscados
no empreendimento. E constituido do Investimento Fixo, do Capital de Giro e do
Investimento para a Partida. O Investimento Fixo corresponde aos recursos necessarios
a construcido do processo, incluindo o Investimento Direto e o Investimento Indireto. O
Investimento Direto inclui os recursos necessarios para a montagem das instalagées
incluindo investimentos em ISBL e em OSBL. Na realidade, ISBL é a abreviatura de
“Inside Battery Limits” cuja tradug&o seria “no interior dos limites de bateria”, expresséo
referindo-se as baterias de colunas de destilacdo das refinarias nos primérdios da
industria quimica, enquanto “Outside Battery Limits” cuja tradugao seria “no exterior dos
limites de bateria”. O Capital de Giro corresponde aos recursos necessarios para manter
a empresa em funcionamento durante as interrupgcdes ocasionais da produgdo. O
Investimento para Partida serve para cobrir os custos que ocorrem antes e durante a
partida do processo, como a contratacdo antecipada de pessoal e a operacgao ineficiente

do processo durante essa fase inicial.

O investimento ISBL é realizado na aquisi¢ao, no transporte e na instalacido dos
equipamentos que participam diretamente do processo. Também inclui o investimento
em suportes especiais, isolamento, pintura, instrumentagédo, tubulagdes, valvulas,

material elétrico, entre outros.

O calculo do investimento ISBL pode ser efetuado a partir do somatério do precgo
de compra dos equipamentos, cujas principais dimensdes sao determinadas no projeto,
multiplicado por trés fatores experimentais. Desta forma, a formula basica para o calculo
do investimento ISBL é:

ISBL = f, * f, = f > I (US$) (Perlingeiro, 2005).
Onde:
lg; — preco de compra do equipamento i, estimado em um determinado ano e em uma

determinada regiéao.
f, — fator experimental de transferéncia da regiao, na qual foi estimado o prego, para a
regido onde sera realizada a instalagao.

f, — fator de atualizagéo dos pregos para o ano vigente.
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f, — fator experimental que considera a aquisicdo de outros itens indispensaveis a

instalagdo dos equipamentos, como isolamento térmico, tubulagdes, entre outros.

No presente trabalho, sera realizada apenas a estimativa do investimento ISBL
baseada nos fluxogramas de processo propostos anteriormente. Desta forma, o precgo
de cada equipamento sera estimado separadamente de acordo com os resultados

obtidos na simulagéo.

O fator experimental referente a “internalizacdo” do investimento, f, sera

desconsiderado, pois como a estimativa que sera realizada € mais simplificada, néo

serdo consideradas despesas referentes as importagdes, como fretes, seguros, entre

outros. Dessa forma, f. € igual a 1,00.

O fator f , ou fator de Lang sera estimado de forma mais simples em fungéo do

tipo de processamento empregado como pode ser observado na Tabela VIII.1.

Tabela VIII.1: Fator de Lang para diferentes tipos de processamento (Timmerhaus, 1980)

Tipo de Processamento | f_

Soélido 3,9
Solido e fluido 4.1
Fluido 4.8

Sendo assim, como o processamento em questdo é de fluidos, pode-se dizer

que:

f, =48

O fator f_, como ja mencionado, influi na atualizagéo dos pregos para o ano

vigente e é calculado a partir da seguinte relagao entre indices de custo:
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Onde:

IC, - indice de custo no ano a.
IC, - indice de custo no ano base, ou seja, no qual o investimento no equipamento foi

estimado.

Normalmente, cada empresa possui procedimentos préprios de atualizagdo dos
seus pregos que serdo divulgados para seus clientes. Estes indices sdo mantidos, na
maior parte dos casos, em sigilo. Porém, existem empresas que distribuem os

resultados dos seus trabalhos, permitindo que estes sirvam de referéncia.

Desta forma, algumas revistas e jornais especializados publicam regularmente as
variagbes e as atualizagbes destes indices de custo, cuja principal caracteristica
consiste no fato que eles carregam consigo uma data de referéncia, ou seja,

correspondem a um determinado més ou ano.

Os indices de custo mais utilizados sdo o Chemical Engineering Plant Cost Index
e 0 Marshal & Swift Index, sendo ambos norte-americanos e divulgados mensalmente

na revista Chemical Engineering.

Com isto, diversos trabalhos vém sendo realizados nesta area, e diversos indices
estdo disponiveis publicamente, tanto em publicagdes de massa quanto por divulgagao

através de firmas de consultoria.

O indice selecionado para a correcdo dos custos presentes neste trabalho foi o
indice de Marshal and Swift (M&S), formalmente conhecido como Marshal and Stevens,
que utiliza como referéncia fontes norte-americanas. Este indice € baseado em um
calculo periodico de custos detalhados de equipamentos, adicionado de despesas de
montagem e conexdes, desenvolvido pelo departamento de engenharia de estimativas
da companhia Marshal and Stevens. Dois indices sao publicados por esta empresa. Um
deles chama-se “all industry”, sendo composto pela média aritmética de quarenta e sete

categorias industriais, comerciais e de equipamentos de constru¢do. O outro indice,
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especifico para um tipo de industria, chamado “indice de industrias de processo e de
industrias relacionadas”, € uma média ponderada dos indices de custos unitarios para
vinte campos industriais particulares. Um destes campos diz respeito ao setor
petrolifero, outro ao quimico, e outros se referem a setores mais especificos como
industrias de borracha, cimento, adesivos, tintas, papel, refratarios, equipamentos

elétricos, mineracgao, britagem e cominuicao, refrigeracéo e geragao de vapor.

Estes indices sao publicados duas vezes ao més e seu ano de referéncia é 1926.
Na Figura VIIl.1 pode ser observado um grafico comparativo entre os principais indices
de custo nos EUA (Chauvel, 2003).

7Ol —— W N

650 4 & = —

US$

1055 1960  19E85 1870 1875 1980 1985 1040 1995 2004

—a— Chemical Engineerng —o- PEFP (SRI)
—=— Melson —m— Marshall & Swill

Figura VIII.1: Comparagdo da variagdo do indice de custos nos EUA (base 100 no ano de 1958)
(Chauvel, 2003).
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Desta forma, o fator f, de atualizagdo dos pregos utilizado neste trabalho
considerara como ano vigente o ano de 1998 e como anos base os anos de 1968 e de
1961, ou seja, quando os equipamentos foram estimados. Sendo assim, os valores
serao:

ICa 475
fD/1968 :F:m: fD/1968 =3,96
b

IC, 475
fD/1961 = F = 10_2 = fD/1961 = 4,66
b

Estes fatores de atualizagao serao utilizados diretamente na estimativa de custos

de investimento de cada equipamento.

A seguir sera estimado o custo de investimento dos principais equipamentos
presentes no processo de extragao supercritica com e sem integragao energética. Os

dados utilizados para tais calculos serédo os provenientes da simulacéo.
VIIIl.1 - Vaso de Flash (V-100)

Como o vaso de flash € um vaso de pressdo, este equipamento utilizara a
estimativa de custos para este ultimo. Entdo, a equagao utilizada para a estimativa do
custo de investimentos do vaso de flash se baseou nos pregos em 1968. Para o calculo,

sera utilizada a seguinte formula do custo instalado deste equipamento, ou seja, nesta

equagao ja esta considerado o fator de Lang f, (Douglas, 1988):
C = fo 10 ¥101,9% D« H®2(219 + F_) (USS$)

Onde:
D — Diametro do vaso de pressao (ft)
H — Altura do vaso de presséao (ft)

F. — Fator global de corregao

48



O fator F. é calculado a partir de outros fatores que consideram a pressao de
projeto (Fp) e o material do casco (Fm), segundo a equagéo abaixo:
F =F,*F,

Os valores de F;, e de F,, podem ser observados nas Tabelas VIII.2 e VIII.3.

Tabela VIII.2: Fator de corregéo para a pressao de projeto (Douglas, 1988).

Presséo de Projeto

(psi)
F 1,00 | 105 | 115 | 120 | 145 1,80 2,50

até 50 | até 100 | até 200 | até 300 | ate 500 | até 700 | ate 1.000

A pressao de operagao do vaso de flash € de 3.600 kPa ou aproximadamente
521,70 psi. A pressao de projeto € cerca de 10% superior a pressdo de operagédo do

vaso, sendo esta aproximadamente 3.960 kPa (574,0 psi). Logo, o fator F, & de 1,80.

Tabela VII1.3: Fator de corregéo para o material do casco (Douglas, 1988).

Material do Vaso | Ago Carbono | Ago Inox | Monel | Titanio
Fm 1,00 2,25 3,89 4,25

Considerando que o vaso de flash é de ago carbono, visto que é dispensado o
uso de materiais nobres, como na secao de destilacdo a vacuo, que utiliza ago inox, pois
a maioria dos metais pesados e compostos corrosivos encontram-se nos compostos de
maior peso molecular, recolhida como rafinado na Coluna de Extragdo Supercritica.

Portanto, o fator F, é igual a 1,00, e assim, o valor de F, sera 1,80.

O calculo do vaso de flash, baseado nas dimensdes obtidas na simulagao, pode

ser observado na Tabela VIl 4.

Tabela VIIl.4: Custo do vaso de flash.
D (ft) H (ft) Fc fo/i068 Custo (US$)

27,02 79,64 1,80 3,96 |1.810.609,16
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VIIl.2 — Bomba Hidréaulica (P-100)

Os dados utilizados para esta estimativa do custo de investimentos em bombas
hidraulicas se basearam nos precos em 1961. Neste calculo o preco do equipamento

em questao é estimado para uma capacidade Q; pela seguinte expressdo exponencial:

| Ei — I Ebi (&jMI
Q) (Perlingeiro, 2005)

Onde:
lepi — Preco do equipamento i para uma dimensao ou capacidade de referéncia Q.
lg; — Preco do equipamento i para uma dimensao ou capacidade Q.

M; — Fator experimental de escala para equipamento i.

Os valores de Ig, Qpi € M; de referéncia podem ser observados na Tabela VIII.5.

Tabela VIII.5: Correlagdes de custo para bombas centrifugas (Rudd, 1968).
lep (USS$, 1961) | Qp (hp) | Faixade Q (hp) | M
Bombas Centrifugas 1.300 10 10-25 0,68
2.480 25 25-100 0,86

A poténcia calculada pelo simulador para a bomba P-100 foi de 52,50 hp. Desta

forma, seu preco sera:

0,86
I = 2.480-(%) _ 4.694,20 (US$)

A correcdo deste preco deve ser feita pelo fator de Lang (f.), definido
anteriormente, e pelo fator fp de atualizagado dos pregos. Entédo, o custo de investimento
na bomba P-100 sera:
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C =1l * fopg * f, =4694,20+4,66 4,80 = C =104.999,50 (US$)

VIII.3 — Compressores (K-100)

Os dados utilizados para esta estimativa do custo de investimentos em
compressores se basearam nos precos em 1961. Neste calculo o prego do equipamento
em questdo €& estimado para uma capacidade Q; através da mesma expressao

exponencial empregada no calculo do custo da bomba (Perlingeiro, 2005).

Os valores de lg;, Qpi € M; de referéncia podem ser observados na Tabela VIII.6.

Tabela VIII.6: Correlagéo de custo para compressores (Rudd, 1968).
lep (USS, 1961) | Qp (hp) | Faixade Q (hp) | M
80.000 240 240-2.000 0,29

Compressores

A poténcia calculada pelo simulador para o compressor K-100, da simulagdo sem
integracao energética, foi de 1303,9 hp. Para a simulagdo com integracéo energética, a
poténcia do compressor € um pouco maior, 1326,6 hp, pois este deve garantir que a
pressao da corrente apos passar pelos trés trocadores em série sera de 7500 kPa.
Como ambas as poténcias se encontram dentro da faixa estipulada, o preco dos

compressores sera:

0,29
Sem integracdo: I :80.000-(%j =130.692,17 (US$)

0,29
Com integragéo: I :80.000-(%j =131.348,96 (US$)

A correcdo deste preco deve ser feita pelo fator de Lang (f.), definido
anteriormente, e pelo fator fp de atualizagdo dos precgos. Entdo, o custo de investimento

de cada compressor sera:
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Sem integraggo: C = I, * f, o * f, =13069217 + 4,66+ 4,80 = C = 2.923.32246 (US$)
Com integracdo: C = I, * 4 * f, =131348967+4,66+4,80 = C = 2.937.991,12 (US$)

VIIl.4 — Trocadores de Calor

Os dados utilizados para a estimativa do custo de investimentos em trocadores
de calor se basearam nos pregos em 1968. Para o calculo, sera utilizada a seguinte

féormula do custo instalado destes equipamentos, ou seja, nesta equacédo ja esta

considerado o fator de Lang f, (Douglas, 1988):
C = fpop0e ¥101,3% A%®(2,29+ F,) (USS$)

Onde:
A — Area de troca térmica (200 < A < 5.000 ft?)

F. — Fator global de corregao

O calculo de F; é efetuado a partir de fatores de correcdo que levam em conta o
material do trocador (Fm), a pressao de operagéo (Fp), e o tipo de trocador (Fg). Desta

forma, a expressao para determinar F; € a seguinte:

F,=(F, +F, )*F,

Os valores destes fatores podem ser obtidos nas Tabelas VIII.7, VIII.8 e VIII.9:

Tabela VIII.7: Fator de corregédo para o material do casco e dos tubos (Douglas, 1988).

Casco | Ago Carbono | Ago Carbono | Ago Inox | Monel | Ago Carbono | Titanio
Tubos | Ago Carbono Aco Inox Aco Inox | Monel Titanio Titanio
Fr 1,00 2,81 3,75 4,25 8,95 13,05
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Para o presente trabalho o material dos trocadores de calor sera ago carbono no

casco e nos tubos, pelo mesmo motivo do Vaso de Flash. Entao, Fn, sera igual a 1,00.

Tabela VIII1.8: Fator de corregéo para a pressao de projeto (Douglas, 1988).
Presséo de Projeto (psi) | até 150 | até 300 | até 400 | até 800 | até 1.000
Fo 0 0,10 0,25 0,52 0,55

A presséao de projeto dos trocadores é de 7.500 kPa, ou seja, aproximadamente
1.087 psi, e a pressédo de projeto € cerca de 10% superior a pressdao de operagao do
vaso, sendo esta aproximadamente 8.250 kPa (1.195,8 psi). Como este valor é superior
ao limite fornecido pela literatura, sera utilizado, como aproximagao, o maior fator de

corregdo para a presséo, isto € F, igual a 0,55.

Tabela VII1.9: Fator de correcéo para o tipo de trocador de calor (Douglas, 1988).

Tipo de Trocador | Vaso Refervedor | Cabecote Flutuante | Tubo em U | Tubos Fixos
Fq 1,35 1,00 0,85 0,80

Os trocadores selecionados foram do tipo AES, pela classificagdo TEMA, ou seja,
com cabecote flutuante e feixe de tubos removivel. Desta forma, de acordo com fatores
de corregcao para o tipo de trocador presente na Tabela VIII.9, o fator de correcao

adequado é F4igual a 1,00.
Na Tabela VIII.10 pode ser observado um resumo com os fatores de correcéo
para a estimativa do custo instalado dos trocadores de calor utilizados no presente

trabalho.

Tabela VIII.10: Fatores de corregéo para os trocadores de calor utilizados.

Fm | 1,00
F, | 0,55
Fo | 1,00
Fe | 1,55
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Os trocadores utilizados no processo de extracao com fluido supercritico, com e

sem integracdo energética, foram todos calculados considerando uma area minima de

troca térmica para um casco, padrao do simulador. Visto que, para as trocas térmicas

realizadas, as areas calculadas ndo superaram esta area minima, todos os trocadores

de calor do processo a utilizaram como area de troca. O calculo do custo instalado dos

trocadores de calor utilizados no processo de extragdo supercritica pode ser visualizado

na tabela VIII.11.

Tabela VIII.11: Custo dos trocadores de calor utilizados.

Trocadores A (m?) | A (ft) Fe foness | Custo / trocador (US$)
Sem E-100
Integracao
E-100 60,32 | 649,30 1,55 3,96 103.687,25
Com E-101
Integragao E-102

VIIL.5 — Custo Total de Equipamentos

O custo total de equipamentos pode ser entdo verificado nas Tabelas VIII.12 e

VIII.13.

Tabela VIII.12: Custo dos equipamentos do processo sem integragdo energética.

Equipamentos

US$

Sem integracédo energética

Vaso de Flash

1.810.609,16

Bomba Hidraulica

104.999,50

Compressor

2.923.322,46

Trocadores de Calor (1)

103.687,25

Total

4.942.618,37
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Tabela VII1.13: Custo dos equipamentos do processo com integragao energética.

Equipamentos Uss$
Com integracao energética
Vaso de Flash 1.810.609,16
Bomba Hidraulica 104.999,50
Compressor 2.937.991,12

Trocadores de Calor (3) | 311.061,75
Total 5,164,661.53

Verifica-se que para os custos de equipamentos o processo sem integragao

energética apresentou menor custo do que o processo com integragao energética.

VIIl.6 — Custos de Utilidades

Os custos de utilidades, que incluem agua de resfriamento, vapor de agua de
diversas qualidades (baixa, média e alta pressao), eletricidade e fluidos refrigerantes,
sdo importantes para a operagao da unidade, pois uma economia em seus CONsSUMOSs
pode representar uma grande economia nos custos operacionais totais na planta. Por
isto, foi avaliada a possibilidade de integragdo energética no processo através de um
fluxograma proposto para este fim, sendo as utilidades envolvidas neste processo a

eletricidade e a agua de resfriamento.

Os custos de algumas utilidades industriais sdo apresentados na tabela VIII.14,

sendo o ano base de referéncia destes o ano de 1996 (Crause, 2003).

Tabela VIIl.14: Custo de utilidades industriais.

Utilidade US$/GJ?
Eletricidade 16,80
Agua de Resfriamento® 0,16

@ Base 1996

® Baseado em uma mudanca de 10°C da agua de resfriamento
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A correcao destes custos para custos de 1998 sera realizada através do indice
M&S, utilizando como base os indices do ano de 1996 e de 1998, que sao
respectivamente 460 e 470. A correcéo € realizada multiplicando os custos por um fator

de correcao igual a M&S1g99s / M&S 1996, cujo valor é de 1,02. Entdo, os custos corrigidos
sao apresentados na tabela VIII.15.

Tabela VIII1.15: Custo de utilidades industriais corrigidos.

Utilidade US$/GJ @

Eletricidade 1717

Agua de Resfriamento® 0,16
* Base 1998

® Baseado em uma mudanga de 10°C da agua de resfriamento

O consumo das utilidades nos processos sem e com integragéo energética sao
apresentados nas tabelas VIII.16 e VIII.17.

Tabela VIII.16: Custo de utilidades da planta sem integragéo energética.

. . Consumo
Utilidade Consumidor S | oy | S | Json
Sem integracao energética

Agua de E100 11.490.000,0 11.490,00| 1.878,36

Resfriamento

Eletricidade K100 972,29 | 3.500,24 (60.082,45
P100 39,17 141,01 | 2.420,50

Total 64.381,32

Tabela VIII.17: Custo de utilidades da planta com integragédo energética.

. . Consumo
Utilidade Consumidor S | W | In | Jsen
Com integracdo energética
Agua de E100  |10.520.000,0 10.520,00| 1.719,79
Resfriamento
Eletricidade K100 989,24 | 3.561,26 [61.129,87
P100 39,17 141,01 2.420,50
Total 65.270,16

56



A variagao percentual no consumo de utilidades do processo com integragao
energética em relagdo ao sem integracao energética foi de 1,38%, pois o aumento no
custo de eletricidade, devido ao aumento na carga de pressdo do compressor, nao
compensa a redugdo no consumo de agua de resfriamento e sua consequente

economia de custos pela integragao entre as correntes de processo.

VIII.7 — Avaliacdo Conjunta da Integracao Energética

A integragcdo energética nao se mostrou uma alternativa viavel pela proposta
apresentada, ou seja, de aproveitamento de correntes de saida do processo em
substituicdo parcial a um fluido frio, no caso a agua de resfriamento, pois ndo houve

reducao global do custo de utilidades e o custo de equipamentos elevou-se também.

CAPITULO IX — CONCLUSAO

O processo de extracdo com fluido supercritico do residuo de vacuo mostrou-se
promissor como uma forma de recuperar as fragdbes de maior valor agregado do
Residuo de Vacuo. Verificou-se que o emprego do CO, como solvente supercritico ndo
€ adequado a carga estudada, ratificando os dados apresentados pela literatura, visto
que seu poder de solvéncia € muito reduzido frente a estes compostos presentes no
Residuo de Vacuo, apresentando baixa recuperagao dos leves, frente as alternativas

apresentadas.

O solvente mais adequado foi o n-butano, com razido entre a vazao massica da
carga e do solvente igual a 15:1, possibilitando a separagcéo de quase 20% da vazéo
alimentada de carga, confirmando os dados apresentados na literatura, que apontam o
n-butano e o n-pentano como alternativas interessantes de solventes em processos de

extragdo supercritica de Residuo de Vacuo.
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A integracdo energética proposta ndo se mostrou interessante, com base na
analise econdmica dos dados provenientes da simulagdo do fluxograma de processo
completo. Pode existir alguma alternativa de integrag&o viavel, ndo avaliada no presente

trabalho.

Uma possivel aplicagdo para os mais leves recuperados é a mistura destes em
Oleos lubrificantes, ou como carga adicional para as unidades de craqueamento
catalitico, hidrocraqueamento e coqueamento retardado, aumentando ainda assim a

recuperacao de compostos de maior valor agregado.

Para um futuro trabalho, o estudo econémico mais detalhado pode prover
informagdes mais precisas e interessantes para a real avaliagdo de viabilidade

econdmica do processo.

Outra sugestdo para um trabalho posterior € operar a Extragcdo com Fluido
Supercritico parta o n-Butano com a pressdo mais proxima a sua pressao critica,
visando reduzir os custos de compressdo do processo, visto que este é

aproximadamente a metade dos custos de equipamentos calculados.

A viabilidade do emprego da corrente de GLP diretamente na unidade de
extragdo supercritica também pode ser verificada, j4 que esta esta disponivel na
refinaria. Além disso, os equipamentos podem ser otimizados visando aumentar a
produtividade, medidas como as sele¢des de internos e de outra classe TEMA para os

trocadores podem ser avaliadas.
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Anexo 1- Caracterizacdo do Petroleo Rincon

RINCON - SUMMARY OF MAJOR CUTS

Whole Light Medium Heavy Kero Atm Light Heavy Vacuum Atm
Crude Naphtha  Naphtha  Naphtha Gas Qil VGO VGO Resid Resid
TBP Temp At Start, °C Start 10 80 150 200 260 340 450 570 340
THP Temp Al End, °C End 80 140 200 260 340 450 570 End End
TBP Temp At Stari, °F Start b5 175 300 400 500 G50 B850 1050 B50
TBP Temp At End °F End 175 300 400 500 650 B50 1050 End End
Yiald at Start, vol% 14 52 180 291 42,5 587 755 BE&. 2 58.7
Yield at End, vol% 52 180 281 429 58.7 758 88.2 100.0 100.0
Yield of Cut (wi% of Crude) 30 113 104 135 15.9 17.6 13.8 13.7 450
Yiald of Cut {vol% of Crude) 39 128 11.1 138 158 16.8 12.7 118 413
Gravity, "AP| 36.0 B4.5 573 474 40,9 351 28.4 232 12.4 215
Specrfic Gravity 0.8447 06562 0.7496 07908 0.8206 0.8493 08849 09144 0.9835 08222
Sulfur, wi% 037 0.00 a.01 0.02 0.04 019 0.45 0.57 1.30 074
Marcaptan Sulfur, ppm 50 41 53 43 35 22
Nitrogen, ppm 913 1 5 61 513 1515 4405 2004
Hydrogen, wi% 13.0 16.3 14.5 153 146 14.0 13.2 126
Viscosity @ 40 °C (104 °F), ¢St 479 1.037 1.65 3.82 22.4 B76 67IE+DS 12621
Viscosdy @ 50 *C (122 °F), oSt 356 0927 1.48 315 154 3ia 398700 482
Viscosity @ 100 °C (212 *F). cSt 1.25 080 0 .8ad 1583 412 159 531 247
Viscosity @ 135 °C (275 °F). St 0779 0.483 0685 1.08 2.29 516 B88.5 7.96
Freeze Point. °C 65.000 -37.000 -3.000 340
Freeze Point, °F -85 -35 27 G4
Pour Paint, “C -4 =T -37 -4 27 49 44 27
Pour Point, *F 25 -85 -35 25 BO 121 111 g1
Smoke Point, mm JASTM) 22 18 15 14
Aniiine Pont, "C 56 &5 75 88 59
Anilineg Paint, °F 133 151 169 161 211
Total Acid Number, mg KOMig Q.05 0.0 0.0 0.0 00 00
Cetane Index, ASTM D478 a7 47 52
Diesel Index 63 62 59 54 49
Charactenzation Facter (K Factor) 118 12.7 118 118 11.8 11.5 12.0 12.2 159 121
Research Octana Number, Claar 63.2 54.7 3z8
Mator Octane Number, Clear B87.8 53.1
Paraffins, vil% 80.7 546 509 486 439 341
Naphthernes, voll 93 50 318 329 380 380
Aromatics, volt 00 104 173 1856 18.1 279
Thicphenas, vol%
Motacular Weight 23 98 116 144 176 226 317 483 761 440
Gross Heating Value, MM BTULE| 581 4.80 532 5.54 570 5.85 6.02 617 642 619
Gross Heating Value, kealfkg 10920 11840 11270 11100 11030 10940 10780 10700 10360 10640
Gross Healing Value, MJlkg 45.7 48.7 47.2 46.5 46.2 45.8 451 44,8 43,4 44,5
Heplane Asphaltenes, wi® 02 1.7 05
Micro Carbon Residue, wi% 22 161 49
Ramsbottom Carban, wi% 24 154 47
Vanadium, ppm & 45 14
Mickel, ppm 2 16 5
Iron, ppm 4 27 B




RINCON - DISTILLATION SUMMARY

Whole Light Medium Heavy Kero Atm Light Heavy Vacuum Atm
Crude MNaphtha Naphtha Naphtha Gas Qil VGO VGO Resid Resid
TBP Temp At Star, "G 10 80 150 200 260 340 450 570 340
TBP Temp At End, *C B0 150 200 260 340 450 570 End End
TBP Temp At Start, °F 55 175 300 400 500 550 850 1050 650
TBP Temp At End, °F 175 300 400 500 650 850 1050 End End
Yield at Start, vol% 14 52 18.0 291 428 587 785 B8.2 587
Yeeld at End, vol% 52 18.0 281 42.9 58.7 758 882 1000 100.0
Yield of Cul (wt% of Grude) 30 113 104 135 159 17.8 138 137 45.0
Yiald of Cut (vel% of Crude) 39 128 11.1 138 158 16.8 127 11.8 4113
TEP Dustilation, vol% “C Start 10 80 150 200 260 340 450 570 340
'C A% 25 28 152 207 283 348 458 572 354
°C 10% 29 =] 154 210 267 353 465 579 367
CO30% 36 99 166 221 283 a2 486 611 421
°C 50% 49 116 178 232 300 393 507 544 487
*C To% B4 127 189 243 317 417 529 676 559
G 20% 7 138 198 254 334 441 552 708 668
*Co95% 72 144 202 257 338 448 559 724 734
°C End a0 160 200 260 340 450 570 End End
TEP Distilation, voi% °F Start 50 175 300 400 500 650 850 1050 650
Fo5% ki 191 305 405 506 558 as9 1062 B70
Fo10% 84 194 310 410 513 667 869 1075 683
'FO30% 96 210 331 430 54 TO2 |07 1131 790
F 50% 121 241 352 450 72 740 845 1192 908
°F 70% 147 260 373 469 603 782 984 1249 1038
F 90% 1589 281 391 485 634 826 1026 1302 1235
F95% 161 292 3% 494 642 838 1038 1335 1353
°F End 180 320 400 500 650 850 1050 End End
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Anexo 2 — Graficos da vazdo massica dos componentes mais leves recuperados

no extrato para misturas de CO; e Propano.

Vazao Massica no Extrato
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Vazao Massica (kg/h)
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