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Resumo do Projeto Final do Curso apresentado a Escola de Quimica como parte dos requisitos

necessarios para obtencao do grau de engenheiro quimico

TRATAMENTO DE EFLUENTES SALOBROS DE EXPLORACAO DE PETROLEO
VIA PRODUCAO DE CARBONATOS

Estevédo Buzatto
Fernando Augusto Dorand
Abril, 2023
Orientador(es): Prof.2. Lidia Yokoyama
Prof. André Ferreira Young

Hugo Villardi

ApoOs 0 processo de extracao de petrdleo, um dos residuos de maior volume é a dgua de
processo. Desta forma, medidas para tratamento dessa agua residual interessam empresas
petroliferas. Porventura, tais processos de tratamento podem gerar retorno na utilizacdo da agua
de processo como salmoura para obtencdo de NaHCOs3 (bicarbonato de sodio), produto
utilizado como neutralizante de pH e de aplicacdo no setor alimenticio, agricultura, entre
outros. Outro componente que pode estar presente na agua de processo € o litio, metal alcalino
de importancia na fabricacdo de eletroeletrdnicos e em medicamentos psicotropicos. A
concentracdo desses componentes na dgua de processo é de aproximadamente 30 g/L de NaCl
e de até 15 g/L de litio, considerando uma exploragdo nos campos do pré-sal brasileiro. O atual
projeto visa estudar a viabilidade econémica de uma planta de obtencéo de bicarbonato de
sodio e carbonato de litio a partir da agua de processo via simulacéo de processos. A planta de
carbonato de sodio foi dimensionada (equipamentos essenciais e auxiliares) para converter o
volume de efluentes gerado em uma refinaria de porte médio, em uma taxa de conversao de
aproximadamente 85% do sodio dissolvido em NaHCOs. Apds o célculo dos valores dos
equipamentos, insumos e da venda dos produtos, foi estimada uma taxa interna de retorno (TIR)
de 231% e um valor presente liquido (VPL) de US$ 41.383.966.626,27. E mesmo em condic¢des
mais restritas de rendimento da reacdo de carbonatacdo, o TIR e 0 VPL foram, respectivamente,
120% e US$ 11.295.454.804,95, demonstrando a robustez da viabilidade do projeto.
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ABSTRACT

After the oil extraction process, one of the largest residues is produced water. This effluent has
the property of being saltier than sea water, thus being a contaminant if discarded directly into
the sea. Therefore, measures to treat this wastewater are of great interest to oil companies.
Perhaps, such treatment processes can generate return by using the water produced as brine to
obtaining NaHCOs (sodium bicarbonate), a product with high added value, used as a pH
neutralizer and application in the food sector, agriculture, among others. Another component
of produced water that has added value is lithium, an alkali metal that is important to the
manufacture of electronics and also in psychotropic medications. In consideration of Brazilian
pre-salt fields exploration, the concentration of these components in the produced water is
approximately 30 g/L of NaCl and up to 15 g/L of lithium. The current project aims to study
the economic viability of a plant to obtain sodium bicarbonate and lithium carbonate from
produced water via process simulation. The soda ash plant was sized (essential and auxiliary
equipment) to convert produced water in a medium-sized refinery, at a conversion rate of
approximately 85% of dissolved sodium into NaHCO3. After calculating the values of
equipment, inputs and product sales, an internal rate of return (IRR) of 231% and a net present
value (NPV) of 41,383,966,626.27 was estimated. And even under more restricted conditions
of 30% vyield conversion, the IRR and NPV were, respectively, 120% and 11,295,454,804.95,

demonstrating the robustness of the project's viability.
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1. INTRODUCAO

Diversos rejeitos sdo eliminados durante o processo de extracdo de petrdleo. O volume de
agua de producdo pode alcancar uma razdo de 1:1 em relagdo ao petréleo produzido no
momento de final da vida econdémica dos pocos (Thomas, 2004). No entanto, esse projeto tem
como premissa a construcdo de uma planta acomplada em uma refinaria, afim de facilitar o
transporte de dgua de processo, desse modo a vazdo de salmoura foi calculada com base na
vazdo de efluente de &4gua produzida em refinarias. A agua produzida possui um dos maiores
volumes, chegando a 1,6 litros por litro de petroleo processado (Coelho et al. 2006), o que,
segundo dados do anuério estatistico da Agéncia Nacional do Petréleo, Gas Natural e
Biocombustiveis (ANP), com relacdo ao refino pode chegar em até 581.304 m3 de &gua
produzida por dia no pais (ANP, 2019).

Os contaminantes da dgua produzida também sdo bastante complexos, sendo muito dificil
elimina-los em um Unico processo de tratamento. Dentre os contaminantes da dgua produzida
estdo particulas de 6leo cru, matéria organica, sais inorganicos, compostos fenolicos e
compostos com enxofre (Aljuboury, 2017).

Com tamanha gama de contaminantes, a agua produzida requer tratamento antes de ser
despejada nos efluentes. Ap6s os tratamentos principais, que incluem oxidacdo quimica,
tratamento bioldgico, coagulacédo e adsorcdo (Aljuboury, 2017), a &gua produzida ainda possui
elevada salinidade, pois é rica em cloretos, como de sodio (NaCl), célcio (CaCl,), magnésio
(MgCl,) e potéassio (KCI) em concentragdo maior do que a 4gua do mar, sendo por isso danosa

ao meio ambiente se despejada diretamente no oceano.

1.1 Bicarbonato de Sédio

Uma possibilidade para reducdo da salinidade da agua de processo é utilizar esse
efluente como matéria-prima de um outro processo quimico que extrairia o sédio e converteria
este em um material comercializavel. Uma opg¢éo é o bicarbonato de sédio, que é um sal
amplamente utilizado na industria como agente tamponante e neutralizante, evitando variagoes
bruscas de pH. Outras indUstrias que utilizam o bicarbonato de sodio sdo a farmacéutica, de
panificacdo, de cosméticos e ele também é aplicado em uso doméstico, como limpador
abrasador (ABIQUIM, 2014).

O principal processo utilizado para produzir bicarbonato de sddio é o processo Solvay,
o qual utiliza uma salmoura rica em cloreto de sddio e carbonato de calcio (CaCO3), gas
carbonico e amdnia para producéo de sais carbonatados, como o carbonato de sodio (Na.CO3).

1



Este é um subproduto do processo Solvay, que esta em equilibrio com o bicarbonato. Tal
equilibrio é regido pelo pH do meio.

Em sintese, essas sdo as reagdes que ocorrem no processo Solvay. Para formacdo do
bicarbonato, as equacdes representativas sdo as Equagdes 1.1, 1.2 e 1.3 (Solvay, 1886).

2NH; + 2C0, + 2H,0 < 2NH,HCO;3 (1.2)
2NH4,HCO3 + 2NaCl — 2NaHCOs) + 2NH,Cl (1.2)
2NaHCO3; — Na,CO; + COy + H,0 (1.3)

Para recuperagdo da amonia e producdo de CO2, as Equagdes 1.4, 1.5 e 1.6 ditam o

processo.
CaCO3; — CaO0 + COyy (1.4)
Ca0O + H,0 —» Ca(OH), (1.5)
2NH,Cl + Ca(OH), — 2NHj) + CaCl, + 2H,0 (1.6)

A estequiometria resultante do processo Solvay € apresentada na Equacédo 1.7.

2NaCl + CaC0O; — Na,COs + CaCl, (1.7)

1.2. Litio

O Litio € um metal encontrado principalmente como mineral, sendo o espoduménio
(LiAI(Si20g)) a forma predominante na natureza e o mineral mais explorado. Durante o inicio
do Seculo XX, a extragéo do litio se dava por métodos alcalinos e acidos, que ndo garantiam a
rentabilidade do processo (Vikstrom, 2003). Os meios mais rentaveis de exploragéo de litio sdo
salmouras (62% em massa), minerais pegmatiticos (espoduménio, petalita, ambligonita,
lepidolita, 23%), jaderita (3%), salmouras geotermais (3%) e argilas ricas em hectorita (3%)
(Smith, 2011).

Na década de 60, a producdo de litio se iniciou no Brasil utilizando o minério

ambligonita. Dada a demanda crescente de minérios de litio frente & producéo nacional, foi



criada a Companhia Brasileira de Litio. As principais jazidas estdo associadas as rochas
pegmaticas nos estados do Ceara, Rio Grande do Norte, Paraiba e Minas Gerais (Braga, 2010).

A principal aplicacéo do litio é em baterias, onde ele pode ser usado de duas formas: na
forma metélica, como anodo em baterias descartaveis; e na forma idnica, nas chamadas baterias
de ion-Li, utilizadas em diversos equipamentos eletrdnicos recarregaveis como notebooks,
celulares e outros. A utilizacdo deste Gltimo tipo de bateria vem crescendo exponencialmente,
dada a popularizagéo de equipamentos eletronicos como notebooks e smartphones.

Segundo a United States Geological Survey (USGS, 2023) os maiores produtores de
litio do mundo sdo Australia, Chile e China e 70% das reservas de litio se encontram na
América do Sul, na regido que contempla a fronteira do Chile com a Argentina e Bolivia.

No Brasil, 0 uso de litio ndo acompanha o perfil global. A indUstria brasileira utiliza o
litio principalmente no segmento de graxas e lubrificantes. Outros usos estdo na inddstria
metallrgica, de cerdmica e nuclear (Braga, 2010).

O preco desse metal tem crescido proporcionalmente a sua utilizacdo no mercado,
impulsionado principalmente pelo uso carros elétricos, passando de US$25000/t no final de
2021 para US$40000/t em abril de 2022 (FORBES, 2022). Na conclusao deste trabalho o preco
havia chegado a novos patamares recordes (DANDONG, 2022), os quais foram considerados

na anélise econdmica.

1.3. Objetivos

Deste modo, o presente projeto busca avaliar a viabilidade de uma planta de producao
de bicarbonato de sédio e carbonato de litio utilizando o processo Solvay com a agua de
processo atuando como matéria-prima. Para isso, a modelagem do processo Solvay foi
realizada utilizando o simulador de processos Aspen Plus, operando com o0s inputs da agua de
processo de uma refinaria. Os resultados dos balangos de massa e energia da simulagédo foram
usados na elaboracéo de uma anélise de lucratividade e fluxo de caixa do processo, de modo a

revelar o verdadeiro potencial e os gargalos técnicos e econdmicos do empreendimento.



2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1. Tratamento de agua de processo

A composicdo da &gua de processo depende da concentracdo do 6leo bruto e das
condicdes de operacao utilizadas na extracdo. O tratamento desta dgua € extremamente dificil
devido aos componentes recalcitrantes e ao teor de matéria organica presente.

De modo geral, os poluentes na agua produzida podem ser divididos em matéria
organica e matéria inorganica, a qual inclui: nitrogénio, fésforo, aménia, cloretos e metais
pesados. Os principais parametros utilizados para acompanhamento dos poluentes na dgua de
processo sdo a demanda quimica de oxigénio (DQO), demanda biol6gica de oxigénio (DBO),
hidrocarbonetos totais, 6leos e graxas, sulfato e fendis, segundo regido pela CONAMA 430.
Os métodos de tratamento da &gua podem ser classificados em trés tipos: fisico, quimico e
biolégico (Aljuboury, 2017).

2.1.1 Tratamento fisico

O tratamento de efluentes aquosos € um processo complexo, que envolve diferentes
processos fisicos, quimicos e bioldgicos. Referenciando Franga et al. (2017), a importancia da
remocdo de contaminantes presentes nos efluentes, como sélidos suspensos, matéria organica,
nutrientes, metais pesados e compostos organicos volateis, se faz necessaria a fim de evitar
impactos ambientais.

Além disso, Franca et al. (2017) menciona que, para garantir a eficiéncia do tratamento
de efluentes, é necessario que sejam utilizados processos adequados para cada tipo de
contaminante, considerando as caracteristicas do efluente e as necessidades do processo de

tratamento.

Limaetal. (2019), ressalta a importancia dos diferentes tipos de tratamento de efluentes
aquosos, que podem ser divididos em tratamentos primarios, secundarios e terciarios. Os
autores destacam que os tratamentos primarios, que utilizam processos fisicos como a
sedimentacdo, sdo responsaveis pela remogéo de solidos suspensos presentes no efluente. J& os
tratamentos secundarios, que podem ser bioldgicos ou fisico-quimicos, tém como objetivo a
remocdo de matéria organica e nutrientes. Por fim, os tratamentos terciarios, que utilizam

processos avancados, sdo responsaveis pela remocdo de contaminantes especificos, como



metais pesados e compostos organicos. Dessa forma, é importante que sejam avaliadas as
caracteristicas do efluente e as exigéncias ambientais locais e nacionais para a escolha do

processo mais adequado.

O tratamento da dgua de producao de petréleo é um desafio importante na industria de
petréleo e gas, devido a complexidade e diversidade dos contaminantes presentes nesse tipo de
agua. De acordo com estudos recentes, o tratamento da dgua de producéo de petrdleo pode ser
realizado por meio de processos fisicos, quimicos e bioldgicos, que podem ser combinados

para aumentar a eficiéncia do processo.

Um estudo realizado por Nogueira et al. (2021) avaliou a eficiéncia do processo de
tratamento de agua de producdo de petrdleo utilizando uma combinacdo de processos fisico-
quimicos e bioldgicos. Os resultados obtidos mostraram que a combinagdo dos processos foi
capaz de remover mais de 90% dos solidos suspensos presentes na agua de producdo, além de
reduzir a concentracdo de metais pesados e compostos organicos. O estudo também destacou
a importancia da adocdo de tecnologias sustentaveis no tratamento da dgua de producdo de
petréleo, como a utilizacdo de biotecnologias, que podem ser mais eficientes e menos

agressivas ao meio ambiente.

2.2. Processo solvay

Como discutido nas sec¢des anteriores, mesmo apads diversos tipos de tratamento a dgua
de processo ndo perde a sua salinidade. Dessa forma, mecanismos para diminuir esta
concentracdo de sais devem ser desenvolvidos como Ultima etapa de tratamento, para que a
agua de processo possa ser descartada no oceano.

O processo Solvay utiliza NaCl e CaCO3 para produgéo de carbonato de sodio, também
conhecido como barrilha. Este processo gera poucos residuos, é passivel a recuperacdo de
reagentes, bem como comercializagdo dos seus subprodutos, gerando retorno monetario, sendo

um grande candidato a ser o ultimo processo de tratamento da agua de processo (Solvay, 1886).

Inicialmente, a salmoura saturada em cloreto de sddio é tratada de modo que ocorra a
precipitacdo de magnésio e calcio. Para tal, utiliza-se carbonato de sodio e hidroxido de célcio,

realizando as reacdes representadas pelas Equaces 2.1 e 2.2 (Solvay, 1886).



MgCl, + Ca(OH), - Mg(OH), | + 2CaCl, (2.1)

CaCl, + Na,CO; — CaCO;! +2NaCl (2.2)

Em seguida, a amonia gasosa é borbulhada na salmoura numa coluna de amonizacé&o.
Ao ser absorvida pela salmoura, a amonia reage com a agua gerando hidréxido de aménio
(NH4OH), aumentando o pH para valores em torno de 11, possibilitando uma melhor
carbonatacgéo da salmoura e impedindo que o bicarbonato de sddio formado solubilize (Aradjo,
1997).

A etapa seguinte é a carbonatacdo. Nesse processo ocorrem reagdes de troca entre 0s
ions amodnio e sddio. O primeiro a ser formado € o carbonato de amoénio, que entra em equilibrio
com o bicarbonato de amonio, que entdo realiza uma troca de anions com o cloreto de sodio
formando o bicarbonato de sodio, que precipita na solucdo. Esse processo € representado pelas
Equacdes 2.3 a 2.5 (Solvay, 1886).

2NH,OHyg) + €O, — (NH;);C0500g) + Hy0 (2.3)
(NH4)2603(aq) + COZ(g) + H20 4 2NH4HCO3(aq) (24)
NH4HCOg(aq) + NaCl(aq) 4 NH4,Cl(aq) + NaHCO3(S) (25)

Apos a separacgdo do bicarbonato da salmoura, por meio de filtracdo ou decantacéo, este
é levado para fornos a fim de ser queimado, gerando o carbon ato de sddio, além de 4gua e gas
carbbénico. O gas carbdnico gerado nesta etapa € reaproveitado como reagente, sendo
direcionado para a coluna de carbonatacédo (Solvay, 1886).

Um dos pontos mais interessantes do processo Solvay € o reaproveitamento da aménia.
Este ocorre pela insercdo do carbonato de célcio no processo. Inicialmente, o carbonato de
calcio é triturado e queimado, gerando déxido de calcio e gas carbdénico. O CO; é direcionado
para a coluna de carbonatacdo, enquanto o 6xido de calcio é tratado com &gua formando
hidroxido de calcio, que é usado na purificacdo da salmoura e recuperacdo da amonia
(Solvay,1886).

O licor da salmoura que foi filtrada é destilado, removendo a aménia residual e 0 gas
carbonico, restando o cloreto de aménio e salmoura. Esta mistura liquida é reagida com o

hidroxido de calcio, segundo a seguinte estequiometria:



2NH,Cl + Ca(OH), — CaCl, + 2NHs + 2H,0 (2.6)

O esquema do processo Solvay é apresentado na Figura 2.1.

Figura 2.1 - Processo de obtenc&o de carbonato de sodio
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Fonte: Autoria propria

2.2.1 Matérias-primas do processo solvay

Diferente das tecnologias convencionais de dessanilizagdo como osmose reversa e
membranas, o processo Solvay se utiliza de insumos para remogdo dos ions. Além da salmoura
outros dois componentes se fazem necessarios para o0 processo: NHz e COa.

O NHs atua aumentando do pH da salmoura facilitando a reagdo posterior da
carbonatacgéo do sodio. Esse componente pode ser recuperado com altas taxas via destilacao do
efluente aquoso, necessitando de um pequeno make-up para manutencdo do processo. No
entanto, atualmente tem-se buscado diversas alternativas para esse insumo, visto que ele é
bastante toxico e corrosivo. Uma dessas alternativas para a funcéo desta matéria-prima seria o
hidroxido de potassio, como descrito por MOURAD (2021).

A producéo e emissdo do CO; esta em grande voga atualmente gracas a relacéo desse
gés e a intensificacdo do efeito estufa. Porém, no processo Solvay ocorre uma captura desse
gas na forma do bicarbonato de sddio, ou seja, este ndo é emitido para atmosfera podendo atuar

como uma forma de captura e armazenamento de carbono. A principal fonte desse gas para



este processo vem da decomposic¢do do cabonato de calcio, sendo este descomposto em CO; e
oxido de calcio, sendo este dxido também aproveitado no processo Solvay para facilitar a

destilagédo do NHs.

2.3. Obtencéao de litio a partir de fontes liquidas

A exploracao e obtencéo de litio tém despertado grande interesse devido a sua crescente
demanda como matéria-prima na fabricagdo de baterias de ions de litio. O litio, além da
exploracdo mineral, pode ser obtido a partir de salmouras concentradas em sais minerais. A
estimativa é de que 70% de todo o litio do mundo se encontra na América do Sul (Vikstrém,
2013). A producéo de litio via salmouras e fontes liquidas gera um custo de 30% a 50% menor
do que a exploragdo mineral (Meshram, 2014).

A exploracéo se inicia com o bombeamento da salmoura do subsolo para lagoas de
evaporacdo. Tal processo € feito por meio de exposi¢do a radiacdo solar. A taxa de evaporacao
é 0 que determina o tamanho das lagoas, e 0 tempo de residéncia pode variar de 1 a 2 anos
(Vikstrom, 2013).

Outro ponto de relevancia da exploracdo de litio é a concentracdo de outros sais
presentes na salmoura. A alta concentracdo de magnésio, por causa da sua similaridade de
tamanho atémico com o litio, € um dos fatores que mais dificulta a separacao entre os ions e
consequentemente diminui a pureza final do produto (Vikstrom, 2013).

Diversas metodologias sdo utilizadas para obtencdo do litio em escala industrial.
Alguns exemplos sdo filtracdo por membranas, precipitacdo e extracdo por solventes
(Meshram, 2014). Mas todas essas tecnologias passam por um ponto debilitante em comum
que € o tempo necessario para concentracdo do litio por evaporacao.

De modo geral, a recuperacdo do litio se da de acordo com o esquema mostrado na
Figura 2.2 (Meshram, 2014).



Figura 2.2: Processo de obtencao de litio via salmoura
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Fonte: Autoria propria

Pela anélise das Figuras 2.1 e 2.2, percebe-se que este processo de obtencdo de
carbonato de litio € idéntico as etapas iniciais de producdo de barrilha, em que ha a necessidade
de remocdo dos ions calcio e magnésio da salmoura. Um outro ponto a ser notado é que a
extracdo de litio ¢ feita por meio da insercéo de carbonato de sodio na salmoura. Assim, uma

producdo em conjunto dos dois sais beneficiaria a extracao do litio.

2.4. Simulacéo

O trabalho de El-Nass (2017) versa sobre 0 mesmo processo estudado aqui, com
enfoque na obtencdo dos pardametros 6timos do processo, como vazao dos gases e temperatura,
para obter a mais eficiente dessalinizacdo da salmoura. De acordo com o estudo, a temperatura
ideal da corrente aquosa deve estar em 10 °C para melhor absorcéo dos gases e assim aumentar

o0 rendimento da reacéo.



A partir desses resultados, decidiu-se utilizar 10 °C como temperatura de operacéo das
colunas de absor¢do de CO> e NHa. Utilizou-se para tal estudo, além de colunas de absor¢do
de bancada e simulagfes computacionais de processo. No presente trabalho optou-se por
utilizar apenas simula¢des computacionais.

O estudo de Mourad et al. (2021) avaliou 0 impacto da pressdo no processo Solvay
modificado, que utiliza hidroxido de potéssio (KOH) ao invés de amdnia como intermediario
para 0 aumento do pH da salmoura. Mourad et al. encontraram uma relagéo praticamente linear
entre 0 aumento da pressdo do sistema e 0 aumento da absorcdo do CO». Enquanto a presséo

méaxima aplicada no estudo era de 3 bar, a pressao adotada nesse presente trabalho foi de 5 bar.

3. MATERIAIS E METODOS

Ap0s a revisdo bibliogréafica apresentada, sera discutido como o presente trabalho foi
executado, utilizando o simulador de processos Aspen Plus® v8.8 para solucéo dos balagos de
massa e energia do processo, € 0 método de Lang para determinacdo dos custos de capital,

custos de producéo e lucratividade.

3.1. Metodologia de simulacdo

O pacote termodinamico utilizado foi o0 UNIQUAC (Universal Quasichemical). Os
parametros de interacdo binaria foram extraidos do trabalho de Gondal (2017), que aprimora
os calculos das interacfes dos ions em solugdo, gerando maior fidedignidade nos resultados da

simulacdo. Conforme apresentado na Figura 3.1.
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Figura 3.1: Interface do software de simulacéo (escolha do pacote termodinamico)

Methods +

[@Glnhﬂ |F|Dwsheet Sections IF‘.eferenced |C|:ummer1ts |

Property methods & options Method name
Method filter COMMON UNIQUAC - Methods Assistant...
Base method UNIQUAC -
Henry components - Modify
Vapor EOS 5
Petroleum calculation options Vapor EOS Esle
~ 4 [
Free-water method  STEAM-TA - 11 i<
Water solubility 3 - Liquid gamma GMUCUAC
Data set =

Electrolyte calculation options
Chemistry 1D GLOBAL -

Liquid molar enthalpy | HLMX2E

Liquid molar volume | WLMXO

+| Use true components .
. Heat of mixing

Poynting correction

Use liquid reference state enthalpy

Fonte: Autoria propria

Os componentes iniciais da salmoura foram os sais cloreto de sédio, potassio, litio e
magnésio, e o hidroxido de célcio. A utilizacdo do hidréxido de calcio ao invés do cloreto de
calcio se deu pela falta de parametros para este sal na biblioteca do Aspen Plus® v8.8. Além
destes componentes, foram incluidos gas carbdnico e aménia. Isso é feito na secdo Properties
- Components — Specifications, como exposto na Figura 3.2.

As reacBes de equilibrio, dissociacdo dos sais, formacdo de sais precipitados e
hidroxidos resultantes da solugdo da salmoura foram incorporadas utilizando a ferramenta
Electrolyte Wizard. Os sais hidratados formados na solugédo e o acido cloridrico foram

desconsiderados para a simulagéo.
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Figura 3.2: Escolha dos componentes quimicos da simulagéo

Components - Specifications +

@ Selection |Petr0|eum |N0nconventiona| |@EnterpriseDatabase |Infnrmation |

Select components

Component D Type Component name Alias
H20 Conventional WATER H20
co2 Conventional CARBON-DIOXIDE coz
NH3 Conventional AMMONIA H3N
NACL Conventional SODIUM-CHLORIDE MNACL
LicL Conventional LITHIUM-CHLORIDE LICL
KCL Conventional POTASSIUM-CHLORIDE KCL
MGCL2 Conventional MAGNESIUM-CHLORIDE MGCL2
CA(OH)2 Conventional CALCIUM-HYDROXIDE CA(OH)2

>
Find | [EIecWizard | [UserDeﬁned | [ Reorder | [ Review |

Fonte: Autoria propria

3.1.1. Entrada do Processo

A composic¢do da salmoura foi determinada partir de amostras de agua salina retiradas
de plataformas offshore, fornecida por uma empresa de exploracdo de petréleo. A simulacéo
contemplou os principais cations encontrados na agua (sodio, litio, potassio, magnésio e

calcio), nas concentracGes apresentadas na Tabela 3.1.

Tabela 3.1: Composicdo da dgua de processo

Componentes Composicéo 1 Composicéo 2
NaCl (g/L) 15 30
CaCl,.H,0 (g/L) 2 2
MgCI (g/L) 0,725 0,725
KCI (g/L) 0,33 0,33
LiCl (g/L) 15 15

A composi¢do modelada foi a Composicdo 1 da Tabela 3.1. As condi¢Oes de entrada
das correntes foram de 20 °C e 1 bar. Apds pontos de mistura de correntes, onde a temperatura

das mesmas varia, foram adicionados trocadores de calor para ajuste da temperatura. O
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fluxograma inicial do processo € mostrado na Figura 3.3. Nas Figuras 3.4 a 3.6 estdo ilustradas

as telas das especificacdes dos equipamentos utilizados na simulacéo.
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Figura 3.3: Fluxograma da simulacéo utilizada no processo de obtencdo de carbonato de sodio.
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Fonte: Autoria propria
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Figura 3.4: Variaveis de processo introduzidas nos Trocadores de calor

Main Flowsheet - 'B20 (Heater) - |+

@ Specifications | Flash Options |Uti|it§,r |Cummen13 |

~Flash specifications

Flash Type -
Fressure -

Temperature 10 C -

Temperature change C

Degrees of superheating C

Degrees of subcooling C

Pressure 5 bar -

Duty Geal/hr

Vapor fraction

Pressure drop correlation parameter

["] Always calculate pressure drop correlation parameter

~Valid phases

Vapor-Liguid -

Fonte: Autoria propria

Figura 3.5: Variaveis de processo introduzidas nos Misturadores

Main Flowsheet - M1 (Mixer) - | +

& Flash Options | Comments

~Mixer specifications

Pressure 5| bar -
Valid phases Vapor-Liguid -
- Ternperature estimate ——— - Cenvergence parameters
C - Maximum iterations 9999 $
Error tolerance 0,001

Fonte: Autoria propria
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Figura 3.6: Variaveis de processo introduzidas nos tanques Flash

Main Flowsheet

B2 (Flash2) - | +

& Specifications

Flash Type

Termnperature
Pressure
Duty

Vapor fraction

~Flash specifications

& Flash Options | Entrainment |PSD |L|ti|it'_|.r | Comments |

Temperature =  Pressure -

10 C -
5 bar A
Geal/hr

~Valid phases

Vapor-Liguid

Fonte: Autoria propria

Figura 3.7: Variaveis de processo introduzidas nas colunas de destilacdo

Main Flowsheet

'B6 (DSTWU) -~ | +

@ Specifications | @ Calculation Options | Convergence | Comments |
~Colurmn specifications ~Pressure
() Mumber of stages = Condenser 1 bar
@ Reflux ratio -1.5 Reboiler 1 bar
~Key component recoveries ~Condenser specifications
Light key () Total condenser
Comp NH3 - @ Partial c.cur?denser with all
vapor distillate
Recov 0,95 : :
) Partial condenser with vapor
and liquid distillate
Heawy key
Comp  H20 - Distillate vapor fraction 1
Recov 0.1

Fonte: Autoria propria




Figura 3.8: Reacdes de tratamento da salmoura

Main Flowsheet TRATAMEN (RStoic)

+

|@Spec\ﬁcatmns Streams ‘@F‘.Ea(tmnt Combustion | Heat of Reaction |Se\ectlv|ty IPSD |ComponantAttr. IUtMlty |Commants

Reactions

Rxn No. Specification type

L Frac. conversion

2 Frac. conversion

Molar extent

Units Fractional conversion ~ Fractional Conversion of
Component

kmol/hr 0,99 CA++

kmel/hr 0,99 MGOH+

New || Edit

| [ Detete | [ copy

Reactions occur in series

Fonte: Autoria propria

Stoichiometry

NA2CO3 + CA++
MGOH+ + OH

--> CACO3(MIXED] + 2 NA+(MIXED)
- --» MG(OH)2(MIXED)

Tabela 3.1 - Listagem dos Equipamentos

Nome Funcao Bloco
TRATAMEN Tratamento da salmoura Reator
EFLUENT1 Filtracdo do tratamento Separador
B17 Entrada da amonizagdo — Salmoura Trocador de calor
B25 Entrada da amonizacgéo - Amonia Compressor
B7 Entrada da amonizagdo - Amonia Heat exchanger
M1 Entrada da amonizacéo Misturador de correntes
T1 Entrada da amonizagdo — Salmoura e Amonia Trocador de calor
Bl Torre de absorcdo - Amonizacao Tanque flash
B14 Entrada da carbonatacdo - Amonia Misturador de corrente
B18 Entrada da carbonatacdo — Amonia Trocador de calor
CALCINA1 Forno calcinador — CaCOs Reator
B12 Separagdo CaO e CO» Tanque Flash
B9 Entrada do compressor CO> Trocador de calor
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B16 Compressor de CO» Compressor
B20 Entrada da carbonatagcéo — CO- Trocador de calor
M2 Entrada da carbonatacéo Misturador de correntes
T2 Entrada da carbonatacéo Trocador de calor
B2 Torre de absorcéo - Carbonatacéo Tanque Flash
FILTRA Filtracdo de NaHCO3 Separador
CALCINA2 Forno calcinador — NaHCO3 Reator
B4 Separacao do HCOs Separador
B6 Separagdo de Na>COs Separador de correntes
B22 Entrada de &gua Misturador
HIDRATA Hidratacdo da cal Reator
B5 Entrada da cal Misturador
B10 Entrada da destilacéo Trocador de calor
B6 Torre de destilacéo Destilagdo DSTWU
B15 Entrada da compressédo — NH3 Trocador de calor
B11 Compressao da destilacdo Compressor
B3 Entrada da amonizagdo — NH3 Trocador de calor

Fonte: Autoria propria

A vazéo de salmoura foi calculada tomando uma média entre as refinarias atuantes no
pais. Considerando o relatério anudrio estatistico de 2019 da ANP, as refinarias brasileiras
processaram 2,4 milhdes de barris de petrdleo por dia (ANP, 2019). Convertendo esse valor

para o sistema internacional, tem-se uma vaz&o de 381.600 m?3 por dia de petroleo. Idealizando

18



uma refinaria média entre as 17 em operacdo no pais, temos uma vazao de 22.447 m3/dia de
petréleo por refinaria.

Segundo FICA-PIRAS (2000), a vazdo de agua produzida pode ser de até 1,6 vezes o
volume de petréleo tratado. Desse modo, pode-se estipular que a vazédo de entrada de salmoura
em uma planta de tratamento média deve ser de até 35.915 m3/dia, ou 1.496 m?/h. Este foi o

valor adotado nas simulac¢des, como exemplificado na Figura 3.7.

Figura 3.7: Variaveis de processo introduzidas na corrente da salmoura

Main Flowsheet SALMOURA (MATERIAL) +

| & Mixed | Cl Solid | NC Solid | @ Flash Options | EO Options | Costing | Comments
| Specifications
Flash Type Temperature ~ Pressure - Composition
_ -

State variables Mass-Frac
Temperature 20 C M Component Value -
Pressure 1 bar - H20 0,967949
Vapor fraction .
Total flow basis Volume v b
Total flow rate 1496 cum/hr -

Solvent

Reference Temperature \HA+

Volume flow reference temperature

C -

Component concentration reference temperature

NACL 0,015

Total

Fonte: Autoria propria

3.1.2 Indicadores de resultados

O objetivo final do processo € a remocao dos compostos de sodio e litio da salmoura, e
para tal duas variaveis de processo que nao foram definidas com premissas: as vazdes dos gases
CO2 e NHjs, foram submetidas ao processo de otimizacdo do Aspen PLUS v8.8, para a
maximizagdo da presenca de NaHCOs3 na saida da coluna de absorcao.

O processo de otimizacdo do Aspen PLUS v8.8 consiste em proceso de calculo iterativo
com um objetivo a ser alcancado, restricdes do sistema e as varidveis de entrada a serem
manipuladas. Ao se iniciar a simulagdo com a otimzacao ativa, o software realiza uma série de
calculos para determinar a combinacao 6tima de valores de entrada que atendam as restri¢oes
e maximizem ou minimizem o objetivo. Neste projeto as vazdes molares de NHz e CaCOs

foram as variaveis manipuladas e a vazdo de NaHCOs foi 0 objetivo a ser maximizado.
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3.1.3 Tratamento da salmoura

Antes das etapas de absorcdo de gases, um tratamento quimico da salmoura se faz
necessario para a retirada dos ions magnésio e célcio. Atendendo as Equacfes 2.1 e 2.2, a
salmoura deve reagir com Na,COs e Ca(OH). em propor¢des equimolares para precipitar
CaCOs3 e Mg(OH)s..

3.1.4 Colunas de destilacao

Para modelar as colunas de destilacdo foi utilizado o método de DSTWU (Short-Cut

Destillation Column) dada a sua simplicidade de entradas e calculo robusto.

O resultado das principais correntes da simulacdo esta presente na Tabela 3.2:
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Tabela 3.2 — Correntes da simulagéo

Corrente Units SALMOURA  NH3 CACO3 S27 PRODUTO S12 S21

Descrigdo Entradada Entrad Entradade Saidada Saida da Entradada Saida da
Salmoura ade CaCo3 Amonizagdo Carbonatacdao Destilagdo  Destilagdo

NH3

De B14 B2 B10 B6

Para B13 B25 CALCINA1 B18 FILTRA B6 B15

Temperatura  C 20 20 20 36,23137 10 80 74,37066

Pressure bar 1 1 1 5 5 1 1

Fracao 0 1 0,098497 0,00362783 O 0,199458 1

Vapor

Fracao 1 0 0,901502 0,99573074 0,993520373 0,800381 O

Liquido

Vazao kmol/hr  73308,93 1718,3 1202,635 99033,9486 98863,32311 106856,8 25129,93

Molar

H20 kmol/hr  71568,34 0 0 80378,4706 79399,67661 86978,16 8697,816

H30+ kmol/hr  0,000114 O 0 9,191E-11 1,6013E-07 837E-09 O

OH- kmol/hr  8,41E-06 O 0 28,1954077 0,000941157 7,140576 O

Cco2 kmol/hr 0 0 0 1,719E-09 2,84934882 0,491666 0,491642

HCO3- kmol/hr 0 0 0 0,00131924 480,5937581 90,0867 0

NH4+ kmol/hr 0 0 0 0,17069725 1214,206547 0,463724 O

NAHCO3 kmol/hr 0 0 0 0 363,5550805 O 0

NA2CO3 kmol/hr 0 0 0 3,58010643 3,271803901 O 0

NA+ kmol/hr  341,8788 0 0 415,412622 51,85074113 51,85074 O

NACL kmol/hr 0 0 0 0 0 0 0

CL- kmol/hr 887,3707 0 0 887,370789 887,3707894 887,3707 O

NH3 kmol/hr 0 859,18 O 16186,3678 15784,44368 16998,18 16148,27

CO3-- kmol/hr 0 0 0 0,27748042 21,69482819 397,6750 O

MGCL2 kmol/hr 0 0 0 0 0 0 0

MG++ kmol/hr  10,14284 O 0 0,01972808 0,530041134 0,052182 O

MGOH+ kmol/hr  8,00E-05 O 0 0,51087281 0,000539671 0,478398 O

KCL kmol/hr 0 0 0 0 0 0 0

KHCO3(S) kmol/hr 0 0 0 0 0 0 0

K2CO03(S) kmol/hr 0 0 0 0 0 0 0

K+ kmol/hr  5,89616 0 0 5,89616957 5,896169571 5,896169 O

CACL2 kmol/hr 0 0 0 0 0 0 0

LI2CO3 kmol/hr 0 0 0 59,9418117 273,7705794 17,02003 O

LIOH kmol/hr  1,56E-05 O 0 41,8176493 0,00018661 0,162467 O

LI+ kmol/hr  471,3021 O 0 427,433543 42,22178925 8,019430 O

LICL kmol/hr 0 0 0 0 0 0 0

CACO3 kmol/hr 0 0 1082,371 O 0 0 0

CAOH+ kmol/hr  1,05E-05 O 0 29,4608436 0,002572198 439,4927 O

CA++ kmol/hr  24,00387 O 0 18,5991361 48,05835175 636,8213 O

MG(OH)2 kmol/hr 0 0 0 0 0 0 0

NAOH kmol/hr 0 0 0 0 0 0 0

CAO kmol/hr 0 0 0 0 0 54,11858 O

N2-1 kmol/hr 0 859,18 O 459,486261 195,0659645 195,0659 195,0656

N2-2 kmol/hr 0 0 120,2635 90,9358437 88,26278584 88,28809 88,28795
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3.2 Dimensionamento

3.2.1 Colunas de Absorcao

Para o célculo do diametro das colunas de absorcdo foi utilizada a correlacdo de
Sherwood (1975), que se baseia na vazao das correntes de entrada de liquido e de gas, e a partir
da condic¢do de inundacao da coluna, determina-se o didmetro minimo da coluna.

Em posse das vazbes e das densidades de gas e liquido da entrada, encontra-se a
coordenada abscissa. Deste ponto, uma reta € tracada até a ultima curva projetada no grafico
da correlagdo, a qual se trata do ponto do estagio de inundacdo da coluna. O valor da
coordenada ordenada correspondente a esse ponto seré a base do calculo da vazdo de inundacao

da coluna. As Equacdes 3.1 e 3.2 representam respectivamente os valores da abscissa e da

ordenada:
L [pg (3.1)
X=—=|—
G |pL
_ C.GEFv! (3.2)
Y Pe-(PL — Pg)
Sendo:

“G” — a vazdo massica de gas na coluna
“p,” - densidade do liquido

“p.” - densidade do gas

“y” — viscosidade cinematica do liquido
“F — fator de converséo

“C ” — fator de recheio

22



Em posse do valor da coordenada ordenada e de demais parametros da coluna, como
viscosidade cinematica e conformacéo dos recheios, por calculo inverso determina-se a vazao
de inundacdo da coluna. Para que o dimensionamento ndo ocorra a partir da situagéo extrema
da inundacéo, a vazdo de operacdo (Gop) deve ser de 80 a 60% da vazdo de inundacao, e serad

utilizada para o célculo final do didmetro da coluna, que se d& pela Equacdo 3.3:
4.G (3:3)

. Gop

em que G € a vazdo massica de gas na coluna.

A determinagdo rigorosa da altura de uma coluna de absorcédo utiliza conceitos de
equilibrio de fases e de transferéncia de massa muito especificos para cada par soluto-solvente.
Como néo foi encontrada uma equacéo de equilibrio e um experimento préatico para determinar
um coeficiente global de transferéncia de massa entre a salmoura e 0s gases do processo Solvay,
é necessario um método diferente para determinar a altura da coluna.

A partir dos dados de vaz&o méssica e vazdo volumétrica obtidos na simulagdo, foram
calculadas as densidades das correntes. Além disso, é necessaria a viscosidade dinamica do
liquido. Os demais parametros sao tabelados pelas condic¢des do calculo.

Para a determinacdo da viscosidade dindmica da salmoura utilizou-se 0 método de
Pallister e McKibbin (1998), descrito no trabalho de Andrade (2017), a depender da
temperatura da agua, salinidade do meio e a pressdao. A Equacdo 3.4 descreve o calculo

necessario:

.ub(Tr p, X)

) 9
o (T p) (A +35) (Bg0) + (gag) Lew(Tp)(L = X) + 1 (800)X]  (3.4)

NG 9
Coor) + ()

Sendo:

“u,, (T, p)” - viscosidade dindmica da adgua pura (kg/m.s)
“X” - salinidade da salmoura (0-1)

“T” - temperatura da salmoura (°C)

“p” - pressao (bar)

“u.(800) ” —1,5.10° kg/m.s — viscosidade do sal a 800 °C (kg/(m.s))
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A viscosidade da agua pura foi estipulada pelo nomografico do Perry’s Chemical
Engineers Handbook (Robert H. Perry, Dow Green, 1997).

A viscosidade da agua nessas condicdes ¢ de aproximadamente 1,23 cP, ou 1,23.10°3
kg/(m.s). Com salinidade de 0,15, nas condic¢des de processo (10 °C e 5 bar), a viscosidade
dinadmica da salmoura foi calculada em 1,784.107 kg/(m.s).

A altura da coluna é calculada através do nimero de estagios tedricos (NUT) necessarios
para a absorcéo efetiva dos gases pela salmoura e depende da curva de equilibrio entre as fases.
O NUT se déa pela Equacao 3.5:

NUT 1 ; [Ya1 — m.Xqo (1 1) 4 1]
= . * —_ — —
1Y, - mxg, 4] T a (3.5)
A

em que Y,, e Y,, sdo as fracbes massicas do componente a ser absorvido nas correntes gasosas
na entrada e na saida da torre, respectivamente, X, € X, as fracdes méassicas do componente
a ser absorvido nas correntes liquidas de saida e de entrada da torre. Sendo A a relag&o entre

as fragdes massicas dada pela Equacéo 3.6:

Y,1 — Y, 1
— al az2 — (3.6)
Xa1 — Xgz m
Com (m) sendo a inclinacdo da curva de equilibrio entre as fases.
Seguiu-se a heuristica de espacamento entre os estagios tedricos de 0,6 m, assim a altura

total das colunas de absorcéo (h) é dada pela Equacéo 3.7:

h = NUT.0,6 (3.7)

3.2.2 Colunas de Destilagao

Para o projeto e simulacdo de colunas de destilacdo é necessario conhecer a composi¢ao
e vazdo das cargas, assim como o estagio 6timo de entrada delas, o nimero de estagios, o
gradiente de pressdo no interior da coluna, fragdes de recuperacdo dos componentes leve e
pesado no destilado e no fundo da coluna, respectivamente, e a razdo de refluxo minima e
operacional.

Das variaveis acima citadas, apenas a vazao e composi¢do da carga sdo conhecidas,

assim como as fracOes de recuperacdo desejadas dos componentes chave leve e pesado. O
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restante das variaveis foi estimado a partir da informacéo disponivel e de métodos disponiveis
na literatura.

O método de Fair (1961), como descrito por TOWLER (2008), utiliza as vazbes
internas de liquido e de gas na coluna para estimar a velocidade de inundagdo e assim
determinar o diametro da coluna de destilacao.

De forma semelhante ao método de Sherwood, as vazdes geram um valor para a
abscissa da correlagéo pela Equacdo 3.1, que a depender do espagamento escolhido entre os

pratos teoricos retorna o valor da ordenada (K;). A velocidade de inundagéo (uy) se obtem pela

Equacdo 3.8.
— 0,5
ur = K. (M) (3.8)
Uy
Sendo:
“uy” — densidade do gas

“u,,” — densidade do liquido

A simulagdo retornou o nimero de pratos tedricos da coluna utlizado no célculo da
altura. O resultado foi de 4,7 pratos, arrendondados para 5. Uma margem de acréscimo de 7/4

do didmetro sobre a altura das torres foi aplicada para o condensador e refervedor.

3.2.3 Configuracdo das Colunas

Apos os célculos iniciais de dimensionamento, foi percebido que os valores de altura e
didmetro das colunas de absorcéo e destilacdo sdo muito desproporcionais: para o caso da torre
de amonizagdo, uma coluna muito alta; para o caso das torres de carbonatacdo e destilacéo,
colunas muito baixas. Entéo, configuracGes alternativas foram propostas para gerar torres com
o dimensionamento mais condizente com o perfil caracteristico de colunas de absorcéo e
destilacéo.

Disto, uma configuragdo de colunas de absorcdo em paralelo foi adotada para melhor
dimensionar esses equipamentos. O método de Sherwood (1975) foi novamente utilizado, de
modo que as vazdes totais dos gases, definidas na Secdo 3.1.2, e a vazao total de salmoura,
definida na Secdo 3.1.1. foram mantidas, sendo divididas para adequar a nova conformacao.

Testes foram aplicados de modo a gerar torres mais condizentes com o perfil desejado,
seguindo a heuristica de ter uma relacao altura/didmetro entre valores de 3 e 20 (Sieder, 2016).

A otimizacdo desses testes foi feita por tentativa e erro, adicionando novas colunas e dividindo
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suas correntes até alcancar o perfil desejado. O nimero de colunas que otimizou o formato € o

apresentado na Tabela 3.2:

Tabela 3.2: Configuracdo em paralelo das colunas de absorcéo do processo

B Namero de Altura das Diametro das
Secao
colunas Colunas (m) Colunas (m)
Amonizagéo 4 48 1,47
Carbonatacao 4 6,6 2,07
Destilagéo 15 7,07 2,32

3.2.4 Filtracdo de particulados

Dada a conformacdo do processo, que possui grande volume de filtrado e alta
concentracdo de sélidos, optou-se por utilizar filtros rotativos para a separacao fisica da
salmoura do bicarbonato de sodio e dos residuos do tratamento inicial.

A equacdo de filtracdo para operacdo continua é descrita por MONTORO (2012), e se
da pelas Equacdes 3.9 e 3.10:

paCs

t= m V2 (3.9

t=fxt, (3.10)

As seguintes premissas foram assumidas para ambas as se¢Oes de separacéo:
Tempo do ciclo (t.): 360 s;
Fracao do tambor submerso (f): 0,5;

Resisténcia da torta constante (o): 1,4 X 1010 " g;

Pela falta de dados, o valor da resisténcia da torta foi assumido como sendo 0 mesmo

do carbonato de calcio.

Viscosidade da salmoura (u): 1,23 x 1073 Kg/m_ s
Queda de pressao do equipamento (AP): 1 bar.
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3.2.4.1 Tratamento da salmoura

Para dimensionar a filtracdo dos particulados resultantes do tratamento da salmoura,
utilizou-se as informacdes resultantes da corrente de saida do reator TRATAMENT. Sendo
essas:

Concentracéo de sélidos na alimentacéo (Cs): 3,63 kg/m?3

Volume de filtrado por ciclo (V): 145,3 m3

3.2.4.2 Filtracdo de bicarbonato de sodio

Tomando a corrente PRODUTO, chega-se aos seguintes valores para as mesmas
variaveis da equacéo:

Concentracdo de solidos na alimentagéo (Cs): 22,36 Kg/m?

Volume de filtrado por ciclo (V): 230,5 m3

3.2.5 Fornos

3.2.5.1 Carbonato de Calcio

Para a estimativa da poténcia necessaria do forno calcinador, foi levado em
consideracdo a vazdo massica, o calor especifico do carbonato de célcio (CaCO3) e a variagdo
de temperatura para realizar a calcinacdo, expressa pela Equacédo 3.11. A partir da simulacéo e
de orientacGes do Perry’s Chemical Engineers Handbook (Robert H. Perry, Dow Green, 1997),

tem-se:

P=cXxQXAT (3.11)

Calor especifico CaCO3 (c)= 795 J/kg.°C
Vazdo massica de CaCO3 (Q)=116135,8 kg/h
Variagéo de temperatura (AT)= 880 °C

Pela Equacdo 3.11 a poténcia requerida para o forno é de 2,3 x 10”7 W.
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3.2.5.2 Bicarbonato de Sddio

Para o forno da decomposicdo do bicarbonato de sddio para carbonato de sédio, foram
consideradas a vazdo massica da saida da filtracdo, o calor especifico do bicarbonato de sédio
(NaHCO:3) e a variagdo de temperatura necessaria para realizar a decomposicao:

Calor especifico NaHCOs (c)= 1040 J/kg.°C

Vazdo massica de NaHCOs (Q)=47075,9 kg/h

Variagéo de temperatura (AT)= 240 °C

Pela Equacdo 3.11, a poténcia requerida para o forno é de 3,2 x 10° W.

3.2.6 Trocadores de calor

De acordo com Seider (2016) os trocadores de calor que possuem &rea de troca térmica
superior a 200 ft?> devem ser projetados como casco-e-tubo com cabecote flutuante, e 0s
trocadores de area de troca térmica inferior a 200 ft? sejam projetados como trocadores de
duplo-tubo.

No projeto dos trocadores de calor dos tipos casco e tubo e duplo-tubo, a metodologia
e regras heuristicas propostas por Seider et al. (2016) foram utilizadas. A Equacao 3.12 modela

a trocador de calor.

onde:

Q ¢ a taxa de transferéncia de calor;

U é o coeficiente global de transferéncia de calor;
A é a area de troca térmica;

ATy, € a média logaritmica da diferenca de temperaturas.

A taxa de transferéncia de calor (Q) foi obtida dos resultados da simulacdo. Os
coeficientes globais de transferéncia de calor (U) dependem das correntes que passam pelo
trocador e foram retirados de Seider (2016). Assim, pela Equacdo 3.12, encontra-se area de
troca térmica (A).

Foram idealizados 8 conjuntos de trocadores de calor: 3 para ajuste da temperatura da
salmoura na entrada de cada segmento de coluna (amonizagéo, carbonatacao e destilacdo), 5

conjuntos para resfriar 0s gases quentes na entrada e na saida nos compressores(corrente de
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NHs, corrente de CO- e corrente de destilado), sendo que a corrente de amonia ndo possui
sistema de refriamento na entrada do compressor pois a mesma entra no equipamento com
temperatura ambiente.

As utilidades térmicas do Aspen PLUS® v8.8 que foram utlizadas no célculo desses
equipamentos sdo a corrente quente Fired Heat 1000 para aquecimento e o liquido refrigerante

Refrigerant 1 para refriamento.

Para uma analise inicial, utilizou-se uma temperatura minima de aproximacdo das

correntes de 10 °C, para evitar uma &rea de troca térmica excessivamente grande.

Segundo Seider (2016), as correntes de temperatura elevada, sua natureza corrosiva e
alto valor agregagdo devem passar pelo trocador de calor na parte do tubo, sendo assim, as
correntes contendo salmoura e dos gases passara pela parte de tubos dos seus trocadore de
calor. As especificagOes dos trocadores de calor se encontram na Tabela 3.3:
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Tabela 3.3 — Especificacoes dos trocadores de calor

Equipamento Especificacio

Q (MW) 13,9

Salmoura — Amonizacéo U (W/m?.°C) 454,2

A (m?) 780.9

Q (MW) 147,1

Salmoura — Carbonatacéo U (W/m2.°C) 454,2
A (m?) 6998,8

Q (MW) 270,2

Salmoura — Destilag&o U (W/m2.°C) 454,2
A (m?) 1019,8

Q (MW) 166,1

Destilado — Entrada do compressor U (W/m?.°C) 227,1
A (m?) 10753.7

Q (MW) 15,5

Carbonatacgédo — Entrada do compressor U (W/m2.°C) 227,1

A (m?) 237,2

Q (MW) 62,9

Destilado — Saida do compressor U (W/m2.°C) 227,1
A (m?) 7058,4

Q (MW) 2,2
Carbonatacdo — Saida do compressor U (W/m2.°C) 227,1
A (m?) 108,3
Q (MW) 3,2
Amonizagdo — Saida do compressor U (W/m?.°C) 227,1
A (m?) 132,5

Para idealizar uma planta de producéo de carbonatos, leva-se em conta 0s equipamentos
apresentados na Figura 2.1. Assim sendo: duas secGes de absor¢do, uma de amonizagédo e uma
de carbonatacdo; duas sec6es de filtragem de sélidos para separacdo do bicarbonato de sédio e
para o tratamento da salmoura; dois fornos, um para calcario, outro para o bicarbonato de sédio;

e uma secdo de destilacdo de efluente.
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3.3 Analise Econbmica

Ap0s a determinacdo do tamanho dos equipamentos, a proxima etapa do estudo € uma
avaliacdo da viabilidade econdmica da planta. O método utilizado para tal estudo é o Método
de Lang, descrito em Sieder et al. (2016). Este método consiste inicialmente no calculo dos
custos f.0.b dos equipamentos individuais, obtidos por equacdes descritas na literatura, em
funcéo dos fatores de tamanho. Esses custos sdo entdo corrigidos para valores atuais pelo Plant
Costs Index (PCI), publicados pela Chemical Engineering Magazine. O somatdrio dos valores
corrigidos é entdo multiplicado por 1,05, representando o0s custos de transporte dos
equipamentos para o local de construgéo da planta, e pelo fator de Lang (f;), que depende do
estado fisico das correntes processadas pela planta. Nesse caso a planta processa correntes
majoritarimente liquidas com particulados sélidos.

A Equacdo 3.13 sintetiza 0 método de Lang:

PCI 3.13
IF=1’05foxz(PC1b>Ci (3.13)

i

onde:

I € 0 investimento fixo;

f.. é o fator de Lang;

PCI é o Plant Cost Index para o0 ano de projeto;
PCI, é o Plant Cost Index para o ano base;

C; é o custo f.0.b. de aquisi¢do do equipamento i.

Para os custos unitarios dos equipamentos, Seider et al. (2016) disponibilizam diversas
férmulas empiricas para os principais equipamentos utilizados, cada uma dependendo de um

fator de tamanho calculado previamente no capitulo anterior.

3.3.1 Colunas de absorcéo
Para os processos de amonizacdo e carbonatacdo, foram idealizadas colunas de
absorcdo dispostas verticalmente. O custo desses equipamentos é calculado seguindo a
Equacdo 3.14:
C, = fuCy + Cp, (3.14)
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onde:
fu € o fator de material;
Cy € o custo do vaso;

Cp;, € 0 custo de estruturas auxiliares.

A Equacdo 3.14 ¢ utilizada para determinacdo do seu custo, o qual depende
exclusivamente do peso do vaso. C, e Cp;, sdo expressos pelas Equagdes 3.15 e 3.16,
respectivamente. O peso do vaso € dado pela Equacdo 3.17, que varia com a espessura da
parede e esta relacionada com a pressdo aplicada no vaso:

Cy = exp {7,139 + 0,18255[In In (W) ] + 0,02297[In (W) %} (3.15)
CPL = 341 * (Di)0’63316 * (L)O,80161} (316)
W = (D + t5)(L + 0,8D)tsp (3.17)

onde:

W é o peso do equipamento em Ib;

D é o diametro interno do equipamento;

L é altura (vasos verticais) ou comprimento (vasos horizontais);

p é a densidade do material.

ts € a espessura da parede do vaso, que é calculada pela Equacéo (3.18), que depende
da presséo aplicada no vaso (P,), do diametro do vaso, do estresse maximo permitido,
(S), e da eficiéncia da solda (E). Sieder (2016) recomendam um valor de 0,85 para a
eficiéncia da solda. A espessura da parede é dada pela Equacéao 3.18:

PyD (3.18)

tg = —=———
ST 2SE—1,2

O custo do recheio é calculado com base no seu tipo e no volume que ocupa na coluna.

Em todas as torres deste trabalho assumiu-se, do tipo aneis de Pall de 2 in.
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Além disso, é importante pontuar que placas de metal a partir das quais as colunas séo
fabricadas vém em intervalos especificos de espessura. Dessa forma, a espessura final da
coluna é obtida arredondando o valor encontrado de acordo com o0s seguintes intervalos:
incrementos de 1/16 in para espessuras entre 3/16 e 1/2 in; incrementos de 1/8 in para
espessuras entre 5/8 e 2 in; incrementos de 1/4 in para espessuras entre 2% e 3 in.

Segundo Seider (2016), anéis de Pall de aco inoxidavel com 2 in de diametro custam
em torno de US$ 100 / ft3. O volume de recheio pode ser obtido a partir do didmetro interno da

coluna e da altura do vaso.

3.3.2 Bombas
As bombas foram planejadas para estarem posicionadas na entrada de cada segmento
da planta, de modo que sejam quatro conjuntos de bombas: para amonizacéo, carbonatacgéo,
destilacdo da amoénia e filtracdo do bicarbonato, com uma bomba para cada equipamento.
O investimento nas bombas varia de acordo com o fator de tamanho S, de acordo com
a Equacdo 3.19:
S = Q(H)"S (3.19)

Em que:

Q é avazdo da corrente em galdes por minuto;

H é a carga da bomba em ft.

A partir desse fator de tamanho pode-se calcular o valor do investimento necessario,

Chb, como na Equacéo 3.20:

C, = exp {12,1656 — 1,1448[In In (S) ] + 0,0862[In(5)]%} (3.20)

O custo total da bomba, Cp, se da pelo custo, C,, multiplicado pelo fator do tipo da

bomba (Fr) e o fator de material (Fm), de acordo com a Equagéo 3.21:

CP == FTFMCB (321)
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O valor do fator de material para aco inoxidavel € 2, e para o fator de tipo de bomba
assume-se 1,5 para bombas com vazéo de liquido superior a 3000 gal/min e 1 para vazfes de
até 900 gal/min. Todos esses valores foram retirados de Seider (2016).

O custo adicional pelo motor associado também é levado em consideracéo, e seu fator
de tamanho é a poténcia requerida, Pc, em cavalos, como na Equacéo 3.22:

b — Q+xH=xp (3.22)
€ 33000 *np * Ny

onde, p é a densidade do fluido em libra por galdo, np é a eficiencia da bomba e 1, € a

eficiencia do motor.
O custo do motor associado, C,, é dado pela Equacédo 3.23:
C, = exp {5,9332 + 0,1682[In (Pc) ] — 0,11005[In(Pc)]? (3.23)
+ 0.07141[In(Pc)]? + 0.00637[In(Pc)]*}

3.3.3 Sopradores e Compressor

Para as correntes gasosas de entrada de aménia e gas carb6nico nos absorvedores sao
necessarios sopradores, dada a necessidade de aumento de pressao e velocidade. Para o retorno
das correntes de amonia da destilacdo, faz-se necessario um compressor, dado que essas
correntes demandam maior poténcia.

O fator de tamanho dos sopradores e do compressor é sua poténcia requerida, Pc, a qual
depende dos valores da vazdo volumeétrica (Q) em ft3/min, as pressdes de entrada (P1) e de saida
(PO) em Ibf/in2, a eficiéncia do motor (ng) e a coeficiente de expansdo adiabatica (k), como
apresentado pela Equacdo 3.24:

k=1 (3.24)

P. = 000436 ( k ) (Q*PI) (PO)T 1
= k ES * —_— —_
c— > k—1 Np PI

Para sopradores, 0 custo do equipamento é dado pela Equacao 3.25:
C, = exp{7,0187 + 0,79[In(P.)]} (3.25)

Para compressores, 0 custo & expresso pela Equagéo 3.26:
C, = exp{9,1553 + 0,63[In(P.)]} (3.26)

Para os célculos, foi considerado 1,31 e 1,304 de Perry’s Chemical Engineers
Handbook (Robert H. Perry, Dow Green, 1997) como os coeficientes de expansdo adiabatica
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para as correntes de NHs e de COg, respectivamente, e uma eficiéncia de 0,8 para todos 0s

equipamentos.

3.3.4 Fornos

O fator de tamanho para os fornos € a sua poténcia, P, em watts. E o seu custo, Cy, €

dado pela Equacéo 3.27:
Cr = 0,737 * (P)*%! (3.27)

3.3.5 Filtros
Para os filtros, o fator de tamanho é a area filtrante, A, em pés quadrados. O custo do
equipamento, Cy, se da pela Equagdo 3.28:
C; = exp{11,796 - 0,1905[In(A)] + 0,0554[In(A)]*} (3.28)

Como a Equacdo 3.13 tem como restricdo de uso valores de area entre 10 e 800 ft2, o
valor total de area filtrante foi divido por 11 equipamentos para a filtracdo de bicarbonato de

sodio e por 3 equipamentos para o tratamento da salmoura.

3.3.6 Trocadores de Calor
O custo base dos trocadores de calor do tipo casco e tubo de cabecote flutuante pode ser
obtido pela Equacdo 3.29, onde A é a area de troca térmica em ft2. O custo final é dado pela

Equacéo 3.30.

Cp = exp {12,0310 — 0,8709[In(4)] + 0,09005[In(4)]?} (3.29)

CP == FPFMFLCB (330)

Nessa equacéo, Fp é o fator de presséo, correspondente & pressdo do lado do casco P,
em psig, que é apresentado na Equagdo 3.31. Fm é o fator de material, que é descrito pela
Equacdo 3.32. Os fatores a e b séo iguais a 2,7 e 0,07, respectivamente, considerando que 0s

tubos e o casco sao feitos de aco inoxidavel. F é igual a 1,25 para tubos de 8 ft de comprimento.
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F 0,9803 + 0,018 P 0,0017 Py (3'31)
p=0,9603+0, (m)+' (m)

AP (3.32)
Fy=a+ (W)

A Equagéo 3.29 pode ser usada em trocadores de calor que variam entre 14 e 1115 m?,
desse modo alguns conjuntos de trocadores de calor devem ter suas areas de troca térmica
divididas em alguns equipamentos para se enquadrar nas condi¢Ges da Equacédo 3.29. A Tabela
3.4 apresenta quantos equipamentos em paralelo foram calculados para cada conjuto de

trocador de calor:

Tabela 3.4 — Conformacéo dos conjuntos de trocadores de calor

Conjunto Numero de Area de Troca Térmica por
Equipamentos Equipamento (m?)

Salmoura — Amonizagéo 1 780,8

Salmoura — Carbonatacéo 7 999,8

Salmoura — Destilacao 1 1019,8

Destilado — Entrada do compressor 10 1075,3

Carbonatacédo — Entrada do 1 237,2
compressor

Destilado — Saida do compressor 7 1008,3

Carbonatacéo — Saida do 1 108,3
compressor

Amonizacgdo — Saida do 1 132,5
compressor

Apos a realizagdo do calculo do investimento nos equipamentos, o seu valor deve ser
corrigido para valores atuais. Para tal utiliza-se o Plant Cost Index (PCI), de acordo com a
Equacédo 4.1. Os valores de PCI e PCIb séo, respectivamente, 567,3 e 824,5, que sdo os valores
referentes aos anos de 2013 e 2022, respectivamente.

Na Tabela 3.5 sdo mostrados os valores dos investimentos nos equipamentos ja

corrigidos no tempo.
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Tabela 3.5 - Investimentos para 0s principais equipamentos

Equipamento
Bombas
Amonizacgéo
Carbonatacéo
Destilagéo
Filtracdo
Tratamento
Sopradores e Compressores
Amonizagéo
Carbonatacéo
Destilacéo
Colunas
Amonizacgdo
Carbonatacéo
Destilagéo
Fornos
Calcinador
Carbonato
Filtros
Tratamento
Bicarbonato
Trocadores de calor
Salmoura — Amonizacgéo
Salmoura — Carbonatagéo
Salmoura — Destilagéo
Destilado — Entrada do compressor
Carbonatacdo — Entrada do compressor
Destilado — Saida do compressor
Carbonatacdo — Saida do compressor

Amonizacdo — Saida do compressor

Valor (US$)

220.142,90
222.006,50
962.016,71
295.520,10
123.290,71

7.446.247,61
3.966.158,25
63.524.870,21

239.702,51
398.451,9631
2.105.658,8

2.645.099,37
537.230,71

1.772.428,88
6.752.253,92

501.353,33
4.391.810,21
639.139,26
6.718.133,22
201.571,99
4.426.704,39
128.894,83
143.065,32
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Em posse do custo total dos equipamentos (Cb), obtém-se o Investimento fixo da planta
(If). De acordo com o Método de Lang o investimento é obtido pela Equacédo 4.1. O fator de
Lang (f1) para uma planta que processa liquidos, como nesse caso de estudo, é de 5,03 (Seider,
2016). O valor de 1,05 é um multiplicador para se ter em consideracdo a entrega dos
equipamentos na planta. Dessa forma o If para esse empreendimento é de US$
648.545.084,00.

3.4 Custos Diretos

Custos relativos a producéo tem uma dindmica prépria de calculo e podesm ser obtidos
por correlagcdes presentes na literatura, neste trabalho o método utilizado para determinacao
dos custos foi 0 método descrito por Turton (2018).

O custo de méo-de-obra (CMO) foi obtido pelo produto entre o salario médio de
operadores industriais (GLASSDOOR, 2021) e o numero de colaboradores necessarios por
turno, conforme descrito por Turton (2018). O nimero de colaboradores pode ser calculado
pela Equacao 3.29.

Nop = (6,29 + 31,7P% + 0,23N,,,)*5 (3.29)

onde:
Ny, € 0 numero de trabalhadores por turno;
P é 0 nimero de equipamentos que operam com sélidos;

Ny, € 0 nimero de equipamentos que nao envolvem o manuseio de solidos particulados,

gue engloba colunas, reatores e trocadores de calor

O custo de supervisdo técnica (CST), é considerado como sendo 15% do custo de mao-
de-obra. De acordo com a Equacéao 3.30:
CST = 0,15 CMO (3.30)

Outros custos relacionados a operacdo da planta foram considerados. O custo de
Manutencdo e Reparos (CMR) é baseado no investimento total da planta corrigido no tempo

(If), de acordo com a Equacgéo 3.31.
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CMR = 0,06 x If (3.31)

O célculo do custo de Suprimentos Operacionais (CS0), por sua vez, utiliza o custo de
Manutencéo e Reparos (CMR), como na Equacéo 3.32:
CSO0 = 0,15x CMR (3.32)

3.5 Custos de Utilidades

O consumo de energia dos equipamentos é calculado sobre a poténcia requerida pelos
mesmos, pelo fator de operacéo da planta e o preco da energia elétrica

Para as bombas, sopradores e compressor, as poténcias requeridas foram calculadas
previamente por serem os fatores de tamanho do seu dimensionamento. Estes dados se

encontram na Tabela 3.6.

Tabela 3.6 - Poténcia requerida por equipamento por secdo da planta

Equipamento Poténcia Requerida (KW)
Bombas
Amonizagéo 54,03
Carbonatacéo 104,27
Destilacédo 346,24
Filtracdo 85,60
Tratamento 52,80

Sopradores e Compressor

Amonizagéo 6.905,22
Carbonatacéo 31.417,33
Destilacéo 30.246,18

O custo anual com energia na planta foi calculado considerando uma operacgao de 330
dias por ano, nivel de producéo da planta em 80%, e o custo da energia elétrica para a industria
no pais no valor de 0,113 US$/kWh, segundo reporte da FIRJAN (2022).

Para as utilidades quente e fria os custos e 0s volumes totais foram obtidos na aba
Economics do simulador Aspen PLUS® V8.8, estes valores sdo apresentados na Tabela 3.7.
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Tabela 3.7 — Vaz0es das utilidades quente e fria

Utilidades Vazao Requerida (kg/h) Custo horario (US$/h)
Fired Heat 1000 (US$/kJ) 2,12x10° 5.426,10
Refrigerant 1 (US$/kJ) 3,69 x 108 4.039,27

As vazles massicas das correntes de NHz e CaCOs sdo resultados do processo de
otimizacdo do simulador para a maximizacdo da producdo de NaHCOz3. O preco por quilo
dessas matérias-primas foi retirado de fornecedores internacionais de importacdo de materiais
realizando uma média dos valores encontrados. O custo total desses insumos é obtido pela
multiplicacdo desses dois fatores pela quantidade de horas anuais de operacdo e o nivel de
producdo da planta. A Tabela 3.8 apresenta esses resultados.

Tabela 3.8 - Custo anual de insumos

Prego do insumo

Corrente Vazado Massica (kg/h) Fonte
(US$/kQ)
SHANGGAO (2022)
CaCO3 241279,42 0,12
DANDONG (2022)
NH3 9653,92 2,62 CHENGDU (2022)

3.6 Custos indiretos

Entre outros tipos de custo estdo os custos indiretos como a Depreciagdo, Impostos
locais (CIL) e Seguro (Cs), e estes séo calculados sobre o Investimento fixo da planta If.
Assumiu-se que a Depreciacdo ¢ 10% do investimento fixo If, Impostos Locais 1,5% e o

Seguro 0,5%. O resumo dos custos indiretos é apresentado na Tabela 3.9.

Tabela 3.9 - Custos indiretos

Custo Correlacéo sobre Investimento Fixo
Impostos Locais 0,015 x If
Seguro 0,005 x If
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Outro custo também levado em consideracdo na avaliacdo econémica € o de Estocagem
e Armazenamento (CEA) dos sais de carbonato de sodio e litio. Este custo é estimado como
60% da soma dos custos de M&o-de-Obra (CM0), Supervisdo Técnica (CST) e Manutencéo e

Reparos (CMR). Como sumarizado na Equacéo 3.33:

CEA = 0,6(CMO + CST + CMR) (3.33)

3.7 Demais Custos
Outros custos presentes na planta também se fazem necessarios ser contabilizados para
melhor aproximacéo do custo de producdo total. As correlacbes a seguir sdo encontradas na

literatura e se baseiam nos custos calculados na Secédo 3.4 e no préprio Custo de Producéo (CP).

Tabela 3.10 — Correlagdes dos Custos

Custo Correlacéo
Custos administrativos 0,15 % (CMO + CST + CMR)
Distribuicdo e venda dos produtos 0,11 x CP
Patentes e Royalties 0,03 x CP
Depreciacéo 0,1xIf

A Depreciacdo ndo entra no calculo do Custo de Producéo (CP) mas como uma deducao

final no Lucro Liquido para determinagdo da taxa de retorno anual sobre investimento (TRAI).

3.8 Receitas

Os principais produtos desse processo séo o carbonato de sodio (Na2COs) e o carbonato
de litio (Li2COs3), que possuem larga utilizacdo industrial e podem ser vendidos a precos
atrativos, principalmente o composto de litio. O valor de mercado desses materiais foi retirado
de site de fornecedores internacionais. Enquanto o precgo reportado para o carbonato de litio era
Unico para a fonte, para o preco do carbonato de sodio foi feito uma média dos valores que
variavam em funcéo do volume a ser comprado. O preco medio e as fontes desses produtos

estdo descritos na Tabela 3.11.
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Tabela 3.11 — Preco de venda dos carbonatos

Corrente

Na.COs
Li,CO3

Preco do insumo

Vazdo Massica (Kg/h) Fonte
(US$/KQ)
16273,11 0,36 SHOUGUANG (2022)
14724,84 80,00 CHONGQING (2022)
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4. RESULTADOS E DISCUSSAO
4.1 Caso Base

Baseado nos resultados diretos da simulagéo (vazéao das correntes de produto, consumo

dos insumos e utilidades), investimento dos equipamentos e custos relacionados a produgéo,

chega-se ao resultado do caso base, estes se encontram na Tabela 4.1 e Figura 4.1:

Tabela 4.1 - Valores dos custos:

Custo de producéo
Custos diretos
Matérias-primas
NH3
CaCO3
Utilidades
Eletricidade
Fired Heat
Refrigerant
Mao-de-obra
Supervisdo técnica
Manutenc&o e reparos
Suprimentos operacionais
Patentes e royalties
Subtotal
Custos indiretos
Estocagem e Armazenamento
Impostos locais
Seguro
Subtotal
Demais Custos
Custos administrativos

Patentes e Royalties

Distribuicdo e venda dos produtos

Subtotal

Custo de producéo anual

Valor (US$)

160.869.833,63
229.311.960,77

77.190.901,85
34.379.769,60
25.592.814,72
124.552,93
18.682,94
34.338.755,50
5.150.813,33
22.212.729,76
589.191.275,03

20.689.194,82
8.584.688,88
2.861.562,96
32.135.446,66

5.172.298,71
2.861.562,96
74.042.432,54
8.033.861,66
740.424.325,42
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Figura 4.1 — Distribuicao dos custos da planta

Custos Indireto,
5%

4

= Utilidades ® Materia Prima = Custos Diretos

= Custos Indiretos = Demais Despesas

Fonte: Autoria propria

A partir desses resultados é calculado o lucro liquido anual (LLA) da planta, e pela
deducéo dos impostos o lucro liquido apos as taxas (LLAT), esse ultimo sendo um parametro
mais confiavel para a analise do retorno do investimento. Os impostos utilizados nesse calculo
foram o Imposto de Renda (IR) e a Contribui¢do Social sobre Lucro Liquido (CSLL).

O IR consiste em 15% de R$ 240000,00 mais 25% da diferenca entre o lucro liquido
anual e os R$ 2400000,00 iniciais. O CSLL é uma taxa de 9% sobre 12% do lucro liquido
anual.

O retorno sobre o investimento consiste na diferenca do LLAT e a Depreciacao sobre o
Investimento Fixo. O valor presente liquido (VPL) foi calculado com uma taxa minima de
atratividade de 10%, para um espaco de tempo de 3 anos de construcao e posteriores 20 anos
de operacdo da planta. A Taxa Interna de Retorno (TIR) é o valor de juros que aplicado ao VPL

retorna valor nulo. A Tabela 4.2 resume os resultados consolidados.
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Tabela 4.2 - Resultados econémicos da planta

Resultados Valores
Receita Anual 7.500.845.212,19
Lucro Liquido Anual (LLA) 6.760.420.886,77
Impostos (CSLL + IR) 208.214.963,31
Lucro Liquido Apds Taxas (LLAT) 6.552.205.923,46
Valor Presente Liquido (VPL) 41.383.966.626,57
Taxa Interna de Retorno (TIR) 231%
Tempo de Payback 1 més e 15 dias

De acordo com Soliman (2021), os custos para dessalinizacao da agua salobra variam
muito, e isto depende do tamanho da planta e tecnologia utilizada para tal fim. Os custos para
tratamento de salmoura em plantas de porte médio (12.000 a 60.000 m?/dia) sdo de 0,52 — 1,01
US$/m3 para destilacdo de salmouras e de 0,48 — 1,62 US$/m3 para processo de separacdo por
membranas. O processo avaliado nesse estudo retorna um custo de 59,27 US$/m3 para
tratamento da salmoura. Como apresentado pela Figura 5.1, a maior parte desse custo deriva
da matéria-prima utilizada. Custo que ndo é atribuido aos tratamentos de dessalinizacdo
convencionais. Vale resaltar que a receita normalizada da planta é de 600,46 US$/m3.

O lucro deriva fortemente da venda do carbonato de litio, comparado com o carbonato
de sédio, visto que o seu preco de venda é 220 vezes maior e ambos sdo produzidos na mesma
escala. Para este nivel de producdo a venda de 12% dos carbonatos, anualmente, ja garante um
VPL positivo e retorno dos investimentos em 11 anos de operacao.

A nivel de comparacdo, considerando apenas a plena producgdo de carbonato de sddio
(85% de conversdo do sddio) a planta ndo € viavel, retornando um VPL negativo de
US$4.976.419.015,63 ao longo de 20 de operacdo. No entanto, se a planta operasse apenas com
carbonato de litio uma conversédo de 8% a tornaria viavel, retornando um VPL positivo de US$
327.106.046,75 em 20 anos de operacéo.

Levando em consideracdo que o valor de mercado do litio flutua, foi investigado qual o
valor minimo desse metal para que a planta continuasse viavel economicamente. Mantendo as
mesmas condi¢des de andlise (custos diretos, venda de insumos, prego de carbonato de sédio),
para que 0 VPL se mantenha positivo o pre¢co minimo de venda do litio é de 12 US$/kg.
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4.2 Caso Alternativo

Em comparacdo com os estudos de Mourad et al. (2021) e El-Naas et al. (2017), que
apresentam um rendimento da reacdo de carbonatacdo de aproximadamente 30%, as correntes
de carbontaos foi recalculada para ser compativel com tais rendimentos. Os custos com as
matérias-primas foram mantidos para ser ter uma abordagem mais conservadora. Os resultados

dessa nova comparacédo sdo descritos na Tabela 4.3.

Tabela 4.3 — Resultados econdmicos da planta com conversédo reduzida:

Resultados Valores
Receita Anual 2.647.357.133,71
Lucro Liquido Anual (LLA) 1.906.932.808,30
Impostos (CSLL + IR) 58.727.530,50
Lucro Liquido Apds Taxas (LLAT) 1.848.205.277,80
Valor Presente Liquido (VPL) 11.295.454.804,95
Taxa de Retorno Anual sobre o Investimento (TRAI) 276%
Taxa Interna de Retorno (TIR) 120%
Tempo de Payback 5 meses

Como apresentado na Tabela 4.3, ha um VPL positivo e um TIR maior do que a taxa
minima de atratividade, mantida em 10%. Dois indicadores de que a planta é economicamente
viavel mesmo com uma reducdo consideravel no rendimento da reacdo. O tempo de payback
aumenta em relagdo ao caso mais otimista, mas ainda rapido em relagdo ao tempo de operagdo
da planta.

Para este caso, a venda minima de carbonatos deve ser de 32% da producéo total para
gue ocorra o retorno dos investimentos, e esse retorno acontecendo em pelo menos 16 anos de
operacao.

Sob essa condicdo de rendimento, o preco minimo de venda do litio para o VPL ao final
dos 20 anos de operacdo se mantenha positivo é de 24 US$/kg.
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5. CONCLUSAO

As politicas ambientais cada vez mais estritas requerem agdes mais contundentes das
inddstrias em relacdo aos seus residuos. Alocar mais investimentos na reducdo das emissdes
ird gerar retorno tanto fiscal como para um mundo mais verde. Uma das melhores
possibilidades de investimentos no tratamento de residuos € conseguir extrair mais um produto
dos seus efluentes e, como visto, esse projeto apresenta uma possibilidade desse tipo.

Entretanto, a remogédo de sais da salmoura na forma de carbonatos gera um ativo de

potencial venda, dada a dependéncia brasileira de importacdo de carbonato de sddio e do alto
valor do carbonato de litio e suas importantes aplicagdes no mercado de tecnologia.
A avaliacdo econdmica apresenta um retorno anual sobre o investimento de mais de 300%, ou
seja, o lucro foi aproximadamente 3 vezes superior ao custo de construcdo da planta. Alteracdes
na concentragdo do litio na salmoura, tal como mudancas no preco de venda desse sal podem
alterar o resultado dessa analise.

Apds o estudo do processo com rendimento de 30% de producao de carbonatos, tem-se
um VPL mais modesto, mas ainda positivo, e um payback relativamente rapido em relacéo ao
horizonte de operagdo da planta. Isso significa que o processo é rentavel mesmo com taxas
experimentais e reforca a implementacdo desse sistema, que tem como finalidade primeira a
limpeza de efluentes e recuperacdo de sais de grande importancia que atualmente sdo
despejados sem tratamento.

Uma busca mais precisa sobre as possiveis composi¢oes da salmoura, levando em
consideracdo menores concentracdes de litio e uma prospeccdo de pregos futuros do litio

poderdo gerar insights mais fidedignos em trabalhos futuros.
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