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Resumo do Projeto Final de Curso apresentado a Escola de Quimica como parte
dos requisitos necessarios para obtencdo do grau de Engenheiro Quimico.

COMPARACAO ENTRE OS PROCESSOS DE SEPARACAO E OS PRODUTOS
OBTIDOS A PARTIR DO RAT VIA SIMULACAO

Bruno Augusto Borges Pinto Lima

Fevereiro, 2018

Orientadora: Prof. Silvia Maria Zanini Sebrédo, D. Sc.

Principal fonte de energia e combustiveis ha algumas décadas, o petréleo é,
devido a sua enorme importancia, uma fonte constante de estudos. Tecnologias que
busquem um melhor aproveitamento desta matéria-prima estdo em constante
desenvolvimento.

O desenvolvimento dos processos de extracdo com solventes e, mais
recentemente, dos processos que utilizam fluidos em suas condi¢Bes supercriticas,
ocorreu justamente neste cenario.

A condicdo supercritica leva o fluido a apresentar caracteristicas
intermediarias entre o estado gasoso e o liquido e, é exatamente este fato que
potencializa sua capacidade de extracao.

Neste estudo foram elaboradas simulacbes para testar a extracdo com
propano e n-pentano em suas condi¢cdes supercriticas. A carga proposta para o
sistema € o residuo da destilacdo atmosférica (RAT).

Com o intuito de realizar uma comparacao entre uma tecnologia nova e 0s
processos tradicionais de refino do petroleo, foi elabora uma simulagéo da destilagéo
a vacuo do RAT para comparar os resultados obtidos entre esta tecnologia
tradicional e a extracdo com solventes supercriticos.

Por fim, além de comparar os produtos obtidos em cada processo, foi
realizada também uma comparacdo entre estes e fracdes do petroleo obtidas
tradicionalmente em refinarias, como o gasoéleo de vacuo e a corrente que alimenta
0 processo de craqueamento fluido catalico (FCC).



SUMARIO

Capitulo | = INTRODUGAO .......cocueiuiieeceeeeeeeeee e, 1
1.1 VISA0 Geral...cccoiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiieeeeeeeeeeeeeeeeeeeee e 1
1.2 Objetivo do Trabalho .........ccovviiiiiiiiiiiiiiiiiiieeeeeeeeee e 2
1.3 Estrutura do Trabalno............ooovviiiiiiiiiiiiiiiiiiieeeeeeeeeeee 3

Capitulo Il — REVISAO BIBLIOGRAFICA ........c.coiieeeeeeeeeeeee s 4
2.1 PeIIOICO ... 4

P20t St R o 1 0= Vo= T PSPPI 4
2.1.2 Classificac8o € COMPOSICAD ........ccvvvvuiiiieeeeeeiieiiee e 5
2.2 Histéria e Geopolitica do Petroleo..........ccccovveieeiiiiiiiiiiii e, 14
2.2.1 HISEOMA ..eeeeiieeeiiieittee et 14
A € 1T} o o] 11T LU 15
2.3 Refin0 do PetrolEo..........cccuiiiiiiiiiiieeee e 20
2.3.1 Processos de Separagaio ..........cooevviiiiiiiieiee 20
2.3.2 ProcessoSs de CONVEISEOD .......cooeveieiieiiieeeeeeee e 22
2.3.3 Processos de Tratamento .........coooveeveeieiieeeeeeeeee 23
2.4  EXUrag80 COM SOIVENTES.......uuuiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiie i 24
2.4.1 Solventes SUPEICHTICOS. .......cccuuieiiiieeee e 24

Capitulo Il — DESCRICAO DOS PROCESSOS........ccoieeeeeeeeeeeeeeeeseenn. 27

3.1 Extrac@o com Solventes SUPErCritiCOS .......cuuuriiiiieeeriiiiiiiiiieeeeee e 27
3.1 1 APHCAGOES ... e 27
3.1.2 ProCeSS0 PrOPOSIO .....ccuuuiiiiiiiiiiiieii e ee ettt e e 28

ICTRZZN B 1= 1S3 1] = ox= T J= T Z= Tor U Lo 31
3.2 1 APHCAGAD ... oo i 32
3.2.2 ProCesSS0 PrOPOSIO .....ccuuuiiiiiiiiiiiieeii ettt e e 34

Capitulo IV — MODELAGEM E SIMULACAO .....ccoeeveeeeeeeeeeeeeee e, 38
4.1 Lista de COMPONENTES.......ccoieiieeeeeeee e 38

Vi



4.2 Selegéo do Pacote TermodinGmiCo..........coovveeeeeiiiieieeeeeeeeeeeeeeeeee e 41

4.3 Variaveis da SIMUIAGAD .........covviiiiiiiiiiiiee e 45
4.3.1 Extragdo com Solvente SUPEICIitiCO ........ccoeriiiiiiiiiiiiiiiaeeeeiiiiiee 45
4.3.2 DesStilaGlo @ VACUO ........uueeiiiiiiiiiiiiiiiiiiiee e 51

4.4 ANAlISE COMPATALIVA .....eeeeeiieeeiiiiiiiiiii it 52

Capitulo V — RESULTADOS......ccoiiiiiiiiiiiieeeeeeeeeeeeeeeeeeeee ettt 55

5.1 Extracdo com Solventes SUPErcCritiCOS........ccovvvvvrriiiiieeeeeeeeeiiiee e 55
5.1.1 Extracdo com Propano SUPEercritiCo........cccccvvvviiiieeeeeieeiiiiiie e, 57
5.1.2 Extracdo com n-Pentano SUPEercritiCo........ccceeeeivieeeiiiiiiiiiiiiieeeenn. 60
5.1.3 Analises Complementares a EXtragao............cccceeeeevvvevviininneeeennn. 63

5.2 DesStilaglo @ VACUOD ........ouuviiiieieiiciieiie e 70

5.3 Comparacédo e Analise de Qualidade...........ccceevvviiiiie e, 75
5.3.1 Oleo Desasfaltato . ...........cceeveevrereerieieeeeeceeeee e, 75
5.3.2 Destilado ...ccooeeiieeeiee 78
5.3.3 Comparagdo Final..........ccooiiiiiiii 80

Capitulo VI = CONCLUSOES ........c.coiieeeeeeeeeeee e, 82
Referéncias BiblIOgrafiCas ..o 84

Vii



LISTA DE FIGURAS

Figura 1 - Exemplos de parafinas presentes no petroleo. ...........ccccvvvvvivviiiiieeeeeeennnns 6
Figura 2 - Exemplos de compostoS NAftENICOS. ..........uuuruirriiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiieiiieees 7
Figura 3 - Exemplos de COMPOStOS ArOMALICOS. .....ccceeeeiiiiiiiiiiiiieee e et e e e e 7
Figura 4 - Exemplos de compostoS OXIJENAUOS. .........cccevvvrruuiiiieeeeeeeeeeiiiiee e e e eeeeeeeanns 9
Figura 5 - Exemplos de compostos SUlfurados............ccoovvvuiiiiiiiiee e, 9
Figura 6 - Exemplo de composto organometaliCo. ............ccuviiiieiiiiiiiiiiiiiiiceeeee e 9
Figura 7 - Classificac@o do petroleo de acordo com 0 seu °API .........cccvvveveeeeennnnns 11
Figura 8 - Tipo de hidrocarboneto predominante de acordo com seu fator Kyop. .....12

Figura 9 - Distribuicdo geogréafica das reservas de petroleo comprovadas nos ultimos

=1 101 TP 16
Figura 10 - Analise temporal do preco do barril de petrdleo, em ddlar...................... 17
Figura 11 - Andlise temporal das fontes de energia mais utilizadas.......................... 19

Figura 12 - Diagrama de blocos para uma refinaria com destilacdo atmosférica e a

Figura 13 - Diagrama de fases de um COMpPONENtE PUIO. ..........uuuuemmrmmmmmmmnrrnninniinnnnes 25
Figura 14 - Fluxograma proposto para o processo de extragdo com solventes no
(1S 0= (0 O ST U] 01T (o3 1 1o o RSO 29

Figura 15 - Esquema simplificado dos processos de destilagdo atmosférica e a

1722 (o U [ JR PP PRI 33
Figura 16 - Fluxograma utilizado como base da destilacdo a vacuo. ........................ 34
Figura 17 - Fluxograma proposto para o processo de destilagdo a vacuo................ 36

Figura 18 - Condicdes para a separacao do solvente recuperadol na extracdo com
S 10] 6 =1 1 1R PP 50
Figura 19 - Condicdes para a separacdo do solvente recuperadol na extracdo com

L o= 0] 7> 1 [ J PP 50

viii


file:///C:/Users/Silvia/Desktop/Projeto%20Final/Projeto%20Final%20-%20Bruno%20Lima%20(falta%20corrigir).docx%23_Toc504602874
file:///C:/Users/Silvia/Desktop/Projeto%20Final/Projeto%20Final%20-%20Bruno%20Lima%20(falta%20corrigir).docx%23_Toc504602874
file:///C:/Users/Silvia/Desktop/Projeto%20Final/Projeto%20Final%20-%20Bruno%20Lima%20(falta%20corrigir).docx%23_Toc504602877

LISTA DE TABELAS

Tabela 1 — Classificacao do petrdleo pela composicédo quimica, 2007..................... 10
Tabela 2 - Andlise elementar do 6leo cru, 2001...........cccvvvviiiiiiiiiiiieeieieieeeeeeeeeeeeeeee 13
Tabela 3 - Comparacao entre propriedades do gas, liquido e fluido supercritico. ....26

Tabela 4 - Propriedades do residuo atmosférico (RAT) utilizado..........c.ccccceeeennn. 39
Tabela 5 — Dados obtidos a partir da técnica de destilagdo TBP do RAT................. 40
Tabela 6 - Composicao e propriedades do conjunto de pseudos componentes....... 40
Tabela 7 - Margem de operabilidade dos pacotes termodin@micos. ...........cccceeeenne... 42
Tabela 8 - Temperatura e pressao critica dos solventes utilizados. ......................... a7
Tabela 9 - Temperatura e pressdo de operacdo para os solventes analisados........ 48
Tabela 10 - Pardmetros que foram analisados na extragao. .........ccccccvvvvvveeeeeeeeeeennn. 48

Tabela 11 - Densidade e viscosidade do propano em diferentes estados fisicos.....49

Tabela 12 - Parametros que foram analisados na destilacdo a vacuo...................... 52
Tabela 13 — Destilacdo ASTM D86 para a corrente de alimentacdo do FCC. .......... 53
Tabela 14 — Curvas de destilagdo ASTM D2887 do gasoleo de vacuo. ................... 54
Tabela 15 - Pardmetros constantes para a analise inicial...............ccccccceeeeniiiinnee. 55
Tabela 16 - Correntes provenientes da torre de extracao.........cccceeeeeeeeeeeeviviieeeeeennn. 56

Tabela 17 - Analise de influéncia da temperatura da carga na extracdo com propano.

Tabela 18 - Analise de influéncia da vaz@o de propano na extragao. ....................... 59

Tabela 19 - Andlise de influéncia da temperatura da carga na extracdo com

L 1= 0] 7> 1 [ JR PP 60
Tabela 20 - Analise de influéncia da vazdo de n-pentano na extracao..................... 61
Tabela 21 — Parametros base para a destilagdo a VACUO. ...........ccccuvveeeeeieeeiiiiinnnnee. 70
Tabela 22 — Analise de influéncia da vazao massica do vapor diluente. .................. 71
Tabela 23 - Analise de influéncia da vazdo massica do vapor de arraste. ............... 72
Tabela 24 — Analise de influéncia da vazdo molar da Retirada Lateral. ................... 73
Tabela 25 — Comparacéo final entre os produtos obtidos..........cccooveeevveveeiiiiiineeeennn. 81



Capitulo | = INTRODUCAO

1.1 Visao Geral

Cobicado por muitos, detido por poucos e, por conta disto, motivo dos
principais conflitos armados da historia recente. O petroleo, também chamado de
“ouro negro”, é, ha algumas décadas, a principal fonte de energia e combustivel do
mundo. Desde a sua descoberta até os dias atuais, com o desenvolvimento de
inUmeros processos de separacao e conversao resultantes de extensos projetos de
pesquisa, o petréleo deixou de ser apenas um liquido viscoso para se tornar a maior

matéria-prima do mundo contemporaneo.

Faz algumas décadas que a ideia de que o petréleo ira acabar em um futuro
proximo vem ganhando for¢a na midia e no meio cientifico. A partir de dados obtidos
na coluna do jornalista Leandro Narloch de janeiro de 2015, para a revista Veja, 0
jornal New York Times publicou a seguinte frase em 1977: “Se o consumo seguir no
nivel atual, o petréleo do mundo deve desaparecer na primeira década do século
21", e, em 1981, o jornal brasileiro Estadao foi ainda mais preciso ao dizer: “A

reserva [mundial] de petréleo vai acabar no ano 2011”.

Passadas aproximadamente quatro décadas dessas previsdes, o petréleo
continua sendo extraido e consumido em abundancia e as perspectivas futuras se
mostram até mais otimistas que as anteriores. De acordo com o relatério anual de
2016 divulgado pela British Petroleum, se o nivel de consumo de petroleo de 2016
for mantido, a mundo estaria abastecido da sua principal matéria-prima por,

aproximadamente, mais 50 anos.

Todas as teorias que previam e preveem esta escassez possuem certo
embasamento matematico, porém, o que nenhuma delas poderia ter estipulado é
que diversas novas tecnologias de prospeccado, refino e conversdo seriam
desenvolvidas. Tecnologias estas que viabilizaram a extracdo de petréleo em novas
regides, o processamento de 6leos com propriedades até entdo adversas e o maior

aproveitamento de fragGes pouco valorizadas.

Independente de quanto tempo ira durar as reservas e quais caracteristicas

gue 0S NOVOS POCOS irdo possuir, 0 que € consenso no meio cientifico € que o
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petrleo € uma matéria-prima nao renovavel, e que, além de desenvolver
tecnologias para explorar outras fontes de energia, é essencial a evolucdo de

processos capazes de otimizacdo ao maximo a sua utilizacao.

Dentro deste contexto de desenvolvimento de novos processos podemaos citar
como alternativa a destilagdo convencional do petroleo, o processo de extracdo das
fracOes leves do 6leo utilizando solventes nas suas condi¢des supercriticas. Nessas
condicbes os solventes apresentam caracteristicas que favorecem a transferéncia
de massa e, na parte de downstream do processo, podem ser separados das

fracOes do petroleo e reaproveitados com maior facilidade.

O objetivo do processo de extracdo € separar as fracdes de maior valor
agregado do petroleo utilizando solventes de baixo custo capazes de apresentar um

bom rendimento e serem reaproveitados de forma simples.
1.2 Objetivo do Trabalho

O objetivo principal deste trabalho é realizar uma analise dos produtos obtidos
em um processo de extracdo, utilizando solventes nas condi¢cdes supercriticas, e
numa destilacdo a vacuo e, ao final, comparar estes resultados com derivados do

petréleo ja estabelecidos e produzidos durante o processo de refino.

A carga utilizada para neste trabalho foi o residuo da destilacdo atmosférica,
conhecido também como RAT, e diversos parametros foram alterados (temperatura
da carga, pressao na extracao, o tipo de solvente utilizado, a relacdo solvente/carga,
entre outros) para analisar a influéncia destes nos processos estudados.

Para realizar a comparacao entre os dois processos foi realizada a simulagéo
no software Aspen HYSYS®, da empresa AspenTech® Com o resultado das
simulagbes foi possivel calcular o rendimento de cada processo e encontrar as
condicOes ideais para a realizacdo dos mesmos. Ao fim desta etapa, foi possivel
analisar as diferencas entre os produtos obtidos nos processos de separacgdo e as

fracOes do petroleo obtidas em processos estabelecidos.



1.3 Estruturado Trabalho

Neste primeiro capitulo foi exposto um dos principais motivos para o estudo
de novas tecnologias de refino do petroleo, extrair 0 maximo possivel de compostos

leves das fra¢cdes mais pesadas do 6leo.

Essas fracdes leves possuem elevado valor agregado, pois podem ser
submetidas a processos de conversdo e serem aproveitadas como combustiveis,
por exemplo. Ja as fracbes pesadas geralmente séo utilizadas de maneiras menos

valorosas, como na producéo de asfalto.

No capitulo Il, o foco é apresentar ao leitor algumas informacdes Uteis para

um entendimento melhor acerca do estudo que foi realizado.

A primeira parte do capitulo apresenta a definicdo sobre o que, de fato, é o
petrdleo, as teorias de como ele é formado e métodos utilizados para a sua
classificacdo. A segunda parte apresenta um breve histérico sobre o processo de
extracdo e refino desta matéria-prima e sua influéncia geopolitica. Na terceira parte
do capitulo esta presente um estudo simplificado sobre o processo de refino atual,
os tipos de processos aplicados e suas fun¢des. Por ultimo, na parte quatro do
capitulo de revisdo tem-se a definicdo sobre 0s solventes supercriticos, um histérico

sobre a sua utilizacédo e suas vantagens em relacdo aos solventes subcriticos.

No capitulo Il estdo descritos os processos que foram estudados e séo
apresentados os fluxogramas utilizados nas simulagdes, tanto da extragdo quanto da
destilacdo a vacuo.

O capitulo IV cumpre o papel de explicar o uso do software de simulagéo
Hysys, expondo o modelo termodinamico escolhido e como essa ferramenta
computacional foi utilizada, e apresentar os parametros que foram analisados nas

simulagoes.

J& o capitulo V esté recheado de tabelas e graficos, todos com a funcdo de
expor os resultados obtidos e facilitar a busca por conclusées referentes a
comparacao entre os produtos obtidos, na extracdo e na destilagdo a vacuo, com

fracOes do petrdleo obtidas durante o refino.

Por ultimo, no capitulo VI estdo presentes as conclusdes tiradas a partir da

analise dos resultados expostos anteriormente.



Capitulo Il - REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 Petroleo

No livro “Petroleum Refining Processes" (SPEIGHT, 2001) tem-se a definicao
para o petréleo da American Society for Testing and Materials (ASTM). Segundo a
ASTM D-4175: “Petroleum is a naturally occurring mixture of hydrocarbons, generally
in a liquid state, and may also include compounds of sulfur, nitrogen, oxygen, metals
and other elements” (Em traducdao livre: o petrdleo € uma mistura de hidrocarbonetos
de ocorréncia natural, geralmente no estado liquido, que também pode conter

compostos sulfurados, nitrogenados, oxigenados, metélicos entre outros elementos).

2.1.1 Formacéo

Existem duas teorias que tentam explicar como ocorre a formagédo desta
matéria-prima tdo importante para a sociedade hoje em dia. Apesar de nenhuma
delas ser totalmente conclusiva temos que uma é amplamente aceita e a outra esta

sendo cada vez menos discutida.

A teoria abiogénica, menos aceita de forma geral, foi elaborada inicialmente
no século XIX pelo cientista francés Marcellin Berthelot e pelo russo Dmitri
Mendeleiev. A teoria inicial acreditava que os carbetos metalicos, ocorrentes de
forma natural na crosta terrestre, ao reagirem com agua, formariam o acetileno. Esse
composto entdo, por possuir grande reatividade e estar sujeito a elevadas
temperaturas e pressdo, teria dado origem aos diversos hidrocarbonetos que
formam o petréleo (SPEIGHT, 2007). No decorrer dos anos outros cientistas
tentaram dar forca a essa teoria, mediante novos estudos e mudancas na teoria
inicial, porém, de forma geral, a teoria abiogénica perdeu bastante for¢a nos altimos

anos e é cada vez menos aceita.

Ja a teoria biogénica, amplamente aceita, considera que os hidrocarbonetos
do petréleo foram gerados a partir da decomposi¢cdo de matéria organica. A teoria
acredita que a matéria organica depositada, principalmente em leito oceéanicos, foi
soterrada com o0 passar dos anos e passou a ser exposta a grandes pressoes e

temperaturas e baixa concentracdo de oxigénio. Com o decorrer de milhdes de



anos, a acdo bacteriana nessas condi¢cbes converteu o depdsito organico nesta
mistura de hidrocarbonetos que nds conhecemos como petréleo (CEY; HANANIA,;
DONEV, 2015). Diante da aceitacdo da teoria biogénica pode-se classificar o
petréleo como um combustivel féssil, ou seja, combustiveis gerados através de

processos nhaturais, como a decomposi¢cao de matéria organica soterrada.

Partindo da aceitacdo majoritaria da teoria biogénica, é possivel analisar as
etapas necessarias para a formacao do petréleo. A partir da deposicdo da matéria
organica e do soterramento da mesma, as condicdes de pressdo e temperatura
favorecem a atividade microbiana a realizar as trés etapas da formacao do 6leo cru.
Na primeira reagdo, conhecida como diagénese, ocorre a conversdo da matéria
organica a querogénio. Na segunda, a catagénese, o querogénio, submetido a altas
temperaturas, é convertido a hidrocarbonetos liquidos e ocorre a formacao do o6leo.
Por fim, na metagénese, as temperaturas elevadas levam a transformacgédo da
matéria organica a gas, principalmente metano. Este processo, leva em média 500
milhdes de anos, e é exatamente esse tempo de espera que nos faz considerar o

petréleo como uma fonte ndo renovavel de energia (Geologia do Petroleo, 2010).

Essa sequéncia de reacdes é extremamente suscetivel as condi¢cdes de
temperatura e pressdo. Considera-se que uma rocha esta “madura” para a retirada
do 6leo ao final da fase de catagénese, quando as temperaturas estdo entre 130°C e
180°C. No inicio da metagénese, temperaturas de aproximadamente 200°C, comeca
a ocorrer a quebra do petroleo em gas natural. Além da temperatura, a profundidade
de formacdo do petrleo também é um fator influente na composicao final do 6éleo.
Em média tem-se que a sua formagé&o ocorre entre 4.000 metros e 5.000 metros de
profundidade (SPEIGHT, 2007).

2.1.2 Classificacdo e Composicao

Rocha geradora, temperatura, pressdo, matéria organica depositada, tempo,
entre outros. Esses sdo apenas alguns fatores que exercem influéncia nas
caracteristicas finais do petroleo. Diante de tantos fatores, nada mais normal do que
a existéncia de inumeros “tipos” de 6leo cru. Ha cerca de 200 variedades de petréleo
no mundo, que diferem pela qualidade, e geram volumes diversos de derivados no

processo de refino (O Mercado do Petréleo, 2012). Como as tecnologias de



processamento devem ser ajustadas tendo em vista as carateristicas do petréleo
que serd utilizado, diversas classificacbes foram elaboradas para tornar a

compreensao das caracteristicas dessa matéria-prima mais simples.

De forma geral, a mistura que compde o petréleo possui hidrocarbonetos, ou
seja, moléculas orgéanicas que sdo formadas apenas por atomos de carbono e
hidrogénio, e os ndo hidrocarbonetos, também chamados de contaminantes. Um
entendimento maior sobre como sao divididos estes dois grupos é util para analisar

como a composicao do Oleo influéncia nas suas caracteristicas.

Os hidrocarbonetos, grupo majoritario da mistura, podem ser divididos nos

seguintes grupos:

— Parafinas: S&o os hidrocarbonetos que nao possuem nem ligacao
dupla nem estrutura ciclica, também denominados de alcanos. Podem
apresentar ramificagcbes, as iso-parafinas, ou n&o, as n-parafinas. As
parafinas sdo os hidrocarbonetos de menor peso molecular da mistura, as
gue possuem entre um e quatro carbonos podem estar inclusive na fase
gasosa. Com isso, quanto maior a quantidade de parafinas na mistura menor

sera a densidade da mesma;

H W (B H
| | | | H H H H H (H (H H H
H—Cc—Cc—Cc—Cc—H T 1 I 1 111 1 1
1 1L 1 1 A—c—c—c—c—@ H=C=C=C=C=C=H
HH WM™ | I 1 I 1 1 1 1
H W H HHH WM
n-butano - n-pentano
I
Cahio ] CsHy,
isopentano
T CsH T 7T
H—C—C—H 5712 H=C—C—C—H
1 H W ® @ I I
H H | I I 1 H H
etano =7 -9 ® A—c—@
C2H6 H H (H (H . 9
metano propano isobutano
CH, C;Hg C,Hyo

Figura 1 - Exemplos de parafinas presentes no petréleo.

— Naftenos: Assim como as parafinas, os naftenos ndo possuem ligagoes
duplas, sdo saturados, porém possuem estrutura ciclica. Esta pequena
diferenca faz com que os naftenos sejam chamados vulgarmente de
cicloparafinas. Os naftenos apresentam um peso molecular maior que as
parafinas devido a sua estrutura, por iSso, a sua concentracao tende a tornar

0 6leo mais denso;
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Figura 2 - Exemplos de compostos nafténicos.

— Arométicos: sdo compostos que apresentam estrutura de ressonancia
e tem como base o benzeno. E o grupo mais complexo dos trés tipos de
hidrocarbonetos, pois possui ligagdes duplas e estrutura ciclica. E também o
grupo mais diversificado, uma vez que apresenta inUmeros compostos
possiveis, como anéis aromaticos simples, condensados, com ramificacbes

parafinicas e até mesmo nafténicas;

Tolueno Aromatico genérico com Ciclohexilbenzeno
ramificacao parafinica

Figura 3 - Exemplos de compostos aromaticos.

— Resinas e asfaltenos: podem ser considerados subgrupos dos

aromaticos, uma vez que possuem aneéis aromaticos, porém, também podem
ser classificados com grupos especificos, pois possuem peso molecular muito
maior que 0s aromaticos em geral. As resinas possuem menor peso
molecular e sdo sollveis em parafinas de cadeias pequenas, como pentano,
ja os asfaltenos tem peso molecular maior e sdo solUveis nos hidrocarbonetos
aromaticos, como benzeno (TISSOT; WELTE, 1984).

Um quinto grupo pode entrar na listagem dos tipos de hidrocarbonetos
presentes no petréleo, as olefinas. Essas moléculas apresentam estrutura linear ou
ramificada e ligacdes duplas, porém, devido a sua instabilidade tendem a ser

convertidas ao estado mais estavel, que seriam os hidrocarbonetos saturados.



Esses grupos definem os tipos de hidrocarbonetos presentes no petréleo.
Para chegar a mistura final que forma o 6leo cru faltam os compostos que possuem

algum tipo de impureza, sao eles:

— Enxofre: geralmente é o terceiro atomo mais abundante no petroleo. Os
compostos sulfurados sao encontrados na forma de mercaptans, radical (—
SH), sulfetos ou dissulfetos. De maneira geral, o atomo de enxofre é
encontrado ligado a cadeias aromaticas ou a ciclos nafténicos, o que faz com
gue os 6leos mais pesados sejam geralmente 0s que possuem maior teor de
enxofre também. Sua presenca em elevadas quantidades representa um
problema sério para 0 manuseio, transporte e processamento do 6leo, tendo
em vista 0 seu carater acido e a sua interferéncia nos catalisadores utilizados

em processos de conversao do 6leo (THOMAS, 2001);

— Oxigénio: pode ser encontrado na forma do radical hidroxila (-OH), ou
na forma do radical carboxila (-COOH). O primeiro, em geral esta presente em
fendis, quando a hidroxila se liga a um anel aromético. JA o segundo, mais
importante, representa o acido carboxilico, que, junto com os compostos de
enxofre, tem grande influéncia no teor de acidez do petréleo. Outra tendéncia
comum tanto aos compostos de enxofre quanto aos de oxigénio é o fato de a
proporcdo dos compostos oxigenados aumentar nas fracdes de
hidrocarbonetos mais pesados, como naftenos e aromaticos (THOMAS,
2001);

— Nitrogénio: os compostos nitrogenados ndo sao tao relevantes quando
os sulfurados ou os oxigenados, porém podem prejudicar catalisadores
utilizados nas etapas seguintes do processamento do 6leo. Podem ser
classificados como bésicos (piridinas e quinolinas) ou ndo basicos (pirréis e
carbazois). Também sdo encontrados em maior concentracdo nas fragcbes
mais pesadas do petrdleo (SZKLO, 2005);

— Metadlicos: estdo presentes em pequenas quantidades no oOleo cru,
porém, mesmo assim podem prejudicar 0 andamento do processo de refino

ou conversao das fracdes do petroleo. Esses elementos metalicos podem ser



encontrados na forma de sais inorganicos dissolvidos ou como compostos
organometalicos. Alguns dos metais que podem ser encontrados no petroleo
sdo Magnésio, Zinco, Calcio, Vanadio e Niquel, sendo estes dois ultimos os
mais comuns e também o0s piores, uma vez que sdo contaminantes que
podem envenenar catalisadores (THOMAS, 2001).

COOH

Tiois ( Mercaptans) RSH

CH5(CH,),COOH

e . )
Acido carboxilico alifatico Sl su"etos RSH
OH OH
o O O
Sulfetos cicli
Acidos aromaticos Fenol Acido cresilico u ' 'cos
Figura 4 - Exemplos de compostos oxigenados. Figura 5 - Exemplos de compostos sulfurados.

Figura 6 - Exemplo de composto organometalico.

Como ja& foi mencionado, ndo existe uma composicdo especifica ou
caracteristicas definidas para o petréleo, o 6leo encontrado em cada regido

apresenta caracteristicas e composi¢des peculiares.

Diante desta questao, a primeira classificacdo que pode ser citada refere-se a
distribuicdo dos componentes do petréleo que foram citados anteriormente. A fracéo
de parafinas, naftenos e aromaticos que compfe o 6leo fornece uma primeira
impressdo acerca das suas caracteristicas fisico-quimica, como densidade,

viscosidade e ponto de ebulicéo.



Tabela 1 — Classificacdo do petréleo pela composi¢do quimica, 2007.

Composicao da Fracado entre 250°C — 350°C

Parafinicos | Nafténicos | Aromaticos Ceras Asfaltenos Classificacao do
p (%) n (%) ar (%) c (%) as (%) Gleo cru
46<p<61 22<n<32 12<ar<25 c<10 as<6 Parafinico
42<p<45 38<n<39 16<ar<20 c<6 as<6 Parafinico-Nafténico
15<p<26 61<n<76 8<ar<13 c=0 as<6 Nafténico
Parafinico-
27<p<35 36<n<47 26<ar<33 c<1 as<10 ] _
Nafténico-Aromatico
p<8 57<n<78 20<ar<25 c<0.5 as<20 Aromatico

Fonte: Adaptado de The Chemistry and Technology of Petroleum. SPEIGHT, 2007.

Partindo desta primeira classificagdo, € possivel estimar algumas
caracteristicas do petrdleo, mas antes de realizar esta correlacdo entre a
classificacdo por composicao do 6leo e as caracteristicas associadas é importante

saber quais sdo estas caracteristicas.

A primeira, e talvez a mais importante, € a densidade. A densidade tem sido,
desde os primeiros anos da indastria, a principal e, muitas vezes, a Unica
especificacdo para o 6leo cru (SPEIGHT, 2007). O método utilizado para classificar
0 Oleo quanto a sua densidade é baseado na correlacdo proposta pelo American
Petroleum Institute (API). A férmula nos fornece o grau API (°API) do petréleo tendo

como Unica variavel a sua densidade relativa a agua.

°AP] = %5 1315 d-=

densidade do 6leo (15,55 °C)
densidade da agua (15,55 °C)

2.1) e (2.2)

Equagbes 2.1 e 2.2: A equacdo (2.1) € usada para o calculo do °API do petréleo e a equacao (2.2) para o célculo da densidade

do 6leo relativa a agua.

Analisando a férmula é facil perceber que a densidade do petrdleo e o seu
grau API sédo grandezas inversamente proporcionais, ou seja, quanto mais denso for
0 0leo menor sera o seu °API. A partir desta caracterizacdo é possivel a separagao

dos diferentes tipos de petréleo em faixas de acordo com a sua densidade.
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API | PETROLEO

<15 Asfaltico

15-19 | Extra-Pesado

19-27 Pesado

27-33 Médio

33-40 Leve

40-45 Extra-Leve

=45 Condensado

Figura 7 - Classificagéo do petréleo de acordo com o seu °API
Fonte: BARCZA, 2013.

Com o passar dos anos, tendo em vista a descoberta de cada vez mais fontes
de petroleo, novos métodos de classificagdo foram determinados para melhor
descrever o Oleo cru. Dentre eles, vale a pena citar o fator de caracterizacdo UOP
(Universal Oil Products), a diferenciacdo segundo o teor de enxofre e a classificacao

mediante curvas de destilacao.

O primeiro, conhecido como fator Kyop, €, talvez, o fator de classificacdo mais
utilizado para classificacdo do petréleo (SPEIGHT, 2007). Sua correlacdo vem da

formula;

1

(Tb)3
K = — Th(°R) = (Th(°C) + 273,15)x 1,8
vop d CR) = (Th(°C) )x (2.3) e (2.4)

Equacges 2.3 e 2.4: A equacéo (2.2) é usada para o calculo fator Kyop do petroleo e a equagéo (2.4) para a conversao da

temperatura em °C para °R.

Sendo Th a temperatura média de ebulicdo da mistura, em graus Rankine

(°R) e d a mesma densidade relativa utilizada no calculo do °API.

Com o valor de Kyop € possivel classificar o petréleo de acordo com o seu

teor de cada tipo de hidrocarbonetos seguindo a Figura 8.
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Parafinicos Maior ou igual a 12
Mafténicos Inferiora 11,8

Aromaticos Menor ou igual a 10

Figura 8 - Tipo de hidrocarboneto predominante de acordo com seu fator Kyop.

Fonte: SZKLO, 2005.

Como valores maiores de Kyop indicam a presenca majoritaria de
hidrocarbonetos leves, como sdo as parafinas, pode-se concluir que a influéncia da
densidade relativa do 6leo na férmula é maior do que a influéncia do ponto médio de
ebulicdo, uma vez que os 0Oleos parafinicos apresentam ponto de ebulicdo menor e,
mesmo assim, seus valores de K sdo maiores, fato provocado pela sua densidade

menor, se comparada a densidade de 6leo nafténicos e aromaticos.

Além do fator Kypp, existe também uma classificacdo do petréleo quanto ao
seu teor de enxofre, que € o contaminante encontrado em maior quantidade e o
mais prejudicial. A diferenciacdo entre os 6leos consiste em analisar o teor massico
de enxofre na amostra. Se o petréleo apresentar um teor massico de enxofre maior
que 1,5% ele é classificado como “acido” ou “azedo” (sour), caso contrario, se o teor
de enxofre for menor que 0,5%, ele é classificado como “doce” (sweet) (SZKLO,
2005). Como ja foi mencionado, os compostos sulfurados estéo presentes em maior
guantidade nas fracdes mais pesadas do Oleo cru, 0 que as torna mais corrosivas e
toxicas e diminui o seu valor comercial, tendo em vista que essas apresentam

maiores custos no processo de refino e tratamento.

Por ultimo, mas ndo menos importante, existe a classificacdo do petréleo de
acordo com a sua curva de destilacdo. Dentre os diversos métodos de classificacédo
do petroleo mediante curvas de destilacdo, vale a pena citar os métodos da ASTM
(ASTM D86, ASTM D1160 e ASTM D2887) e o método TBP (True Boiling Point).

As curvas ASTM sédo realizadas em coluna de um estagio, operando em
batelada, sem recheio nem refluxo. O método ASTM D86 é realizado a pressao
atmosférica para gasolinas, naftas, diesel e gasoleos. J& o método ASTM D1160

ocorre a pressédo de 10 mmHg e € usado em fracbes mais pesadas do petroleo. Por
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altimo, o método ASTM D2887 é baseado na pressao de vapor verdadeira para

guantificar a volatilidade das fracdes do petroleo (WATKINS, 1973).

Além dos métodos definido pela ASTM, outra técnica bastante utilizada € o
TPB (True Boiling Point), em portugués conhecida como PEV (Ponto de Ebulicdo
Verdadeiro). Esta técnica baseia-se numa destilacdo em batelada com elevado
namero de estagios e alta razdo de refluxo, buscando definir cada faixa de

componentes com temperatura de ebulicdo mais proxima da real (WATKINS, 1973).

Além das citadas acima, existem outras classificacdes para o petréleo, como
o grau de acidez TAN (“Total Acid Number”), a correlacdo da constante gravidade-
viscosidade VGC (“Viscosity-Gravity Constant”), entre outras. Porém, essas néo

serao necessarias para a compreensao das andlises realizadas neste trabalho.

Por se tratar de uma mistura extremamente complexa e que depende de
varios fatores durante a sua formacao, o petréleo ndo possui uma composic¢ao Unica.
Cada reservatorio tem suas préprias caracteristicas. As classificacfes citadas
servem para facilitar a comparacdo entre os diferentes tipos de mistura, porém,
apenas para efeito de informacgéo, existe uma faixa de composi¢cao que resume de

forma geral como estao distribuidos os atomos no petroleo.

Tabela 2 - Analise elementar do 6leo cru, 2001.

Elemento Quimico Proporcgéo
Carbono 83,00% a 87,00%
Hidrogénio 10,00% a 14,00%
Nitrogénio 0,10% a 2,00%
Oxigénio 0,05% a 1,50%
Enxofre 0,05% a 6,00%
Metais (Niquel e Vanadio) < 1000ppm

Fonte: THOMAS, 2001

Vale destacar que a Tabela 2 apresenta apenas um padrao de composicao
dentre os 6leos existentes, trata-se de um dado superficial para expor o quanto da

massa do petréleo é composta por cada um desses atomos. Da Tabela 2 podemos
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apenas inferir que, de fato, os hidrocarbonetos sdo os componentes principais do
petréleo, e que os demais atomos podem ser tratados como contaminantes devido

as pequenas propor¢cdes que aparecem.
2.2  Histoéria e Geopolitica do Petréleo

Depois dessa analise acerca da origem, composi¢cdo e classificacdo do
petroleo, € possivel iniciar um estudo sobre como este Oleo atingiu o patamar de
maior matéria-prima do mundo e como ele tem enorme influéncia nas decisdes

politicas de grande parte dos paises nas ultimas décadas.
2.2.1 Histéria

Pode-se dizer que o uso do petréleo como é conhecido hoje em dia € algo
relativamente recente, mas, segundo Yergin (1994), o homem lida com petréleo

desde a Antiguidade, cerca de 3.000 anos A.C.

Existem relatos da utilizacdo de petroleo por diversos povos da Antiguidade.
Na Mesopotamia, o homem utilizava petréleo como argamassa em constru¢des, na

pavimentacdo de estradas e, de modo limitado, na iluminacdo (YERGIN, 1994).

Existem diversos relatos do uso de petréleo entre a Antiguidade e o século
XIX, porém esses mencionam apenas aplicacbes pouco nobres do Oleo e até
mesmo apenas vazamentos durante escavacdes (YERGIN, 1994). Durante séculos
o potencial dessa matéria-prima foi desconhecido, e as tecnologias de perfuracdo de

pocos e refino do petréleo ainda eram obscuras.

Durante o século XIX, devido a Revolucao Industrial e ao éxodo da populacao
rural, se intensifica a demanda por iluminacgéo artificial de qualidade nos primeiros
centros urbanos formados e, devido a utilizacdo de um nimero de maquinas cada
vez maior, por lubrificantes capazes de diminuir a friccdo nelas. Até entédo, o 6leo de
baleia era utilizado na iluminacdo e a gordura na lubrificacdo, porém a caca
predatoria levou a escassez do animal e, consequentemente, ao aumento do prego

tanto do 6leo quanto da gordura. Uma alternativa era necessaria (YERGIN, 1994).

Diante dessa oportunidade de mercado € que a industria moderna do petroleo
evolui. Em 1853, no estado da Pensilvania (EUA), George Bissel cria a primeira
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empresa de petrdleo do mundo, a Pennsylvania Rock Oil Company e, junto do
professor Benjamin Sillimans, testa e comprova as propriedades iluminante e
lubrificante do 6leo de pedra (YERGIN, 1994).

Em 1859, os mesmos George Bissel e Bejamin Sillimans contratam Edwin
Drake, conhecido como Coronel Drake. Drake € contratado como prestador de
servicos da Seneca Oil Company, empresa criada por Bissel e Sillimans com a
finalidade de explorar bacias sedimentares ao noroeste da Pensilvania. Entdo, em
agosto de 1859, o Coronel Drake fura o primeiro poco de petroleo, a 21 metros de

profundidade, um marco inicial da industria moderna do petréleo (YERGIN, 1994).

O século XX foi de consolidacdo do 6leo de pedra e de mudancas no perfil de
refino. A rapida ascensdo do automovel e a difusdo da eletricidade estimulou o
surgimento de novas companhias e provincias petroliferas. As companhias
adaptaram seu processo de refino a producdo de gasolina e procuraram aumentar a
capacidade competitiva (ARAGAO, 2005).

Esse ultimo século viu o crescimento expressivo do uso do petréleo e a sua
elevacdo a principal matéria-prima do mundo. Diante de tamanha importancia era
esperado que a sua posse vira-se sindbnimo de poder e que disputas cada vez mais
acirradas aconteceriam por causa do Oleo de pedra. A geopolitica do petréleo
movimenta quantidades imensuraveis de capital, motiva conflitos armados, acordos

econdmicos e muda a historia de paises inteiros.

2.2.2 Geopolitica

Antes de analisar os momentos marcantes na geopolitica do petréleo, é
interessante analisar quais sdo 0s principais produtores e o0s detentores desta

matéria-prima tao importante.

Segundo o relatorio anual da empresa britanica British Petroleum (BP)
divulgado em Junho de 2017, ao final do ano de 2016 o pais com a maior reserva de
petréleo comprovada era a Venezuela, com 300,9 bilhGes de barris. Na sequéncia
vem a Arabia Saudita, com 266,5 bilhGes de barris e, em terceiro lugar, aparece o

Canada, com 171,5 bilhoes.

Apesar dessa distribuicdo geografica analisando-se as trés maiores reservas,

a regido do Oriente Médio se destaca como detentora da maior concentracdo de
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petr6leo do mundo. Nessa regido estdo presentes 813,5 bilhbes de barris
comprovados, enquanto que a segunda regido com maior volume de petroleo, a
juncdo das Américas do Sul e Central, possui “apenas” 327,9 bilhdes de barris
(Statistical Review of World Energy, 2017).

Distribution of proved reserves in 1996, 2006 and 2016

B Middle East
M 5. & Cent. America
M Morth America
M Europe & Eurasia
W Adrica

Asia Pacific

2016
Total 1706.7

thousand million
2006 barrels
Total 1288.2
thousand miiiion
barrels

Total 1148.8

thausand million
Larrels

Figura 9 - Distribuic@o geografica das reservas de petréleo comprovadas nos ultimos anos.

Fonte: Statistical Review of World Energy, 2017.

A Figura 9 ilustra a importancia do Oriente Médio como detentor de
aproximadamente 50% das reservas do mundo. Contudo, mesmo ainda sendo a
regido do mundo as maiores reservas de petrdleo € perceptivel o crescimento da
importancia de outras regides, principalmente da América do Sul.

Apesar deste destaque para a regido do Oriente Médio e da Venezuela
quanto a posse de reservas, no aspecto producao de barris por dia nenhum deles é
capaz de superar a maior economia do mundo. Novamente utilizando dados do
relatério da BP, é possivel inferir que os Estados Unidos produzem cerca de 12,35
milhdes de barris por dia. Em segundo lugar aparece a Arabia Saudita, com uma
producéo de 12,34 milhdes de barris por dia e, em terceiro lugar, estd a Rassia, com
11,22 milhdes de barris.

O uso excessivo do petréleo, e a enorme gama de produtos obtidos a partir
dessa matéria-prima transformou o 6leo em um objeto de cobica e disputas. As

guerras travadas tendo o petr6leo como motivo principal, mesmo que algumas vezes
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esse fato seja omitido, foram tantas que seria impossivel detalhar cada uma. O foco
agui € apenas analisar a influéncia de algumas destas disputas no preco final do

barril durante as ultimas décadas.

Observando a Figura 10, nota-se uma oscilagdo comum bem no comeco da
producdo do 6leo de pedra. Durante os anos iniciais de atuacdo da Pennsylvania

Rock Oil Company o pregco variava devido a incerteza quanto ao uso,

processamento e reservas desta nova matéria-prima.

Durante as primeiras décadas do ano XX 0 preco variou pouco. A0S poucos
foram descobertas novas aplicacGes para o petréleo e elaboradas novas tecnologias
de processamento do mesmo, mas este ainda ndo ocupava 0 posto de principal
matéria-prima e fonte de energia do mundo, tanto que nem as duas Guerras

Mundiais foram capazes de influenciar de forma significativa no seu preco.

Asian financil cisis

Pennayhanan
ol boom

R e N
1BE1-68 187079 1680-88 1890-98 1800-09 191019 182029 1830-38 194093 1860-59 1950-89 197079 1880-89 1990-85 200008 201018 O
2 16 (detisted using tha Consumer Price Index for the US! 1861-1944 US average.
B $ money of the day T1945-1983 Arabian Light postad at Ras Tanura.

1984-2016 Brent dated.

Figura 10 - Analise temporal do pre¢o do barril de petréleo, em dolar.

Fonte: Statistical Review of World Energy, 2017.

Pode-se dizer que o primeiro momento de forte oscilagdo no preco do
petréleo durante a era modera ocorreu na década de 70, devido a Guerra de Yom

Kippur. A guerra ocorreu em 1973, e foi travada entre Egito e Siria contra Israel.
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Egito e Siria, paises de maioria arabe, atacaram lIsrael, de maioria judia, com o
intuito de recuperar terrenos perdidos durante a Guerra dos Seis Dias, ocorrida em
1967. A guerra durou cerca de 20 dias e acabou gracgas a intervencdo dos EUA, da
ONU e da Uniéo Soviética pela realizacdo de um cessar fogo (PINTO, 2013).

Durante o pos-guerra que ocorreu uma das maiores crises do petroleo. Os
paises fundadores da Organizacdo dos Paises Exportadores de Petréleo (OPEP),
Arabia Saudita, Ird, lraque, Kuwait e Venezuela definiram um boicote aos paises que
apoiaram Israel. O preco do barril exportado por esses paises aumentou
drasticamente, o0 que gerou crises em bolsas de valores e em empresas
compradoras (PINTO, 2013).

Em 1979 ocorre o que € conhecido como 22 Crise do Petréleo. O Ird, segundo
maior produtor mundial na época, passa por uma revolucdo fundamentalista. O
governo de Reza Pahlevi, aliado dos EUA, é deposto e substituido pelo aiatola
Khomeini. Com a mudanca o Ird passa a controlar de forma mais rigida os precos do

6leo, que aumentam drasticamente novamente (SANTIAGO, 2012).

Na primeira década do século XXl os EUA invadem o lraque com a
justificativa que o entdo ditador Saddam Hussein estava construindo um arsenal
bélico. Polémicas a parte, a invasao representou mais um conflito na ja tumultuada
regido do Oriente Médio e, essa guerra também fez os precos do petréleo

dispararem.

Por dltimo e mais recente, a onda de revolu¢des que ficou conhecida como
Primavera Arabe. As revoltas comecaram em 2011 e ocorreram em paises como
Egito, Tunisia, Libia, Siria, Iémen e Barein e tinham como objetivo derrubar
governos ditadores que enfrentavam grave crise econOmica e social. Esses
governos eram aliados dos Estados Unidos e, os conflitos na regido que possui as
maiores reservas de petroleo do mundo afetaram significativamente o prego do barril
(PENA, 2013).

Estes quatro momentos historicos sdo apenas alguns exemplos de como a

politica mundial esta atrelada ao petrdleo, e como esse € atingido em caso de

conflitos.

Existe uma lista de motivos contrarios a utilizacao do petroleo. A discrepancia

existente na distribuicdo do petrdleo, as disputas por sua posse que ocorreram no
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passado e ocorrem até hoje, o fato de ser uma matéria-prima de origem nao
renovavel e, principalmente, a emissdo de quantidades significativas de gases

poluentes durante a sua queima sdo apenas alguns deles.

Porém, o que ndo se pode ignorar € a importancia desse 6leo na economia
mundial, como esta retratado na Figura 11, que ilustra o petréleo como principal
fonte de energia do mundo.

573%  6.05% 022% 10M% 054%

S.M%  644% 0.63% 006% 0J0% 444% 679% 144% 045% 085

28 28.61% |96 23700 29.84% 1349% 2385%  2920% 12.94%

m Qi B Gas B Hydro B Solar
B Coal B Muclear Wind Other renewables

Figura 11 - Analise temporal das fontes de energia mais utilizadas.

Fonte: Statistical Review of World Energy, 2017.

Observando-se os graficos, é possivel notar um pequeno decréscimo do
percentual que corresponde ao uso do petréleo. A questdo ambiental talvez seja o
principal motivo para a busca por fontes de energia renovaveis e menos poluentes

nos ultimos anos.

Apesar dessa mudanca, o petréleo ainda € a principal fonte de energia e sua
posicdo na economia mundial continuard sendo relevante ao longo das préximas
décadas. Sua versatilidade é decisiva para a extensdo das suas aplicacdes
(O Mercado do Petroleo, 2012).
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2.3 Refino do Petréleo

Depois de definido e classificado de acordo com a sua composicao, o petréleo
pode entdo ser refinado em busca das inuUmeras matérias-primas que sao

fundamentais para o mundo contemporaneo industrializado.

O processo de refino do petrdleo que ocorre nos dias atuais pode ser
separado em trés tipos de processos principais, 0S processos de separacao, de
conversdo e de tratamento. A realizacdo dessas trés etapas tem como objetivo
principal o fracionamento do 6leo cru em fracGes de interesse que serdo tratadas

visando a obtencédo de produtos de maior valor agregado.

2.3.1 Processos de Separacao

Estes processos sdo de natureza fisica, ndo alterando a natureza das
moléculas envolvidas. Eles ocorrem por acdo de energia (na forma de modificaces
de temperatura e/ou pressao) ou de massa (na forma de relagcdes de solubilidade a

solventes) sobre o petréleo ou suas fracbes (ABADIE, 2003).

Dentre os processos de separacao do petroleo deve-se destacar a destilacao
atmosférica e a destilacdo a vacuo. Essas duas estdo presentes na grande maioria
das unidades de refino do petrdleo, porém outros processos também séo utilizados
para realizar a separacdo do 6leo em fracbes menores, como a extracdo a solvente,
qgue utiliza da afinidade fisico-quimica de um solvente especifico para separar
fracdes do petréleo (GARY; HANDWERK, 2001).

No contexto do refino de petréleo, as operacdes de destilacdo atmosférica e a
vacuo constituem as suas operacfes unitarias mais importantes. Seus subprodutos,
também chamados de cortes, sdo matérias primas para diversos processos
subsequentes. Portanto, com poucas excecdes, essas unidades trabalhando em
conjunto constituem o “coracédo” de quase todas as refinarias (GARY; HANDWERK,
2001).

De forma geral, o 6leo cru que entra na refinaria deve passar por um
tratamento primario antes de seguir para a destilacdo atmosférica. Esse tratamento

tem como objetivo retirar a 4gua associada aos hidrocarbonetos. O elevado teor de
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sais dissolvidos nessa agua pode resultar em problemas de corroséo e incrustacao
durante o refino (THOMAS, 2001).

Depois de tratado o petroleo pode entdo seguir para a unidade de separacao.
Este fracionamento fisico ocorre devido a diferenca de pontos de ebulicdo dos
inlmeros componentes do petroleo. Os componentes mais leves, podendo ser
inclusive gases, sao retirados no topo da coluna. A primeira fracdo liquida obtida
representa a nafta, matéria-prima da gasolina. Na sequéncia é obtido o querosene, o0
diesel, os gasoleos atmosféricos e, por ultimo, no fundo da coluna, o residuo
atmosférico (FAHIM, 2009).
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Oleo cru 7 Fce
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i A (HDT)
Residuo Gasdleo
Atmosferico de vacuo _ HOT
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Figura 12 - Diagrama de blocos para uma refinaria com destilagdo atmosférica e a vacuo.

Fonte: FAHIM, 2009.

O produto de fundo da destilagdo atmosférica, que é tema de estudo deste
projeto, também conhecido como residuo da destilagdo atmosférica (RAT), é
composto principalmente pelas fragbes mais pesadas do petrdleo e possui

concentracao significativa de contaminantes.

A destilagcdo a vacuo desta fragdo é importante, pois, ao reduzir a pressao do
sistema, torna-se possivel a vaporizacdo dos componentes mais leves do residuo
sem a necessidade de atingir temperaturas muito elevadas, uma vez que a reducao

da pressao reduz provoca uma queda na temperatura de ebulicdo dos componentes.
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O fracionamento do RAT permite a obtencdo de fracbes que podem ser
tratadas de forma a obter caracteristicas equivalentes das fracbes obtidas na

destilacdo atmosférica.

2.3.2 Processos de Conversao

Podem ser separados entre processos de desintegragdo ou processos de
rearranjo molecular, porém, os dois tipos de processos tem como objetivo atuar na
natureza quimica dos componentes das fracdoes com o intuito de alcancar as
especificacdes dos produtos finais ou converter fracbes mais pesadas a fracbes

mais leves, de maior valor agregado (BARCZA, 2013).

As reacdes especificas de cada processo sao conseguidas por acgdo
conjugada de temperatura e pressao sobre os cortes, sendo bastante frequente

também a presenca de um agente promotor reacional, o catalisador (ABADIE, 2003).

Existem diversos processos de conversao dos cortes do petrleo. Como
destaque, vale comentar o hidrotratamento, a reforma catalitica, os dois tipos de

cragueamento e o cogueamento retardado.

O hidrotratamento (HDT) € um processo de catalitico de desintegracao
molecular. A sua utilizagdo ocorre em condi¢cdes severas de temperatura e pressao
e com elevada concentracdo de hidrogénio. O intuito é converter as moléculas
nafténicas e aromaticas das fracfes mais pesadas a compostos saturados lineares e

também provocar a reducéo dos contaminantes (NETO; GURGEL, 2010).

A reforma catalitica € um processo de rearranjo molecular muito utilizado nos
cortes mais leves do petréleo. O objetivo da reforma € converter compostos
parafinicos e nafténicos a arométicos leves. Esses sdo de grande importancia na
indUstria petroquimica e também sao indicadores de gasolinas de alta octanagem

(CRUZ, 2017).

O cragqueamento térmico converte gasotleos e residuos em GLP e nafta
através da ruptura de ligacdbes quimicas, aumentando o lucro do refino. As
temperaturas que causam a quebra dessas fracdes pesadas sao em torno de 400 a
600°C e o grande problema é a formacdo de coque nos fornos e na camara de
reacao (CALDAS, 2007).
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Ja o craqueamento catalitico (Fluid Catalytic Cracking — FCC) realiza também
a quebra das moléculas mais pesadas, mas com a atuacdo de um catalisador. As
condicbes de temperatura sdo um pouco mais brandas apenas, mas a grande
vantagem desse processo esta na utilizacdo de pressdes proximas da atmosférica,
enquanto que o cragueamento térmico utiliza pressdes entre 2000 e 6000 kPa
(CALDAS, 2007).

Por ultimo, o coqueamento retardado trata do corte mais pesado de todo o
processo de refino, o residuo da destilagdo a vacuo. A ideia deste processo € utilizar
de condi¢cbes severas, até mesmo mais severas que as condi¢cdes do craquemento
térmico, para quebrar as moléculas do residuo e formar fracdes volateis, como nafta
e gasoleos leves. O produto de fundo recebe o nome de coque verde, quando ocorre
a formagéo do coque de forma intencional (ABADIE, 2003).

2.3.3 Processos de Tratamento

Estes processos, também conhecidos como processos de acabamento, visam
a reducdo de impurezas presentes nas fracdes através de modificacdes quimicas,

porém sem causar profundas mudancas na composicao das fracoes.

Para o tratamento das fracBes mais leves do petrdleo, como GLP e nafta, sao
utilizados processos que nado exigem condicdes operacionais severas, Sao O0S
processos convencionais. Ja para as fracdes mais pesadas como diesel, gaséleos e
residuos, o processo utilizado € similar ao hidrotratamento citado em 2.3.2, porém,

neste caso, também chamado de hidroacabamento (ABADIE, 2003).

Como processos convencionais pode-se citar o tratamento com MEA/DEA,
que utiliza etanolaminas para absorcdo de acido sulfarico (H,S) e gas carbbnico
(CO,) presentes no GLP, o tratamento caustico, segue tem o mesmo intuito de
remogcdo de compostos acidos do GLP e da nafta, e o tratamento MEROX
(Mercaptans Oxidation), responsavel pela remocdo dos mercaptans através da
oxidacao destes (NETO; GURGEL, 2010).

Para as fracbes mais pesadas do petréleo, que também s&do as que
apresentam maior concentracdo de contaminantes, o tratamento realizado € mais

severo que 0s processos convencionais. O hidroacabamento é executado com

elevada concentracdo de hidrogénio, na presenca de um catalisador e sob
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temperatura e pressdo elevada de forma a eliminar os compostos que contém

impurezas na forma de enxofre, nitrogénio e oxigénio (ABADIE, 2003).

Diante dessa apresentacdo sobre alguns dos principais processos utilizados
nas refinarias de petréleo, pode-se agora focar na tecnologia que serd analisado no
trabalho, a extracdo do residuo da destilacdo atmosférica utilizando-se solventes em

condicbes supercriticas.

2.4 Extracdo com Solventes

A extracdo com solventes é uma alternativa a destilacdo a vacuo na tentativa
de obter fracGes leves, e com maior valor agregado, a partir do residuo da destilagéo
atmosférica (RAT).

Esse produto de fundo historicamente tem pouco valor comercial por conter,
majoritariamente, compostos extremamente pesados do petréleo e a grande maioria
dos contaminantes da mistura. Porém, devido a instabilidade do preco do barril nos
altimos anos e as caracteristicas que 0sS novos reservatorios descobertos vém
apresentando, tornou-se necessario o desenvolvimento de tecnologias capazes de
aumentar a eficiéncia na separacdo entre as fracdes leves remanescentes no

residuo e as fracBes pesadas com contaminantes.

2.4.1 Solventes Supercriticos

A primeira observacdo da ocorréncia de uma fase supercritica foi feita pelo
Bardo de Cagniard de la Tour em 1822. Ele observou visualmente que os limites
entre gas e liquido desapareciam quando a temperatura de certos materiais era
elevada em um frasco fechado (TAYLOR, 1996).

A extragdo com fluido supercritico, em escala industrial, teve seu inicio na
Alemanha, no final dos anos 70, com o processo da remocdo da cafeina do café
(MAUL, 1999). Do inicio dos anos 80 até hoje em dia, 0 interesse por este tipo de
extracdo e sua importancia nas industrias tem aumentado muito devido a

minimizacéo dos custos de energia e de sua alta seletividade (VARGAS, 2005).

Um fluido supercritico é definido como qualquer substancia que se encontra

acima da sua temperatura e pressao criticas. A temperatura critica (Tc) é a
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temperatura maxima na qual um vapor pode ser convertido em liquido por um
aumento de pressdo. A pressao critica (Pc) é a maior pressdo na qual um liquido
pode ser convertido em vapor por um aumento de temperatura. Estes valores de
temperatura e pressédo definem um ponto critico que € Unico para cada substancia
(TAYLOR, 1996 e MUKHOPADHYAY, 2000).

7
FLUIDO
SUPERCRITICO
g PONTO
& 8 Liauipo oRivico
A
Te
TEMPERATUII!A

Figura 13 - Diagrama de fases de um componente puro.
Fonte: VARGAS, 2005.

Quando um componente esta confinado, gas e liquido estdo em equilibrio
entre si. Aquecendo-se 0 sistema, propriedades como densidade, viscosidade e
difusividade de ambos convergem para um mesmo ponto até serem idénticas
(CARRILHO; TAVARES; LANCAS, 2000). Este é o ponto critico, simbolizado na
Figura 13.

A vantagem da utilizagdo do solvente na condi¢do supercritica € observada
devido as caracteristicas fisico-quimicas que os fluidos apresentam nessa condicao

especifica, caracteristicas estas que podem ser observadas na Tabela 3.
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Tabela 3 - Comparacao entre propriedades do gés, liquido e fluido supercritico.

Estado Densidade Difusividade Viscosidade
(g/cm?) (cm?/s) (g/m*s)
Gas 0,002 — 0,0006 0,10 - 0,40 0,0001 — 0,0003

P = latm, T = 15-30°C

Liquido
P = latm, T = 15-30°C

0,60 - 1,60 0,000002 — 0,00002 0,002 - 0,03

Supercritico

P=Pc, T=Tc 0,20 -0,50 0,0007 0,0001 - 0,0003

Fonte: TZIA; LIADAKIS, 2003.

O processo de extracdo com solventes no estado supercritico € facilita devido
as suas caracteristicas fisico-quimicas intermediarias entre as fases gasosa e
liguida: densidade semelhante a de um liquido, viscosidade semelhante a de um géas
e difusividade intermediéaria entre gas e liquido (CASSEL, 1994).

Ao atingir a temperatura e pressao critica o solvente passa a apresentar
poder de solvatacdo maior que o dos liquidos, devido a sua maior difusividade e
menor viscosidade, o que favorece a extracdo dos compostos de interesse. Além
desta vantagem, uma propriedade bastante notavel da regido supercritica € a
capacidade de se aumentar a solubilidade e seletividade de compostos quando
comparada a utilizacdo do mesmo solvente em condi¢cdes subcriticas (DAINTREE,
2008).

Ao fim do processo, a realizagcdo de uma simples mudancas na pressao e
temperatura, abaixo dos valores criticos do solvente, proporciona mudancas
abruptas nas propriedades do solvente e faz com que esses se separarem dos
compostos carreados, formando assim duas fases que sao separadas de forma mais
econdbmica se comparado ao processo de separacdo do solvente em condicdes

subcriticas.

Apesar destas vantagens destacadas € importante mencionar um fator
negativo quanto ao uso desta tecnologia. Diante de necessidade de elevadas
pressbes, principalmente, e temperaturas para atingir os valores criticos dos
solventes, o custo dos equipamentos e de operagdo geralmente € elevado. Em
consequéncia, produtos de baixo valor agregado ndo sdo extraidos por esse

processo (CASSEL, 1994).
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Capitulo Ill - DESCRICAO DOS PROCESSOS

Esse trabalho tem como objetivo analisar e comparar os resultados obtidos
em um processo de extracdo com solventes em estado supercritico, tecnologia
relativamente nova, com os resultados obtidos em uma destilacdo a vacuo, e, por
fim, comparar os produtos de cada processo com os derivados do petroleo

produzidos em escala comercial.

Ambos possuem como carga de processo 0 residuo da destilacdo
atmosférica, RAT. O processo de extracdo foi realizado com diferentes solventes
enquanto que a destilacdo a vacuo foi elaborada seguindo um padrdo ja

estabelecido.
3.1 Extragdo com Solventes Supercriticos

O processo de extracdo utilizando solventes no estado supercritico
(Supercritical Fluid Extraction — SFE) baseia-se na afinidade termodinamica entre o
solvente escolhido e a 0s compostos a serem extraidos (Supercritical Fluid
Extraction, 1994).

A possibilidade de separar compostos envolvidos em misturas utilizando
baixas temperaturas, e a posterior facilidade para separar esses compostos dos
solventes sdo aspectos que vem atraindo a atencdo para os processos de extracao
supercritica, além das caracteristicas fisico-quimicas vantajosas dos solventes

supercriticos que ja foram citadas no capitulo II.

3.1.1 Aplicacdes

Dentre os processos de extracdo mais estabelecidos vale a pena citar as
extracdes de Oleos naturais de sementes ou plantas utilizando o CO, supercritico.
Além desta, é possivel citar também algumas aplica¢cées na industria de alimentos,
como a ja mencionada remocéo de cafeina do café e processos de remocgao da

gordura do leite via solvente supercritico (DAINTREE, 2008).

A elevada seletividade da extragdo supercritica, aliada as baixas

temperaturas de operacado, séo fatores interessantes para a industria de alimentos,
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uma vez que permite a realizacdo da separacdo de compostos indesejaveis sem
alteracdes significativas no gosto, odor e outras propriedades do produto (TZIA;
LIADAKIS, 2003).

Neste contexto, outras areas também estdo utilizando a extracao supercritica,
como a extracdo de aromas, processos de remocdo de poluentes ambientais e até

para fins analiticos devido a pureza dos produtos extraidos (DAINTREE, 2008).

Contudo, também é possivel utilizar tal tecnologia em outras areas.
Pensando na industria de refino, em 1943 foi registrada a primeira patente sobre o
tema. O cientista Harold E. Messmore, a servigco da Phillips Petroleum Company,
propds o uso de hidrocarbonetos em condi¢cdes supercriticas para a desasfaltacédo
de 6leo (DAINTREE, 2008).

O gas carbdnico surge como solvente preferido nas aplicacdes supercriticas
devido a suas baixas condicdes criticas (Tc e Pc), baixo valor econdmico e a sua
baixa toxicidade. Porém, a sua utilizacdo como solvente de extracdo do residuo da
destilacdo do petréleo geralmente ndo apresenta resultados relevantes, sendo
necessaria a utilizacdo de solventes apolares, como propano, butano e pentano, nos
processos de extracdo do petréleo ou de suas fragBes (Supercritical Fluid Extraction,
1994).

3.1.2 Processo Proposto

O processo de extracdo supercritica proposto foi adaptado de um processo ja
estabelecido mundialmente. O ROSE™ (Residuum Oil Supercritical Extraction) foi
desenvolvido pela Kerr-McGee Corporation, em 1979, e vendido a Kellogg Brown &
Root | (KBR) dezesseis anos depois. Estima-se que atualmente existam 33 plantas
instaladas, totalizando uma capacidade de tratamento de 600.000 barris por dia
(MEYERS, 2003).

Os produtos obtidos no processo proposto estdo presentes nas duas
correntes que saem da torre de extracdo. A corrente de topo, o extrato, € composta
pela fracdo de maior valor agregado, o Oleo desasfaltado, que pode ser utilizado
como matéria-prima para producdo de combustiveis. Ja a corrente de fundo, o
rafinado, € basicamente o piche, fracdo menos valiosa do petréleo que geralmente

serve de carga na fabricacao de asfalto (PAULA, 2008).
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O residuo da destilacdo atmosférica entra no processo has mesmas
condicbes do produto de fundo da coluna de destilacdo atmosférica, pressao
proxima a 1,0 atm (101,3 kPa) e temperatura de aproximadamente 400 °C (NETO;
GURGEL, 2010). O RAT entédo passa por uma bomba e pelo trocadorl para entrar

na torre de extracdo nas condi¢cOes de operacado desejadas para 0 processo.

Os solventes utilizados possuem condi¢cdes de operacdo mais rigidas, uma
vez que devem permanecer acima das suas condi¢des criticas. A alimentagéo, o
RAT, ocorre no topo da torre enquanto que o solvente é inserido no fundo da torre
de extracdo, de forma a provocar o0 maximo contato entre os dois e maximizar a

transferéncia de massa.

As duas correntes obtidas na torre de extracdo passam por trocadores de
calor (trocador2 e trocador3) e tanques de flash (flashl e flash2) para que o solvente
utilizado possa deixar o estado supercritico e ser separado dos compostos que

foram extraidos.

As correntes de topo dos tanques de flash (solvente recuperadol e solvente
recuperado2) possuem elevada pureza e sdo misturadas no misturador para serem
recuperadas e recicladas. Ja as correntes de fundo dos tanques de flash sdo os

produtos do processo.

A corrente de solvente residual passa pelo compressor e pelo trocador4 para
voltar as condi¢des iniciais de temperatura e pressao e ser reciclada para a torre de
extracdo. Vale a pena destacar que, possivelmente, outras etapas de tratamento do
solvente seriam necessarias, porém, como o reciclo ndo alterou o resultado final
obtido a sua aplicagdo foi mantida como forma de exemplificar o fluxograma

proposto.

O produto principal do processo é a corrente de 6leo desasfaltado, obtida no
fundo do flashl. Essa fracdo do petroleo pode ser utilizada de duas maneiras,
dependendo de como estdo organizadas as etapas de downstream da refinaria e do

seu grau de pureza.

Se o interesse for & producdo de combustiveis, o 6leo desasfaltado deve ser
incorporado ao gasoleo pesado, obtido na coluna de destilacdo atmosférica, e seguir

para a unidade de craqueamento catalitico (PAULA, 2008).
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JA se o0 interesse estiver na producdo de Oleos lubrificantes, o Oleo
desasfaltado serve como matéria-prima para a producdo do Oleo basico (GAUTO,
2016).

J& o subproduto obtido no tanque de flash2, o piche, ndo possui valor
agregado significativo, sendo geralmente utilizado na pavimentacdo de estradas e

impermeabilizacdo de pisos.

3.2 Destilacédo a Vacuo

A destilacdo é, de longe, o principal processo de separacdo na industria
quimica e petroquimica. Seu uso € baseado na diferenca de volatilidade relativa dos
componentes de uma mistura para realizar a separacdo dos mesmos (Distillation

Column Selection and Sizing Engineering Design Guidelines, 2013).

O petréleo que é recebido numa refinaria € tratado e entdo segue para
destilacdo atmosférica. Nesta etapa é usado o0 aquecimento para evaporar 0S
componentes mais leves do 6leo e separa-los das fragcbes mais pesadas. Dentro da
coluna ocorrem continuos processos de evaporagdo e condensacdo. As correntes
de retiradas laterais sédo definidas de forma a separar fragbes com caracteristicas
especificas de um produto, as caracteristicas variam de acordo com a posicdo da

retirada em relacéo ao fundo da coluna.

A retirada de topo possui as fracbes mais leves, geralmente parafinas na
forma de géas, enquanto que as retiradas inferiores sdo compostas por fracdes
liguidas e com peso molecular crescente conforme se aproximam do fundo da

coluna.

A temperatura também € crescente na dire¢do do fundo da coluna, como
forma de atingir o ponto de ebulicdo das fracdes mais pesadas, que se concentram

no fundo. Contudo, existe uma limitacdo que deve ser respeitada.

Deve-se manter a temperatura de operacéo da coluna inferior a 350 °C, uma
vez que a taxa de decomposicdo térmica do petréleo aumenta acentuadamente

acima desse valor, e o coque formado desta decomposicdo é extremamente
prejudicial ao processo (SPEIGHT, 2007).
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O coque € definido na industria do petréleo como um material carbonaceo
insolivel em solventes aromaticos (RAHMANI, 2003). Sua formacg&o ocorre a partir
da exposicdo de substancias organicas de alto peso molecular a elevadas
temperaturas (SCHABRON, 2001).

Para evitar a ocorréncia desse subproduto sélido, que pode causar
incrustacdes e prejudicar todo o processo de refino, foi necessaria uma alternativa

para a separacado das fracdes mais pesadas do petréleo.

A destilacao a vacuo surgiu devido a necessidade de realizar a separagdo das
fracbes menos volateis do petroleo, como os 6leos lubrificantes, sem expor esses

compostos as condi¢des de formacao de coque (SPEIGHT, 2007).

3.2.1 Aplicacéo

A coluna de destilacdo a vacuo recebe o produto de fundo da coluna de
destilacdo atmosférica, o residuo atmosférico (RAT), e realiza a sua separagao

operando em pressdes inferiores a atmosférica.

A ideia de operar com pressfes reduzidas tem como objetivo reduzir a
temperatura de ebulicdo das fracdes mais pesadas do petrdleo. Se o sistema opera
a pressoes reduzidas, os componentes no seu interior necessitam de menos calor
para que sua pressdo de vapor fique igual a pressdo do sistema, que é quando

estes componentes entram em ebuligdo.

As coluna de destilacdo a vacuo sdo operadas geralmente com pressdes
entre 50 e 100 mmHg (0,07 a 0,14 atm) (SPEIGHT, 2007), e os principais produtos
obtidos nesse processo sao o gaséleo de vacuo, o 6Oleo lubrificante e o residuo da
destilacdo a vacuo.
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Figura 15 - Esquema simplificado dos processos de destilagdo atmosférica e a vacuo.

Fonte: CRUZ, 2017.

Os processos de conversdo citados no tépico 2.3.2 sdo extremamente
importantes para o aproveitamento das correntes obtidas a partir da destilacdo a
vacuo. A realizacdo destes processos é fundamental para converter as fracdes

pesadas obtidas na destilacdo a vacuo em combustiveis de elevado valor agregado.

O gaséleo de vacuo, que pode ser divido em gaséleo leve (LVGO), médio
(MVGO) e pesado (HVGO), serve de matéria-prima para 0S processos de
cragueamento e hidrotratamento. Com a execucdo destes processos € possivel
converter as correntes da destilacdo a vacuo a fracdes combustiveis, como nafta,

querosene e diesel (WAUQUIER, 2000).

Ja o residuo da destilagdo a vacuo representa a fragdo mais pesada do
petréleo, ndo possuindo um valor agregado muito elevado. Seu tratamento pode ser
realizado a partir do coqueamento retardado, onde € possivel obter algumas fragcdes

volateis, como nafta e gasoleos leves e é gerado o coque verde (BORGES, 2016).
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3.2.2 Processo Proposto

O processo de destilagdo a vacuo que foi elaborado teve como base um
modelo de coluna exposto no livro “Petroleum Refining 2: Separation Processes”, do

autor Jean P. Wauquier.

A Figura 16 ilustra a coluna de destilacdo a vacuo que foi utilizada como base
para as simulagbes. Trata-se de uma coluna de enriquecimento com vapor de
arraste (wet design) que opera com pressédo de fundo de 70 mmHg (9,33 kPa) e
pressdo de topo de 50 mmHg (6,67 kPa).

To vacuum system

/50 mmHg /. _ Gas oil pumparound
G
[50]
[160]
P 5 (HEY weo
“Linternal reflux

RRRRRER]
pumparound

200 —

260|
» MVGO
—
*-Ilnternal reflux
(280}
B4l » HVGO
Atmospheric =—LQ I =
residue / /70 mmHg / /////// Yllntemal reflux

P}O‘ 1 _J\T/]_ l |ii\g| \ / w‘[OverfIash

./  [250]

Steam
—_—

1 Dilution
steam Vacuum
[sTo- < residue

Figura 16 - Fluxograma utilizado como base da destilagéo a vacuo.
Fonte: WAUQUIER, 2000.
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Nos processos de destilacdo com arraste, o forno de aguecimento anterior a
coluna é equipado com injecdo de vapor, para limitar a temperatura da carga e evitar
a formacéo de coque (WAUQUIER, 2000).

Depois de diluida, a carga € alimentada a coluna, onde passa pelo processo
de destilacéo e € separada em fracdes. A coluna proposta por pelo autor possui trés
retiradas laterais, LVGO, MVGO e HVGO.

O numero de retiradas laterais, e as especificacbes das mesmas sao
determinadas a partir dos processos que ocorrem a downstream da destilagao
(WAUQUIER, 2000)

O processo proposto para a simulacdo da destilacdo a vacuo diferencia-se da
Figura 16 apenas quanto as retiradas laterais. Optou-se por realizar a destilagdo
com apenas 2 produtos, de forma a realizar uma comparacdo o mais fiel possivel

com o processo de extracao.

Na Figura 17 esta representado o fluxograma que foi utilizado durante as

simulacdes, e a sua explicacao detalhada vem na sequéncia.
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A carga deste processo de separacdo apresenta as mesmas condicdes da
carga do processo de extracédo (P = 101,3 kPa e T =400,0 °C).

7z

No inicio do processo, a carga passa pelo diluidor, onde é misturada a
corrente de vapor diluente e entdo segue para o forno. Essas duas etapas sao
representadas de forma Unica na Figura 16, porém, no Hysys foi necessaria esta

separacao.

A alimentacao ja apresenta pressao igual a pressao de operacdo no fundo da
coluna (70 mmHg) e a sua temperatura foi um dos parametros analisado nas

simulacdes.

A coluna de destilacdo a vacuo € alimentada com a corrente alimentacao e
com a corrente de vapor de arraste. O vapor de arraste deve ser alimentado no
fundo da coluna, de forma a maximizar o arraste das fracdes leves do RAT. Ja a
corrente de energia troca térmica2 tem como funcdo ajustar a temperatura no

estagio onde ocorre a alimentacdo da coluna.

A coluna, ao invés de apresentar condensador no seu topo, possui uma
retirada lateral, que é resfriada e retorna a coluna. A energia necessaria para resfriar

essa retirada é representada pela corrente troca térmica3.

Ao término da destilacdo, sdo geradas duas correntes de produto, o produto

de topo e a corrente produto de fundo.

O produto de fundo é composto pelas fracdes mais pesadas do petréleo, pois
apresentam elevado peso molecular e grande concentracdo dos contaminantes
citados no topico 2.1.2. O processo de conversao geralmente realizado com essas

fracOes pesadas € o coqueamento retardado.

Ja a corrente produto de topo € composta por uma mistura das espécies leves
e vapor d’agua utilizado para o arraste. Uma sequéncia de 3 equipamentos é

utilizada para realizar a separacéo dessa mistura.

O expansor € o primeiro equipamento utilizado. Sua funcdo € devolver a
corrente produto de topo a pressdo atmosférica. Na sequéncia, o trocador atua
resfriando a mistura, de forma a condensar 0s compostos organicos, mas manter a
agua na forma vapor. Por ultimo, o flash realiza a separacéo entre a fase vapor,

composta por agua, e a fase liquida, o destilado, que é o objetivo deste processo.
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Capitulo IV — MODELAGEM E SIMULACAO

Para comparar o processo de destilacdo a vacuo e o processo de extracao
com solventes no estado supercritico foi utilizado o simulador Aspen Hysys V8.8, da
empresa AspenTech. O software, até pouco pertencente & empresa Hyprotech, € um
dos lideres no mercado de simulacdo computacional, principalmente na inddstria do

petréleo.

Até atingir o resultado final das simulacfes existe um algoritmo que deve ser
seguido dentro do Hysys, um conjunto de informacdes que deve ser fornecido de

forma a preparar o software para realizar os célculos desejados.
4.1 Listade Componentes

O primeiro passo da simulagdo no Hysys é definir a lista de componentes

presentes nas correntes de entrada.

Nas extracbes sdo adicionados os solventes que serdo utilizados. Como foi
dito no tépico 3.1, o gas carbbnico € o solvente mais utilizado nos processos de
extracao supercritica, porém, ao tratar-se de petréleo e seus derivados esse gas néo
€ um bom extrator, e, consequentemente, ndo apresenta bons resultados, devido a
sua baixa afinidade com os hidrocarbonetos (Supercritical Fluid Extraction, 1994).
Foram utilizados entdo hidrocarbonetos lineares, como propano e o n-pentano, para

a extracao.

Por ser um processo basicamente térmico, a destilacdo a vacuo nado exige
nenhum componente além do RAT, carga. Porém, de forma a otimizar o processo
optou-se por adicionar agua a lista de componentes. O vapor d’agua sera utilizado

no fundo da coluna de destilagdo para vaporizar a carga e maximizar a eficiéncia.

Para finalizar a lista, além dos hidrocarbonetos leves e da agua, € necessario

adicionar o residuo da destilacdo atmosférica.

O RAT ¢é formado por uma mistura extremamente complexa de
hidrocarbonetos e contaminantes, ndo sendo possivel uma definicdo exata dos seus
componentes e tampouco das respectivas fracbes (PAULA, 2008). Diante desse
problema, a solugéo possivel a partir de uma ferramenta disponivel no software € a

criagdo de um conjunto de pseudos componentes com caracteristicas similares as
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do RAT. O Hysys dispdem de uma janela chamada Oil Manager, na qual é possivel
adicionar caracteristicas conhecidas da mistura que se deseja analisar e, a partir
destas, o programa elabora a mistura de componentes de forma a “clonar” a mistura

conhecida.

Propriedades como densidade e viscosidade sédo simples de serem
calculadas e foram utilizadas para elaboracdo dessa mistura, porém, apenas com
elas o software ndo € capaz de elaborar pseudos componentes que se assemelhem
ao RAT de forma fiel. Devido a impossibilidade de definir com exatiddo os
componentes do residuo, utilizam-se técnicas que simulam as curvas de destilacao
de forma a obter, aproximadamente, a propor¢cdo massica de cada faixa de

componentes e a faixa de temperaturas de ebulicdo.

Dentre as técnicas de destilacao citadas no topico 2.1.2, duas foram utilizadas
durante as simulacdes no Hysys. A curva TBP foi elaborada com dados do RAT e
utilizada nas simulacbes para criar a mistura de pseudos componentes com
caracteristicas similares ao residuo da destilacdo atmosférica e, depois de
realizados os processos de extracdo e destilagdo, foram elaboradas curvas ASTM

D86 e D2887 dos produtos obtidos para comparar com dados obtidos na literatura.

A Tabela 4 expbem algumas propriedades do RAT que foi utilizado nas

simulagoes.

Tabela 4 - Propriedades do residuo atmosférico (RAT) utilizado.

Densidade - 20/4 °C (g/cm®) 0,8424
Viscosidade - 40 °C (cSt) 451,90
Viscosidade - 80 °C (cSt) 54,67
Viscosidade - 100 °C (cSt) 26,68

Jé& a Tabela 5 apresenta os dados utilizados para elaboracéo da curva TBP do
RAT.
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Tabela 5 — Dados obtidos a partir da técnica de destilagdo TBP do RAT.

Destilacao Faixa de
(% massa) Temperatura
(°C)

0,00 434,00
5,00 512,00
10,00 529,00
20,00 550,00
30,00 566,00
40,00 580,00
50,00 592,00
60,00 607,00
70,00 622,00
80,00 641,00
90,00 669,00
95,00 692,00
100,00 737,00

A partir dessas propriedades entdo o Hysys é capaz de gerar um conjunto de

pseudos componentes com caracteristicas similares as do residuo que se deseja

estudar.

Tabela 6 - Composicéo e propriedades do conjunto de pseudos componentes.

Pseudo componente F(agfﬁo Po_nt~o de Peso Densid%de Viscosidade | Viscosidade
Massica | Ebulicdo (°C) [Molecular| (kg/m>®) a 40°C (cP) [a 100°C (cP)
NBP_449 1,71% 448,60 484,02 790,26 53,84 4,27
NBP_488 2,10% 487,69 563,70 804,56 89,73 6,11
NBP_523 8,64% 523,24 650,66 819,23 166,25 9,26
NBP_553 19,07% 553,45 716,92 829,56 276,29 12,91
NBP_585 25,12% 584,86 791,81 840,19 460,16 18,92
NBP_617 20,74% 617,28 874,16 850,52 590,95 28,66
NBP_649 12,52% 649,21 950,42 860,19 773,94 44,23
NBP_681 6,50% 681,46 1.028,41 870,15 1.063,97 72,88
NBP_718 3,60% 717,61 1.106,96 879,88 1.516,13 125,78

Fonte: ASPEN HYSYS.
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Grafico 1: Curvas TBP, sendo a laranja com os dados das Tabelas 4 e 5 e a preta calculada pelo software.

O Grafico 1, elaborado pelo Hysys, serve para mostrar que a curva de
destilacdo TBP do conjunto de pseudos componentes (curva preta) se assemelha
com a curva do RAT (curva laranja), o que comprova a eficicia desta ferramenta e
gue o uso dos pseudos componentes representa muito bem a fracdo do petrdleo

estudada.

4.2 Selecédo do Pacote Termodinamico

Depois de elaborada a lista dos componentes, a proxima etapa executada
dentro do software é definir qual € o melhor pacote termodindmico para a estimativa
das propriedades termodindmicas do RAT. A selecdo correta nesta etapa é
importante para que parametros como pressao, volume molar, entalpia entre outros

sejam calculados de forma correta na simulacao.

O Aspen Hysys dispde de inimeros pacotes termodinamicos, mas o0 proprio
manual do software esclarece a diferenca entre cada um deles. De acordo com o
“Simulation Basis Guide” de 2011 do Aspen Hysys, a equacdo de estado de Peng-
Robinson (PR) é a mais adequada para aplicacbes que envolvem petréleo, gas
natural e petroguimicos de forma geral. Esse modelo é capaz de cobrir com acuracia
uma faixa extensa de condi¢cdes e resolver sistemas monofasicos e bifasico com alto

grau de eficiéncia e confiabilidade.
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Ainda utilizando dados da prépria AspenTech®, o “Which Property Packages
should | use”, de 2004, define que o modelo de Peng-Robinson (PR) e o modelo de
Soave-Redlich-Kwong (SRK) s&o os mais indicados para sistemas que envolvem
hidrocarbonetos, porém, para simulacdes que utilizam pseudos componentes ou
trabalham em condi¢cdes de vacuo, o pacote termodinamico de PR mostra-se mais

indicado.

Tabela 7 - Margem de operabilidade dos pacotes termodinamicos.

Pacote Temperatura Pressao
Termodinamico (°C) (kPa)
Peng-Robinson (PR) >-271,00 <100.000,00

Soave-Redlich-Kwong

(SRK) > -143,00 < 5.000,00

Fonte: Which Property Packages should | use, 2004.

Diante das indicacdes do manual e, pelo fato de serem utilizadas pressdes
superiores a 5.000 kPa nas simulacbes, optou-se por utilizar o pacote de Peng-
Robinson.

A equacao de Peng-Robinson é uma equacéo de estado cubica, ou seja, €
uma relacdo matematica entre a pressao (P), volume (V) e temperatura (T) de um

sistema.

Uma das premissas que diferencia uma equacdo de estado cubica da
equacdao dos gases ideias € o fato da primeira levar em conta as forcas de atracéo e

repulséo intermoleculares nas condi¢cdes PVT de um fluido (PESSOA, 2008).

Tendo apresentado de forma bem resumida a funcdo do pacote
termodinamico, é importante agora expor como esse € utilizado no calculo das
propriedades do sistema. Vale destacar também que o Hysys executa todos estes
calculos de forma automatica, porém, um entendimento melhor desta etapa é

importante para resolver qualquer problema futuro.
A equacéo de estado cubica de Peng-Robinson é definida da seguinte forma:

P_R*T a
" V—b VxWV+b)+ bx(V—b) @.1)

Equacéo 4.1: equacao de estado de Peng-Robinson.
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Onde:

P é a pressao;

R € a constante universal dos gases (R = 0,082 (atm*L)/(mol*K));
T é a temperatura;

V é o volume;

a e b sdo os parametros da equacgéo.

Os fatores a e b sdo calculados a partir de uma série de equacbes que

dependem dos compostos presentes no fluido a ser estudado e da sua composicao.
O célculo do parametro a da mistura ocorre da seguinte forma:

N N
a= Zle * Xj * (ai *aj)()'s * (1 —kyj)
i=1

j=1 (4.2)

Equagéo 4.2: equagao para o calculo do parametro a da equagéo de Peng-Robinson.

Onde:
Os indices i e j indicam os componentes do fluido;

Xi e X representam as fragbes molares dos componentes i e |,

respectivamente;
a;j e a; SA0 0s parametros a para 0s componentes i e j, respectivamente;
ki € um parametro de interacdo entre os componentes i e j na mistura.

O parametro kj € calculado a partir de dados experimentais do equilibrio da
mistura dos componentes i e . Valores tipicos de k; estdo na faixa de 0,0 e 0,2 para
sistemas apolares (PESSOA, 2008). O proprio Hysys possui uma base de dados
com este parametro para 0s compostos mais usuais, ou realiza uma estimativa para

casos mais especificos (Which Property Packages should | use, 2004).

Para realizar o célculo do parametro € necessario antes calcular os termos a;
e g para cada componente da mistura, e eles podem ser obtidos a partir da seguinte
equacao:
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ai = Q¢ * Q; (4.3)

Equacéo 4.3: equagao para o calculo do parametro a;.

Para o calculo de a; é necessario calcular antes os termos a¢ € a;, que sao

obtidos nas equacoes:

RxT ¢ 2 ’
ac; = 0,45724 % a; =[1+m; * (1 - T”'OS)]Z (4.4) e (4.5)

Equacdes 4.4 e 4.5: equacao (4.4) é usada no célculo do fator a5 e a equagéo (4.5) no célculo do fator a;.

Onde:

T.i € a temperatura critica do componente i;

P.i € a pressao critica do componente i;

m; € um termo dependente do fator acéntrico w;;

T, € a temperatura reduzida do componente i, calculada pela divisdo da
temperatura do componente pela sua temperatura critica, como exposto na formula
abaixo:

o= i
T, (4.6)

Equacéo 4.6: equacao para o calculo da temperatura reduzida com componente i.

O ultimo termo que falta para finalmente realizar o calculo do parametro a é
m;. Tal termo € funcdo do fator acéntrico w, que, de forma resumida, pode ser
definido como uma tentativa de quantificar a esfericidade de uma molécula e o quéo
complexo é o comportamento termodindmico do componente. Para gases nobres,

por exemplo, o fator acéntrico € aproximadamente nulo (RODRIGUES, 2017).

O termo restante m; é calculado da seguinte forma:

m; = 0,37464 + 1,54226 * w; — 0,26992 * w;> 4.7)

Equacéo 4.7: equacao para o calculo do termo m;.

44



Agora o que falta para a resolucdo da equacdo de Peng-Robinson é a

determinacao do parametro b, que pode ser calculado pelo somatério abaixo:

N
b= z X * bi
i=1 (4.8)

Equagéo 4.8: equacéo para o célculo do parametro b.

E, para o calculo de bi utiliza-se a equacéo:

R * Tci
b; = 0,0778 + —<*
Pe; (4.9)

Equagéo 4.9: equacao para o calculo do parametro bi.

Vale lembrar que x; representa a fracdo molar de i, T a sua temperatura

critica e P a sua pressao critica.

Essas equacgbes sao utilizadas pelo Hysys para o célculo das propriedades
termodinamicas dos fluidos analisados e sdo importantes para que a simulacao fique

0 mais proximo possivel da realidade.
4.3 Variaveis da Simulacao

Depois de finalizada a lista de componentes e escolhido o pacote de dados
termodinamicos pode-se iniciar o processo de simulagdo. Os fluxogramas
representados no capitulo 3 foram montados na aba Simulation, e toda simulacéo foi
realizada em estado estacionario, utilizando apenas os balancos de massa e

energia.

4.3.1 Extracao com Solvente Supercritico

Feita a montagem do fluxograma da extracdo, Figura 14, a prOxima etapa é
definir os para@metros do processo gque serao constantes e quais serdo variados para

a analise.
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- RAT:

A corrente do RAT entra no processo de extracdo com pressdo de 1,0 atm
(101,3 kPa) e temperatura de 400 °C, mesmas condicbes que deixa a coluna de
destilacdo atmosférica. Na sequéncia do processo o RAT passa pela bomba e pelo
trocadorl, que alteram a sua pressao e temperatura. Apos a passagem pelos dois
equipamentos, essa corrente passa a ser a carga da torre de extracdo. Para verificar
a influéncia da temperatura da carga esse parametro foi variado, mas a sua presséo
permaneceu constante, e igual a pressao no topo da torre de extracdo, e a vazao

massica também, fixa em 1.000 kg/h;
- Solvente:

As condicdes estdo relacionadas com a pressao critica (Pc) e a temperatura
critica (Tc) de cada solvente utilizado. Os parametros criticos de cada solvente sdo
apresentados na Tabela 8 e, na Tabela 9, sdo expostos os valores de presséo e
temperatura de operacdo utilizados durante as simulacdes. A vazdo massica do

solvente foi alterada para analisar a influéncia da razéo solvente/carga.

A temperatura e pressdo da corrente dos solventes e, consequentemente, da
torre de extracdo, foram definidas utilizando uma ferramenta que o software fornece.
A partir da elaboracdo de diagrama de fases dos solventes testados, e da analise
das suas condicdes criticas foi possivel escolher a temperatura e a pressao de
operacao.

Diagrama de Fases do Propano
4530
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Gréfico 2: Diagrama de fases do propano.
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E importante destacar que os Graficos 2 e 3 representam apenas uma parte
do diagrama de fases dos solventes utilizados. Como as parafinas utilizadas
apresentam ponto de fusao inferior a -100,0 C foi plotado apenas as regides gasosa
e liquida no diagrama, para néo perder a resolucéo.

Diagrama de Fases do n-Pentano

Pressure (kPa)

L P
=y

T T
5000 0,000 50,00 000 1500 2000
Temperatra (C)

Gréfico 3: Diagrama de fases do n-pentano.

O ponto amarelo destacado ao final da curva entre as fases gas e liquido
representa as condi¢cfes criticas de solvente. Tais dados sao exibidos com mais

exatidao na Tabela 8.

Tabela 8 - Temperatura e pressao critica dos solventes utilizados.

Solvente Temperatura critica (°C) | Presséao critica (kPa)
Propano 96,75 4.256,65
n-Pentano 196,45 3.375,12

Fonte: ASPEN HYSYS.

Diante desses dados é possivel definir os valores de pressao e temperatura
da corrente solvente e, além disto, definir a presséo de operacéo da coluna. A forma
de diferenciar a regido supercritica da fase liquida é a analise das propriedades do
fluido que, como foi mencionado no tépico 2.4.1, devem ser intermediarias entre as

propriedades da fase gasosa e da fase liquida.

De forma a garantir que o solvente ndo deixe a regido supercritica utilizou-se
valores de temperatura e pressdo com margens para eventuais modificagcoes

durante a extracdo. Para a temperatura foi definida uma margem de
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aproximadamente 20%. J4 a margem para pressao € bem elevada, sendo superior
gue 100% inclusive, como uma forma de assegurar que o solvente néo ira deixar a
condicao supercritica e também para aumentar o rendimento do processo, uma vez

que este é diretamente proporcional a pressdo (PAULA, 2008).

Tabela 9 - Temperatura e pressao de operagéo para os solventes analisados.

Solvente | Temperatura de Operacao (°C) | Pressao de Operacéao (kPa)

Propano To =110,00 Po =11.500,00
n-Pentano To =230,00 Po = 7.500,00

A pressdo da corrente solvente foi chamada de Presséo de Operacao (Po)
uma vez que esta também representa a pressao no fundo da torre de extracdo, que
€ onde o solvente entra na torre. Para finalizar o perfil de pressado do processo de
extracao, foi definido que a presséo no topo da torre seria igual a (Po-500), ou seja,
11.000 kPa para o processo com propano e 7.000 kPa para o processo com n-

pentano.

Depois de definir todos os parametros constantes do processo é importante

destacar os que foram variados com o intuito de realizar andlise de influéncia.

Tabela 10 - Parametros que foram analisados na extracao.

Parametros variaveis

Corrente —
Temperatura (°C) | Vazao Massica (kg/h)

Carga 100,00 — 350,00 -
Solvente - 5.000,00 — 20.000,00

Tendo especificado todos os parametros das correntes que entram na torre

de extracdo podemos caracterizar a mesma.

Utilizou-se uma Absorber Column para realizar a extragcdo com solvente. O
Hysys tem como padrdo tal equipamento com 10 estagios, e esse valor ndo foi
alterado. Como forma de maximizar o rendimento do processo de extracdo, optou-se
por definir a pressdo no topo da torre de extracdo 500 kPa inferior a pressdo no
fundo. A ideia desse gradiente de pressdo € maximizar o rendimento da extragédo
através do aumento do poder de solvatacdo do solvente no fundo da torre, local
onde a fragdo mais pesada do RAT se concentra (CARRILHO; TAVARES; LANCAS,
2000).
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O poder de solvatacdo do fluido supercritico apresenta uma relacdo direta
com a sua densidade, sendo essa extremamente dependente da pressao
(CARRILHO; TAVARES; LANCAS, 2000). Entdo foi elaborada a Tabela 11, com
propriedades do propano para exemplificar as caracteristicas intermediarias dos
fluidos supercriticos e expor a relacdo entre a sua densidade e a pressao do

sistema.

Tabela 11 - Densidade e viscosidade do propano em diferentes estados fisicos.

Gas Liquido Estado Supercritico | Estado Supercritico
Propano Temperatura | Pressdo | Temperatura | Pressdo | Temperatura | Pressdo | Temperatura| Pressdo
P (°C) (kPa) (°C) (kPa) (°C) (kPa) (°C) (kPa)
25,0 101,3 25,0 1.000,0 110,00 11.000,0 110,0 11.500,0
Densidade 1,8332 492,6551 384,1626 389,9144
(kg/m?)
V'SC&SF',C)’ade 0,0082 0,0999 0,0430 0,0435

Fonte: ASPEN HYSYS.

A variacdo da pressdo na torre de extracdo também foi analisada e sua

influéncia sera exposta no préximo capitulo.

Uma excelente vantagem do processo de extracdo com fluidos supercriticos &
a facilidade que estes apresentam para serem separados dos outros compostos
(VARGAS, 2005). No fluxograma proposto a recuperagdao do solvente ocorre com

apenas um trocador de calor e um tanque de flash.

A recuperacdo do propano na corrente extrato esta descrita na Figura 18. O
trocador2 aumenta a temperatura até 180,0 °C e o flashl realiza uma queda de
presséo de 10.000 kPa.
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Solvente Recuperadol
Temperature nr|c
Pressure 1000 | kPa
Molar Flow | 2243 | kgmole/h

—

Trocador2

Extrato ExtSep
Temperature 1444 | C Temperature 180.0 | C
Pressure 1,100e+004 | kPa Pressure 1,100e+004 | kPa
Molar Flow 2246 | kgmoleth Molar Flow 224 6 | kgmaole/h
—
Troca
. Térmical .
Extrato ExtSep

Sulate
Recuperadol

Flash1

—

Oleo
Desasfaltado

Figura 18 - Condigbes para a separagao do solvente recuperadol na extragdo com propano.

As condi¢des utilizadas para a separacdo do solvente na corrente rafinado

foram semelhantes, ou seja, o trocador3 elevou a temperatura até 180,0 °C e o

flash2 realizou uma queda de pressdo de 10.500 kPa, uma vez que a pressao do

fundo da torre era 500 kPa superior a do topo.

A recuperacdo do n-pentano na corrente extrato estd ilustrada na Figura 19.

Neste caso a corrente foi resfriada até 220,0 °C e depois sofreu uma queda de
presséo de 6.000 kPa no flash1.

Extrato ExtSep
Temperature | 2353 | C Temperature | 2200 | C
Pressure 7000 | kPa Pressure 7000 | kPa
Molar Flow 112,0 | kgmole/h Troca Molar Flow 112,0 | kgmole/h

Térmical
Extrato ExTS'ep

Trocador2

Solvente Recuperado1

Temperature | 1542 [ C

Pressure 1000 | kPa

Molar Flow 1097 | kgmole/h

—

So\veﬁé
Recuperado

Flash1

b
Oleo
Desasfaltado

Figura 19 - Condi¢Oes para a separagdo do solvente recuperadol na extragdo com n-pentano.

Para recuperar o n-pentano da corrente rafinado, o trocador3 aqueceu a

corrente até 250,0 °C e foi realizada uma queda de pressao de 6.500 kPa no flash2.
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Depois de separado o solvente, as correntes solvente recuperadol e
solvente recuperado2 foram misturadas e passaram pelo compressor e pelo
trocador4 para voltarem as condigOes iniciais To e Po e serem recicladas ao

processo.

4.3.2 Destilacdo a Vacuo

Depois de montado o fluxograma da Figura 17, pode-se definir os parametros

para o processo de destilacao a vacuo.
- RAT:

Os parametros escolhidos para a corrente de residuo atmosférico foram os
mesmos utilizados durante a extracao, ou seja, pressao de 101,3 kPa, temperatura
de 400,0 °C e vazéo de 1.000 kg/h;

- Vapor Diluente:

O vapor d’agua que é usado para diluir o RAT entra no sistema a 200,0 °C e
1.000,0 kPa, sendo esses parametros constantes. JA& a sua vazdo massica foi
alterada durante o processo com o intuito de analisar a influéncia do grau de dilui¢do

NO processo;
- Alimentacéo:

Depois de passar pelo diluidor e pelo forno, a mistura entre RAT e vapor
d’agua apresenta temperatura de 300,0 °C e pressao de 9,33 kPa, e esta pronta

para ser alimentada a coluna de destilagéo a vacuo;
- Vapor de Arraste:

Foram utilizados os mesmo valores de pressao e temperatura para as
correntes de vapor (P = 1.000,0 kPa e T = 200,0 °C). A vazdo massica do vapor de

arraste foi outro parametro que foi variado para sua andlise.

Além das vazbes massicas do vapor diluente e do vapor de arraste, o terceiro
parametro analisado foi a vazao molar da retirada lateral que passa pelo trocador de

calor anexo a coluna.
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Tabela 12 - Pardmetros que foram analisados na destilagcdo a vacuo.

Parametros variaveis
Corrente —~ — =
Vazao Massica (kg/h) | Vazéao Molar (kgmol/h)
Vapor 200,00 — 2.000,00 -
Vapor de Arraste 200,00 — 2.000,00 -
Retirada lateral - 3,00 — 7,00

Especificados todos os parametros das correntes que entram na coluna de
destilacdo a vacuo, é possivel entdo seguir para a definicdo dos parametros de

operacéo da mesma.

O exemplo da Figura 16, no topico 3.2.2, foi utilizado como base para o
processo de destilacdo a vacuo. Para comparar com o0 processo de extracao e que o
equipamento fosse o mais préximo possivel, foi utilizado também uma Absorber
Column com 10 estagios e operando com pressao de 70 mmHg (9,33 kPa) no fundo
e 50 mmHg (6,66 kPa) no topo.

Uma pequena diferenca entre as colunas utilizadas em cada processo foi
gue, no caso da destilacdo a vacuo, utilizou-se um trocador de calor anexo a coluna,
que tem funcdo similar a um condensador. Esse trocador é alimentado por uma
retirada lateral, de vazao variavel, que ocorre no estagio 3 da coluna. A corrente é

entdo resfriada até 35,0 °C e retorna a coluna no estagio 1.

Realizada a destilacdo, a corrente de produto de topo passa pelo expansor,
com o intuito de elevar a pressdo da corrente até 101,3 kPa. Ao passar pelo
trocador, ocorre um resfriamento até 120,0 °C. A ideia desta etapa € resfriar os
componentes que sairam no topo da coluna para condensar a fracdo organica e

facilitar a sua separacao do vapor d’agua.

Por ultimo, o processo de destilacdo € encerrado com a separacao entre as

fases liquida, destilado, e gasosa, vapor d’agua, que ocorre no flash.
4.4 Analise Comparativa
Depois de realizadas todas as simulacdes, restava qualificar os produtos

obtidos e conferir se 0s processos propostos sdo capazes de gerar produtos

préximos aos derivados do petrdleo ja estabelecidos e produzidos durante o refino.

52



Para esta etapa foi necessario recorrer a dados da literatura onde sé&o

apresentadas curvas de destilacdo de derivados do petroleo.

7

O Oleo desasfaltado é uma das possiveis matérias-primas para o
craqueamento fluido catalitico (FCC) (PAULA, 2008). Entdo foi realizada a
comparacao entre o Oleo obtido no processo de extracdo com os dados da literatura

da alimentacdo de uma unidade de FCC.

Na Tabela 13 sdo apresentados os dados da destilagdo, segundo a norma
técnica ASTM D86, da corrente que alimenta o craqueamento fluido catalitico da
Lindsey Oil Refinery, refinaria localizada na Inglaterra, da empresa Total S.A.

Tabela 13 — Destilacdo ASTM D86 para a corrente de alimentacdo do FCC.

Volume
destilado| T (°C)
(%)
0,00 325,00
5,00 352,66
10,00 373,40
20,00 405,32
30,00 429,25
40,00 443,62
50,00 453,19
60,00 459,57
70,00 469,15
80,00 485,10
90,00 520,21
95,00 564,89
100,00 596,80

Fonte: Adaptado de An Investigation on the Feasibility of Simulation the Distillation Curves and ASTM Distillation Temperature.
CHASIB. 2017.

O gaséleo de vacuo é o principal produto do processo de destilacdo com
pressdes reduzidas, e parece l6gico comparar o produto obtido durante as
simulacdes da destilacdo com dados do gasoleo de vacuo de algumas refinarias

existentes.

A Tabela 14 expbem dados obtidos a partir da destilacdo, segundo a norma
técnica ASTM D2887, do gaséleo de vacuo obtido a partir de trés petréleos
diferentes, o CPC (Caspian Pipeline Consortium) proveniente do Cazaquistdo, o

REBCO (Russia Export Blend Crude Oil) da Russia e o petroleo do Azerbaijao.
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Tabela 14 — Curvas de destilacdo ASTM D2887 do gasdleo de vacuo.

Fracao Temperatura (°C)
massica CPC — REBCO — Oil blend -
(%) Cazaquistao Russia Azerbaijao
0,00 317,00 346,00 358,00
5,00 337,00 369,00 377,00
10,00 346,00 378,00 384,00
20,00 363,00 394,00 399,00
30,00 380,00 410,00 413,00
40,00 397,00 425,00 427,00
50,00 414,00 441,00 441,00
60,00 433,00 456,00 456,00
70,00 452,00 473,00 471,00
80,00 475,00 491,00 489,00
90,00 500,00 511,00 509,00
95,00 516,00 523,00 522,00
100,00 540,00 541,00 541,00

Fonte: Adaptado de /t’s possible to derive TBP from partial distillation data. STRATIEV et al. 2011.

A comparacgédo entre os dados das Tabelas 13 e 14 e os produtos obtidos foi
feita utilizando uma ferramenta do Hysys chamada Petroleum Assay. Essa op¢éo do
simulador € capaz de criar tabelas semelhantes as apresentadas e, com essas
tabelas, foi possivel gerar curvas comparativas entre os produtos das simulacdes e
os dados de derivados do petroleo citados acima.
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Capitulo V — RESULTADOS

De acordo com os relatos das etapas anteriores a simulacdo e detalhado
como elas foram realizadas, é possivel entdo expor os resultados obtidos. De forma
a facilitar o entendimento, este capitulo manteve a divisdo geral do trabalho entre
extracdo com solvente em estado supercritico, dividindo-se essa parte entre 0os dois

solventes utilizados, e destilacao a vacuo.

No final deste capitulo, € apresentada a comparacdo entre os produtos
obtidos nas simulacdes e os dados das correntes de alimentacdo de uma unidade
de FCC e do gasoleo de vacuo de algumas refinarias existentes.

5.1 Extracdo com Solventes Supercriticos

Para facilitar a comparacdo entre os resultados obtidos, foram definidas
algumas condicBes basicas para o processo de extracdo. Inicialmente, foi realizada
uma pequena comparacdo entre 0s resultados obtidos a partir da extracdo com
propano e com n-pentano onde foram usados os parametros base. Posteriormente,
0s parametros variaveis, definidos no topico 4.3.1, foram alterados de forma a

analisar a sua influéncia no processo.

A definicdo dos parametros da Tabela 15 serviu como analise inicial do

rendimento do processo de extracdo para cada solvente analisado.

Tabela 15 - Parametros constantes para a analise inicial.

Parametros base
Solvente |Corrente | Equipamento | Temperatura| Pressdo | Vazdo Pressdo | Pressao
(°C) (kPa) (ka/h) de Topo | de Fundo
(kPa) (kPa)
RAT - 400,00 101,32 1.000,00 - -
Carga - 300,00 11.000,00 | 1.000,00 - -
Propano | Solvente - 110,00 11.500,00 |10.000,00 - -
i Tome ge i i -~ ] 11.000,00 | 11.500,00
xtracao
RAT - 400,00 101,32 1.000,00 - -
Carga - 300,00 7.000,00 | 1.000,00 - -
Pentano | Solvente - 230,00 7.500,00 | 8.000,00 - -
i Tome ge : : i 7.000,00 | 7.500,00
xtracao
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Com os dados da Tabela 15 a simulacdo foi executada e as correntes

provenientes da torre de extracdo apresentaram as seguintes condicdes:

Tabela 16 - Correntes provenientes da torre de extracao.

Extracao com

Extracao com n-

Propano Pentano
Carga Extrato | Rafinado Extrato |Rafinado
Pseudo componente
Vazao (kg/h)

NBP[0]449* 17,10 16,81 0,29 17,10 0,00
NBP[0]488* 20,99 17,20 3,79 20,99 0,00
NBP[0]523* 86,44 41,36 | 45,08 86,44 0,00
NBP[0]553* 190,73 44,79 | 145,94 190,73 0,00
NBP[0]585* 251,17 25,12 | 226,05 251,17 0,00
NBP[0]617* 207,40 7,78 | 199,61 207,39 0,01
NBP[0]649* 125,18 1,61 | 123,58 125,05 0,13
NBP[0]681* 65,03 0,29 64,74 50,36 14,67
NBP[0]718* 35,95 0,04 35,91 12,01 23,94

Total 1.000,00 155,01 | 844,99 961,24 | 38,76

A partir destes resultados é possivel calcular o rendimento massico

apresentando pelo processo de extracao utilizando os parametros base.

Rendimento Méssico - Propano

15,50%

u Extrato

® Rafinado

84,50%

Grafico 4: Rendimento méssico da extracdo com propano.

Rendimento Massico - Pentano

3,87%

96,13%

m Extrato

® Rafinado

Gréafico 5: Rendimento massico da extragdo com n-pentano.
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5.1.1 Extracido com Propano Supercritico

Foi realizada uma analise da influéncia dos fatores mencionados no topico

4.3.1, temperatura da carga e vazdo do solvente utilizado, para encontrar as

condicBes Otimas para operacdo do processo de extracao.

Durante a andlise de cada um dos parametros os demais permaneceram

constantes e iguais aos valores definidos como parametros base, ou seja,

temperatura da carga igual a 300 °C e vazao de propano de 10.000 kg/h.

1°) Temperatura da Carga: foram testados valores entre 100 °C e 350 °C,

variando 50°C a cada analise, e os resultados obtidos foram:

Tabela 17 - Analise de influéncia da temperatura da carga na extracdo com propano.

Temperatura (°C)

100,00 150,00 200,00 250,00 300,00 350,00
Pseudo componente Vazao Massica do Extrato (kg/h)
NBP[0]449* 16,85 16,84 16,84 16,83 16,81 16,78
NBP[0]488* 17,39 17,39 17,39 17,32 17,20 17,01
NBP[0]523* 40,40 41,15 41,64 41,72 41,36 40,55
NBP[0]553* 39,64 41,75 43,41 44 .47 44,79 44,33
NBP[0]585* 19,16 21,07 22,78 24,19 25,12 25,48
NBP[0]617* 4,90 5,68 6,45 7,18 7,78 8,20
NBP[0]649* 0,81 0,99 1,20 141 1,61 1,78
NBP[0]681* 0,11 0,14 0,19 0,24 0,29 0,34
NBP[0]718* 0,01 0,02 0,02 0,03 0,04 0,06
Total 139,26 | 145,04 | 149,91 | 153,40 | 155,01 | 154,52
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Vazédo massica do

Extrato (kgih) Influéncia da Temperatura

300,00

250,00

200,00

150,00

100,00

50,00

0,00 T T T T ]
100,00 150,00 200,00 250,00 300,00 350,00

Temperatura (°C)

Gréfico 6: Evolugdo da vazdo massica obtida em funcéo da temperatura da carga.

Observando a Tabela 17 e o Gréfico 6 € possivel notar que a temperatura da
carga € um parametro que afetou pouco no resultado final. E possivel notar uma
regido Otima préxima a temperatura de 300 C. Apesar da queda de rendimento
guando foram testadas temperaturas inferiores a 250 °C foi na faixa entre 100 °C e
200 °C que se extraiu a maior quantidade das fracdes leves do RAT, NBP[0]449 e
NBP[0]488. O aumento da temperatura até 300 °C representou um aumento no
rendimento massico, porém, aumento esse impulsionado pelas fracGes

intermediarias e pesadas do RAT.

2°) Vaz&o de Propano: este parametro foi mais dificil de ser definido, uma vez

que € possivel encontrar o uso de diferentes valores para a razéo solvente/carga na
literatura. Foi feita uma variacdo dessa razao de 5 até 20, o que representa uma
vazao massica de propano entre 5.000 kg/h e 20.000 kg/h, e os resultados obtidos

foram os seguinte:
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Tabela 18 - Andlise de influéncia da vaz&o de propano na extragao.

Vazéao de Propano (kg/h)
5.000,00 | 8.000,00 | 10.000,00 | 15.000,00 | 18.000,00 } 20.000,00

Pseudo componente Vazao Méssica do Extrato (kg/h)
NBP[0]449* 14,18 16,36 16,81 17,06 17,12 17,13
NBP[0]488* 10,53 15,32 17,20 19,64 20,38 20,61
NBP[0]523* 20,44 33,49 41,36 57,33 66,03 70,39
NBP[0]553* 20,92 34,74 44,79 64,16 81,00 90,96
NBP[0]585* 11,27 18,84 25,12 33,64 44,71 51,55
NBP[0]617* 3,26 5,56 7,78 9,39 13,17 15,54
NBP[0]649* 0,61 1,08 1,61 1,70 2,57 3,13
NBP[0]681* 0,10 0,18 0,29 0,26 0,43 0,55
NBP[0]718* 0,01 0,02 0,04 0,03 0,06 0,08

Total 81,34 125,58 155,01 203,21 245,47 269,93

\/azéo massica do
Extrato (kg/h)

300,00

250,00

Influéncia da Vazao de Propano

200,00

160,00 -

100,00

50,00

0,00
5.000,00

8.000,00

11.000,00

14.000,00
Vazao de Propano (kagfh)

17.000,00

20.000,00

Gréfico 7: Evolugéo da vaz@o massica obtida em funcéo da vazao de propano.

O Grafico 7 mostra a grande influéncia da vazao de propano na quantidade

de derivados do petréleo obtidos no extrato. De forma geral, quanto mais propano

injetado no fundo da coluna maior € a massa de derivados do petroleo obtida no

extrato.

Pela Tabela 18 é possivel analisar quais fragbes do petréleo sofrem mais

influéncia do aumento na vazao de propano. As fracbes mais leves, NBP[0]449 e

NBP[0]488, se aproximam de uma extracdo de 100% enquanto que as fracoes
intermediarias, NBP[0]523, NBP[0]553 e NBP[0]585 sofrem aumentos significativos.
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5.1.2 Extracdo com n-Pentano Supercritico

Na extracdo com n-pentano em condi¢Bes supercriticas foi estuda a influéncia

dos mesmos parametros da analise com propano. Para a analise de cada um dos

parametros, 0s demais permaneceram constantes e iguais aos valores definidos

como parametros base, ou seja, temperatura da carga igual a 300 °C e vazéo de n-

pentano de 8.000 kg/h.

1°) Temperatura da Carga: novamente foram testados valores entre 100 °C e

350 °C, e os resultados obtidos foram:

Tabela 19 - Andlise de influéncia da temperatura da carga na extragdo com
n-pentano.

Temperatura (°C)

100,00 150,00 200,00 250,00 300,00 350,00

Pseudo componente Vazao Méassica do Extrato (kg/h)
NBP[0]449* 17,10 17,10 17,10 17,10 17,10 17,10
NBP[0]488* 20,99 20,99 20,99 20,99 20,99 20,99
NBP[0]523* 86,44 86,44 86,44 86,44 86,44 86,44
NBP[0]553* 190,73 190,73 190,73 190,73 190,73 190,73
NBP[0]585* 251,17 251,17 251,17 251,17 251,17 251,17
NBP[0]617* 207,38 207,39 207,39 207,39 207,39 207,39
NBP[0]649* 121,22 124,42 124,96 125,05 125,05 124,61
NBP[0]681* 30,26 38,54 46,42 53,54 50,36 41,91
NBP[0]718* 6,97 8,64 10,32 12,06 12,01 11,11
Total 932,27 945,42 955,53 964,49 961,25 951,46
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Gréfico 8: Evolugdo da vazdo massica obtida em funcéo da temperatura da carga.

A analise da temperatura da carga apresentou comportamentos semelhantes

tanto na extragdo com propano quanto na extragcdo com n-pentano. O aumento da

temperatura resulta em um aumento de rendimento até o valor de 250 °C, depois

disso ao aumentar a temperatura da carga, a vazao de extrato obtida diminui. Esse

crescimento no rendimento ocorre devido a maior extracdo das fragbes mais
pesadas da carga, NBP[0]649, NBP[0]681 e NBP[0]718, e a queda na vazéo de

extrato para temperatura superiores a 250 °C ocorre gracas aos mesmos

compostos.

2°) Vazéo de n-Pentano:

Tabela 20 - Analise de influéncia da vazéao de n-pentano na extracao.

Vazéo de n-Pentano (kg/h)
3.000,00 | 5.000,00 | 8.000,00 | 10.000,00

Pseudo componente Vazao Massica do Extrato (kg/h)
NBP[0]449* 17,10 17,10 17,10 17,10
NBP[0]488* 20,89 20,99 20,99 20,99
NBP[0]523* 82,27 86,44 86,44 86,44
NBP[0]553* 150,37 190,68 190,73 190,73
NBP[0]585* 137,55 248,58 251,17 251,17
NBP[0]617* 75,96 163,45 207,39 207,40
NBP[0]649* 30,93 59,76 125,04 125,18
NBP[0]681* 11,37 20,49 49,74 65,03
NBP[0]718* 4,24 7,07 11,90 30,64

Total 530,68 814,57 960,51 994,68
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A ideia inicial era utilizar os mesmo valores de vazéo tanto para 0 propano
guanto para o0 n-pentano, porém, um problema foi encontrado durante essa analise.
Como as simulagdes com n-pentano resultaram em uma extracdo muito grande dos
derivados do petroleo, ao aumentar-se a sua vazao praticamente a totalidade da

carga passou a ser obtida na corrente extrato.

Desta forma, quando foi testada a vazdo de 15.000 kg/h de n-pentano o
software ndo conseguia encontrar uma solu¢do, uma vez que toda a carga estava
sendo extraida e a corrente rafinado tendia a zero. Este problema impossibilitou as
simulacdes para as vazoes de 15.000 kg/h, 18.000 kg/h e 20.000 kg/h, porém, para
gue a analise ndo fosse realizada apenas com trés pontos, uma simulacdo extra,

com 3.000 kg/h de n-pentano, foi realiza.

Vaémassica do Influénciada Vazédo de n-Pentano
xtrato (kg/h)

1.000,00

900,00

800,00

700,00

600,00 ———

500,00 : . : . . : .
3.00000 400000 500000 600000  7.00000  8.00000  9.00000  10.000,00

Vazéo de n-Pentano (kg/h)

Gréfico 9: Evolugdo da vazdo massica obtida em funcéo da vazao de n-pentano.

O Grafico 9 e a Tabela 20 mostram a elevada influéncia da vazdo de n-
pentano no processo de extragdo do RAT. Um fato a ser mencionado € que
conforme a vazao de n-pentano aumenta o residuo € praticamente solubilizado no
produto extrato, o que prejudica o processo uma vez que diminui a separacao entre

as fracdes mais e menos valiosas.
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5.1.3 Analises Complementares a Extracao

Foram estudados e analisados de forma complementar outros dois
parametros. A partir dos parametros base para o propano (Tcaga = 300 °C e vazéo
de propano de 10.000 kg/h) foram testados diferentes valores para a pressao de
operacdo da torre de extracdo, com o0 objetivo de analisar o comportamento da

corrente de 6leo desasfaltado.

Para os mesmos parametros base e propano como solvente, foi realizada
uma analise no processo de separacdo do solvente, tanto da corrente de extrato,
quanto da corrente rafinado. Essas duas analises complementares foram realizadas
apenas para 0 processo de extragdo com propano, uma vez que 0 mesmo pareceu

ser mais interessante do ponto de vista da qualidade dos produtos obtidos.

1°) Pressdo de Operacdo da Torre de Extracdo: foram realizados 10 testes

diferentes para os valores da pressao de topo e de fundo da torre de extracéo, e

cada par de colunas do Grafico 10 representa um dos testes realizados

As colunas azuis indicam a pressdao no topo, nunca superiores as colunas
vermelhas, que indicam a pressdo no fundo. O eixo vertical da esquerda indica as
pressdes escolhidas. Ja o eixo vertical da direita representa a vazao massica obtida

de 6leo desasfaltado em cada teste realizado, detalhada pelo gréfico verde.

O par de colunas numero 4 representa a configuracdo escolhida para as
simulacdes, presséo de topo de 11.000 kPa e presséo de fundo de 11.500 kPa.
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Presséo Vazéio massica

(kPa) Influénciada Pressdo de Operagéo da Torre de Extragao (kgh)

13.000,00 240,00
mmPresséo de Topo (kPa) mmPresséo de Fundo (kPa) ~+-Vazio de Oleo Desasfaltado (kg/h)

- 220,00
12.500,00

- 200,00

12.000,00

- 180,00
156,80 157,35

- 160,00

11500,00
- 140,00
11.000,00 | - 120,00
- 100,00
10.500,00 -
- 80,00
10.000,00 - - 60,00
- 40,00
9.500,00 |
- 20,00

9.000,00 - + 0,00

”

Casos analisados

Gréafico 10: Testes para avaliar a influéncia da presséo de operagéao da torre de extragéo.

Observando o caso 4, que foi o utilizado nas simulacdes, e 0o 3 € possivel
notar que uma pressao maior no fundo da torre de extracdo nao altera
significativamente a vazdo de 6leo obtida. Outra observacdo possivel a partir do
Grafico 10 é que quanto maior for a presséo no topo da torre maior sera a vazao de

Oleo obtida. Porém, geralmente maiores vazdes significam perda em qualidade.

O acréscimo na vazdo de Oleo desasfaltado obtida nos processos com
maiores pressfes de topo pode ser explicado pelo aumento da temperatura nessa
regido da torre, efeito intrinseco ao aumento da pressédo. Temperaturas maiores no
topo da coluna resultam numa diminuicdo da densidade e da viscosidade das
fracbes do petroleo, o que facilita o processo de solvatacdo destas por parte do

solvente.

Uma pequena comparacgdo foi realizada de forma a analisar a qualidade dos
produtos obtidos. A configuracdo utilizada nas simulacbes, caso numero 4, foi
comparada ao caso nimero 5, que simboliza uma torre com Pyp, = 11.500 kPa e
Pfundo = 11.500 kPa.
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Vazao massica de cada pseudo componente (kg/h)

60,00
u Torre usada nas simulagdes

mCaso5 do Grafico 10

4000

30,00

20007 4677 1686 1

1000

——

0,00 . : : : : : : :
NBP[0]449* NBP[0]488* NBP[0]523* NBP[0]553* NBP[0]585* NBP[0]617* NBP[0]649* NBP[0]681* NBP[0]718*

Gréfico 11: Comparacédo entre os pseudos componentes de cada éleo desasfaltado.

Observando o Grafico 11 é facil notar que as fracdes intermediarias,
principalmente NBP[0]523, NBP[0]553 e NBP[0]585 que geram o aumento da vazéo
massica de Oleo desasfaltado. Ao utilizar coluna de extracdo com maiores pressdes
de topo, o RAT diminui de densidade e viscosidade, 0 que aumenta a capacidade do
solvente de extrair estas fragdes mais pesadas. Matematicamente, isto resulta em
um rendimento maior do processo, porém, quimicamente, representa um 6leo

desasfaltado de pior qualidade.

2°) Etapa de separacdo do solvente: Depois da obtencdo das correntes

extrato e rafinado, foi realizada uma pequena analise do processo de separacao do
solvente. Duas etapas compdem esse processo, a passagem por um trocador de
calor e a separagdo propriamente dita em um tanque de flash. O objetivo é realizar
uma andlise das correntes de topo (solvente recuperado) e fundo (fracbes do

petréleo) em diferentes condi¢cdes operacionais no trocador e no tanque de flash.

Para a separacdo da corrente de extrato, definiu-se que o trocador2 iria
aguecer essa corrente até 180 °C e o flashl trabalharia com uma queda de pressao
de 10.000 kPa. Tais condigbes foram especificadas na seccdo 4.3.1, mais
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precisamente na Figura 18. A decisdo por estas condi¢cdes foi feita apds alguns

casos serem testados e analisados.

O primeiro parametro testado foi como o trocador2 deveria operar. O Gréafico
12 apresenta as vazGes massicas do propano, e dos dois pseudos componentes
mais leves, na corrente solvente recuperadol em funcdo da operacdo escolhida

para o trocador2.

4 o i Vazido massica d
gL o Vazées Massicas no Solvente Recuperado1 x Atuagio do Trocador2 el

2 00E-01 10.000,00

9.890.88 9.88992

mmNEP[0}440 mmNBP[OJ488° —Propano | gsgo.0

1,50E-01

1,33E01

9.000,00

1,00E01 +——— - 8.500,00

8.000,00

5,00E-02

- 750000

182602 7.541.38

1,32E-03 1,00E-04 2,58E-08 5,89E-10
1443°C > 2200"C 1443°C->180°C 1443°C > 1100°C
Atuagdo do Trocador2

0,00E+00 + 7.000,00

Grafico 12: Analise das vazdes massicas obtidas no solvente recuperadol em funcédo da operagéo do trocador2.

A primeira operacdo testada para o trocador2 foi um aquecimento até
220,0 °C. Seguindo tal procedimento obteve-se uma corrente de solvente
recuperadol com 9.890,88 kg/h de propano, porém com uma vazdo do pseudo
componente NBP[0]449 de 0,133 kg/h.

O segundo teste, um aquecimento até 180,0 °C, forneceu uma vazao de
propano de 9.889,92 kg/h e uma vazédo de NBP[0]449 de 0,0013 kg/h.

No terceiro teste a corrente de extrato foi resfriada até 110 °C, resultando em
uma pureza elevada, com vazdo de NBP[0]449 de 2,58*10® kg/h, porém, com uma

vazéao de propano de apenas 7.541,38 kg/h.

Diante dessa dualidade entre recuperar mais propano ou manter o0 grau
pureza do mesmo, optou-se por realizar a operacao intermediaria, aquecendo a

corrente de extrato até 180,0 °C antes de entrar no tanque de flash.
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Vazio méassica de Vazdes Massicas no Solvente Recuperado1 x Queda de Pressdo no Flash1  vazsomassicade
pseudo componente (kg'h) propano (kgih)

5,00E-02 9.900.00

4 50E-02 -
mmMNEP[0]449° me=NBP[0]488" -+~Propano
400E02 9.806,00

349E-02
3,50E-02

3,00E-02

9.892,00
250602 —
998992

2,00E-02 9.888.00

150602 Ll

1,00E-02

9.884,00
6,27E-03

637E-03

5,00E03

6 BSE-04 _‘t Tia 1,00E-04

0.00E+00 9.880,00

8.000,00 9.000,00 10.000,00
Queda de Presséo no Flash1 (kPa)

Grafico 13: Analise do efeito da queda de presséo no flashl.

A analise do Gréfico 13 indica que, quanto maior for a queda de pressdo no
flashl, maior sera a vazao massica de propano recuperado. Além disso, outro fato
positivo € que a pureza desse solvente serd maior, uma vez que a vazao massica

dos pseudos componentes diminui com o aumento da queda de pressao.

Apenas os dois pseudos componentes mais leves foram analisados, tanto
para a operacéo do trocador2 quanto para a escolha da queda de presséo do flash1,
porque 0s demais seguem 0 mesmo comportamento e apresentam vazdes massicas

bem inferiores.

Para a recuperacdo do propano presente na corrente rafinado decidiu-se
operar com um aquecimento até 180,0 °C no trocador3 e uma queda de presséo de
10.500 kPa no tanque flash2. Os testes realizados indicaram que essas condi¢des

seriam as ideais.

O Gréfico 14 apresenta diferentes condi¢des de operacdo para o trocador3 e
as vazOes de propano, e dos quatro pseudos componentes mais leves, obtidas na

corrente solvente recuperado2.
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Vazdo massica de Vazoes Massicas no Solvente Recuperado2 x Atuagao do Trocador3 Vazio méassica de
pseudo componente (kg/h) propano (kg/h)
7,00E-04 120,00
mmNBP[0J449" == NEP[0]488" mmNBP[0]523

mmNBP[0]553 Propano
6,00E-04 576E04 110,00

100,79 98,89
5,00E-04

100,00

4,01E-04
4,00E-04 -

90,00

3,00E-04 - 80,00

2,61E-04

2,00E-04 -

70,00

1,23E-04

1,00E-04 60,00

3,39E05 9,93E-07

8,63E-07
1,79E -0 8,09E-07 3,73E-07

0,00E+00 -

T 50,00
171,38°C -> 220,0 °C 171,38°C -> 180,0 °C 171,38°C -> 140,0 °C

Atuagéo do Trocador3

Gréfico 14: Andlise das vazdes massicas obtidas no solvente recuperado2 em funcéo da operagéo do trocador3.

A primeira operacdo testada para o trocador3 foi um aquecimento até
220,0 °C. A corrente solvente recuperado2 apresentou vazao massica de propano
de 101,84 kg/h e uma vazao do pseudo componente NBP[0]523 de 5,76*10™ kg/h.

O segundo teste, um aquecimento até 180,0 °C forneceu uma vazédo de
propano de 100,79 kg/h com uma vazdo de NBP[0]523 de 3,39*10™ kg/h.

Ja o ultimo teste, quando se resfriou a corrente de rafinado até 140 °C,
resultou numa corrente de solvente recuperado2 com vazdo de NBP[0]523 de

9,93*10" kg/h e com uma vaz&o de propano de 98,89 kg/h.

Essa analise possui 0 mesmo tipo de dualidade encontrada na separagédo do
propano da corrente extrato e, novamente, foi mantido um valor intermediario,
evitando a perda excessiva de propano e uma contaminacdo significativa com as

fracOes extraidas da carga.

Na sequéncia, foi testada qual seria a melhor queda de presséo para o flash2.
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Vazdo massica de Vazées Massicas no Solvente Recuperado2 x Queda de Pressdo no Flash2 Vazéio massica de
pseudo componente (kg/h) propano (kg/h)
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Grafico 15: Analise do efeito da queda de presséo no flash2.

O Grafico 15 apresenta comportamento similar ao Grafico 13, quanto maior a
gueda de presséo no flash maior serd a vazao de propano recuperado e melhor sera
a sua qualidade. O estudo do processo de separacdo do propano na corrente
rafinado foi feito somente para os quatro pseudos componentes mais leves, porque
h& maior concentragdo da fragdo intermediaria nesta corrente, e a analise com
apenas o0s dois primeiros componentes ndo representaria fielmente o

comportamento dos pseudos componentes.

7z

Foi verificado que 99% do solvente € recuperado durante as etapas de
separacdo. O solvente recuperadol apresenta uma vazéo de 9.890 kg/h, enquanto
gque o0 solvente recuperado2 tem vazdo de aproximadamente 100 kg/h. A
concentracdo dos pseudos componentes merece mais atencdo no solvente

recuperadol, pois no solvente recuperado? as concentracdes s&o préximas a 107

Para finalizar a analise acerca da recuperacdo do propano, o Grafico 16
mostra o propano recuperado e quanto foi perdido nas correntes de 6leo

desasfaltado e piche.
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Gréfico 16: Fragao de propano recuperada.

Como foi dito, a etapa de recuperacéo de solventes € um fator extremamente
vantajoso nos processos de extracdo com solventes em estado supercritico, e tal
afirmacdo pode ser comprovada pela elevada fracdo de propano recuperada no

processo.
5.2 Destilagcao a Vacuo

O procedimento realizado foi o0 mesmo da extracdo, foram definidos
parametros base para as simulagfes e escolhidas varidveis para o estudo de suas

influéncias sobre o sistema.

Os parametros variaveis para a destilacdo a vacuo foram as vaz6es massicas
do vapor diluente, vapor de arraste e a vazao molar da retirada lateral anexa a
coluna. O estudo de verificacdo da influéncia de uma variavel foi realizado mantendo

as outras duas constantes e iguais aos valores base.

Tabela 21 — Parametros base para a destilacao a vacuo.

Parametros base
Temperatura Presséo Vaz&o massica Vazao molar
(°C) (kPa) (kg/h) (kgmol/h)
Vapor Diluente 200,00 1.000,00 1.000,00 -
Vapor de Arraste 200,00 1.000,00 1.000,00 -
Retirada Lateral - - - 5,00
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1°) Vazdo massica do Vapor Diluente: alterou-se a vazao massica do vapor

diluente entre 200,00 e 2.000,00 kg/h, e os resultados foram:

Tabela 22 — Andlise de influéncia da vazao massica do vapor diluente.

Vazéo do Vapor Diluente (kg/h)
200,00 ] 500,00 | 1.000,00 | 1.500,00 | 2.000,00
Pseudo componente Vazao Massica do Destilado (kg/h)
NBP[0]449* 17,10 17,10 17,10 17,10 17,10
NBP[0]488* 20,99 20,99 20,99 20,99 20,99
NBP[0]523* 86,34 | 86,34 86,33 86,34 86,36
NBP[0]553* 188,88 | 189,09 189,29 189,51 189,94
NBP[0]585* 27,52 38,69 64,02 107,87 194,88
NBP[0]617* 0,01 0,02 0,02 0,05 0,21
NBP[0]649* 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
NBP[0]681* 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
NBP[0]718* 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Total 340,84 | 352,23 377,75 421,86 509,48

Vazéo massica de
Destilado (kgih)

1.000,00

Influéncia da vazédo do Vapor Diluente

900,00
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600,00
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400,00

300,00

200,00

100,00

0,00
0,00
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1.200,00

Vazédo massica do Vapor (kg/h)

1.600,00

2.000,00

Grafico 17: Evolugao da vazao de destilado obtido em fungéo da vazdo massica do vapor diluente.

Observando o Gréfico 17, foi verificado que quanto maior a vazdo de vapor

diluente, maior é a vazao de destilado obtida. A Tabela 22 mostra que esse aumento

é devido ao crescimento significativo da vazdo do componente intermediario

NBP[0]585*.

71



A adicdo de vapor d’agua ao RAT, além de facilitar no seu transporte, atua
para facilitar a transferéncia de calor dentro da coluna de destilacdo. A mistura que
compdem a alimentacdo apresenta densidade e capacidade calorifica inferior ao
RAT puro, 0 que resulta em um processo de aquecimento mais facil das fracdes do

petréleo e, consequentemente, em vazdes de destilado maiores.

2°) Vazéo massica do Vapor de Arraste: a analise realizada foi semelhante a

anterior. A vazdo massica de vapor de arraste foi alterada entre 200,00 kg/h e
2.000,00 kg/h e apresentou os seguintes resultados:

Tabela 23 - Andlise de influéncia da vazao méssica do vapor de arraste.

Vazédo do Vapor de Arraste (kg/h)
200,00 500,00 1.000,00 1.500,00 2.000,00
Pseudo componente Vazao Méssica do Destilado (kg/h)
NBP[0]449* 17,10 17,10 17,10 17,10 17,10
NBP[0]488* 20,99 20,99 20,99 20,99 20,99
NBP[0]523* 86,35 86,37 86,33 86,29 86,30
NBP[0]553* 189,13 189,45 189,29 189,23 189,69
NBP[0]585* 27,57 38,79 64,03 107,62 194,00
NBP[0]617* 0,01 0,01 0,02 0,05 0,23
NBP[0]649* 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
NBP[0]681* 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
NBP[0]718* 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Total 341,16 352,71 377,77 421,28 508,31

A andlise de influéncia da vazdo massica do vapor de arraste foi
extremamente semelhante a analise com relagdo com vapor usado na diluicdo do
RAT. H& uma tendéncia de crescimento da vazdo do pseudo componente
NBP[0]585. Os valores de vazao total de destilado e o comportamento do Grafico 18

indicam que as simula¢des deram resultados semelhantes.

72
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Grafico 18: Evolugao da vazao de destilado obtido em fungéo da vaz@o massica do vapor de arraste.

3°) Vazao molar da Retirada Lateral: a ultima analise realizada na simulacéo a

vacuo foi referente & vazdo molar da retirada lateral que ocorria no terceiro estagio

da Coluna e atuava de forma semelhante a um condensador.

Tabela 24 — Andlise de influéncia da vazao molar da Retirada Lateral.

Vazao Molar da Retirada Lateral (kgmol/h)
3,00 4,00 5,00 6,00 7,00
Pseudo componente Vazao Méssica do Destilado (kg/h)
NBP[0]449* 17,10 17,10 17,10 17,10 17,09
NBP[0]488* 20,99 20,99 20,99 20,98 20,95
NBP[0]523* 86,44 86,42 86,33 85,87 28,04
NBP[0]553* 190,72 190,58 189,29 33,12 0,03
NBP[0]585* 251,15 250,63 64,02 0,02 0,00
NBP[0]617* 207,36 201,14 0,02 0,00 0,00
NBP[0]649* 125,13 2,72 0,00 0,00 0,00
NBP[0]681* 64,41 0,00 0,00 0,00 0,00
NBP[0]718* 2,01 0,00 0,00 0,00 0,00
Total 965,31 769,59 377,77 157,09 66,12
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Gréfico 19: Evolucdo da vazao de destilado obtido em fungéo da vazédo molar da retirada lateral.

O Grafico 19 mostra que a influéncia da retirada lateral na vazéo de destilado
obtida é maior do que a influéncia das vaz6es massicas do vapor diluente e do vapor

de arraste.

Em uma primeira analise, o Gréafico 19 mostra que o ideal seria utilizar a
menor vazao para a retirada lateral, porém, diante de uma anélise mais detalhada da
Tabela 24 é verificado que a vazdo da retirada lateral tem grande influéncia na

qualidade do destilado obtido.

Uma vazao molar de 3,00 kgmol/h para a retirada lateral, por exemplo, resulta
num destilado muito similar ao RAT, carga da coluna de destilacdo, o que nédo é
vantajoso, pois ndo separa as frac6es do residuo de maior valor agregado. A vazéo
molar de 7,00 kgmol/h fornece uma quantidade pequena de destilado, porém

composto apenas das fracdes mais leves do RAT.

A decisdo entre quantidade x qualidade, como em inUmeros processos
qguimicos, deve levar em conta outros fatores, como questbes econbémicas,

processos de downstream, tratamento de residuos e legislagdes vigentes.
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5.3 Comparacéo e Andlise de Qualidade

E importante realizar uma andlise para comparar os produtos dos dois

processos e fazer as respectivas consideracoes.

5.3.1 Oleo Desasfaltado

Nas simulagBes de extracdo com fluidos supercriticos foi verificado que o
aumento da vazdo do produto extrato, que gera a corrente Oleo desasfaltado,
provocaria uma perda na qualidade da mesma, pelo aumento da vazdo dos pseudos

componentes mais pesados.

A analise das condi¢Bes ideais de operagdo busca sempre aumentar o
rendimento do processo, mas sem deixar de atender as especificacdes de qualidade
do produto final. Com este objetivo foi realizada uma comparacéo entre a curva de
destilacdo do Oleo desasfaltado obtido durante as simulacbes e a curva de
destilacdo da alimentacdo de uma unidade de craqueamento fluido catalitico (FCC),
dada na Tabela 13.
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Grafico 20: Curvas ASTM D86 para o 6leo desasfaltado obtido com diferentes vazées massicas de propano.

75



Como o parametro de maior influéncia na producéo do Oleo desasfaltado no
processo de extracdo com fluidos supercriticos foi a vazéo de solvente, foi o primeiro
a ser analisado. O Grafico 20, foi elaborado com as curvas de destilagdo do 6leo
desasfaltado obtido para diferentes vazdes de propano, mantendo temperatura da
Carga constante (Tcaga = 300 °C). A curva preta representa um exemplo de corrente
gue pode ser enviada a unidade FCC. O Gréfico 20 mostra que quanto menor for a
vazao de solvente utilizada mais proximo o 6leo desasfaltado obtido fica da corrente
de alimentacao da unidade FCC. Isto ocorre porque o0 aumento da vazao de solvente
extrai uma quantidade maior das fracbes mais pesadas, que apresentam maior
dificuldade de craqueamento e, além disso, geralmente possuem concentracao
maior de contaminantes, que podem diminuir a vida util do catalisador do reator da
unidade FCC.
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Grafico 21: Curvas ASTM D86 para o 6leo desasfaltado obtido com diferentes temperaturas da carga na extragdo com

propano.

No Grafico 21 sdo apresentadas as curvas do Oleo desasfaltado obtido com
diferentes temperaturas da carga, mantida a vazao de propano constante e igual a
5.000 kg/h. E possivel observar que, mesmo em baixas temperaturas, o processo de
extracdo do RAT utilizando propano em estado supercritico como solvente resulta

em um O6leo desasfaltado similar a corrente de alimentagédo de um FCC.
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Analise das curvas entre para o 6leo desasfaltado obtido na extragdo com n-

pentano e a curva de referéncia do 6leo para a unidade de FCC.

Temperatura _ z
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Gréfico 22: Curvas ASTM D86 para o 6leo desasfaltado obtido com diferentes vazées massicas de n-pentano.

O Gréfico 22 segue a mesma tendéncia que o Grafico 20, quanto menor a
vazao de solvente melhor o 6leo obtido. A vazao de n-pentano foi mantida em 3.000
kg/h e foram geradas as curvas de destilagdo para diferentes temperaturas da carga
(Gréfico 23).
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Grafico 23: Curvas ASTM D86 para o 6leo desasfaltado obtido com diferentes temperaturas da carga na extragdo com n-

pentano.
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Na analise do Grafico 23 é possivel notar que as alteracdes na temperatura
da carga ndo foram capazes de aproximar a curva de destilacdo do Oleo

desasfaltado obtido com a curva utilizada como referéncia para a unidade de FCC.

Podemos concluir que o n-pentano ndo apresenta as caracteristicas
necessarias para 0 USO nesse processo, uma vez este solvente ndo foi capaz de

separar com eficacia as fracdes mais leves das fracdes pesadas do RAT.

5.3.2 Destilado

Neste caso, a curva utilizada como referéncia foi gerada a partir da Tabela 14,
com os dados de diferentes gasoleos de vacuo produzidos em refinarias. Foi iniciada
a analise com o parametro de maior influéncia sobre o resultado final, a vazdo molar

da retirada lateral que ocorre na coluna.
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Grafico 24: Curvas ASTM D2887 para o destilado obtido com diferentes vazées molares de retirada lateral.

As curvas em preto no Grafico 24 representam o0s trés tipos de gasoéleo
obtidos na literatura. Observando as curvas coloridas é possivel notar que quanto
maior for a vazao da retirada lateral, curva vermelha, mais proxima a composicéo do

destilado fica da composicao do gasoleo de vacuo produzido nas refinarias.
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Isto pode ser explicado pela operacdo do trocador de calor anexo a coluna de
destilacdo. O aumento da retira lateral significa que uma quantidade maior de massa
esta sendo direcionada para o trocador, resfriada e retornando a coluna. O aumento
da quantidade de massa que retorna a coluna depois de ter sido resfriada, € um
acréscimo ao processo de condensacdo no topo da coluna, o que torna a destilacdo
mais seletiva as fracoes leves do RAT e deixa o destilado mais semelhante ao

gasoleo de véacuo.

Analisada a influéncia da vazdo molar da retirada lateral, foi realizado um

estudo sobre o efeito da vazdo massica de vapor de arraste no destilado obtido.
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Gréfico 25: Curvas ASTM D2887 para o destilado obtido com diferentes vazbes méssicas de vapor de arraste.

O Gréfico 25 mostra que quanto menor foi a vazdo do vapor de arraste
utilizada, a composicédo do destilado obtido fica mais préxima da composicdo do

gasoéleo de vacuo.

Foi verificada a influéncia que o aumento da vazao do vapor de arraste, e do
vapor diluente, exerce no aumento da vazao do pseudo componente intermediario
NBP[0]585, e é este fato que distancia a curva ASTM D2887 do destilado obtido da
curva do gasoOleo de vacuo, quanto menor for a concentracdo das fracOes

intermediarias e pesadas maios préximo o destilado fica do gasoleo das refinarias.
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5.3.3 Comparacao Final

Para finalizar este capitulo de resultados, depois de véarias andlises de
influéncia, tanto quantitativa quanto qualitativa, resta apenas uma comparacéao geral
entre os dois processos que foram estudados, a extragdo com solvente nas

condicdes supercriticas e a destilagado a vacuo.

Para tal comparagéo, foram utilizados os parametros base citados ao longo
deste capitulo, Tabela 15 para o processo de extracdo e Tabela 21 para a destilacédo
a vacuo. Além disto, ndo foram utilizados dados da extragdo com n-pentano visto
que os resultados obtidos com esse solvente ndo possuirem as caracteristicas

desejadas.
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Gréafico 26: Curvas ASTM D2887 para o 6leo desasfaltado e para o destilado utilizando os parametros base.
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Tabela 25 — Comparacéo final entre os produtos obtidos.

Oleo .
Desasfaltado Destilado
Pseudo componente Vazao Méssica (kg/h)
NBP[0]449* 16,77 17,10
NBP[0]488* 16,98 20,99
NBP[0]523* 40,67 86,33
NBP[0]553* 44,56 189,29
NBP[0]585* 25,54 64,02
NBP[0]617* 8,17 0,02
NBP[0]649* 1,76 0,00
NBP[0]681* 0,34 0,00
NBP[0]718* 0,05 0,00
Total 154,84 377,77
Rendimento 15,48% 37,78%

De acordo com o Grafico 26 e a Tabela 25 foi verificado que as curvas ASTM
D2887 dos produtos obtidos sdo semelhantes e que o rendimento massico da

destilacdo a vacuo foi maior que o dobro do rendimento da extracéo.

O destilado apresentou maior vazao massica devido aos compostos
intermediarios NBP[0]523, NBP[0]553 e NBP[0]585, e este fator resultou no maior

rendimento observado na Tabela 25.

O processo de extracdo com propano apresentou maior dificuldade para
extrair estas fracdes intermediarias do RAT. Nem mesmo a utilizacdo de uma razao
solvente/carga de 20:1 foi capaz de extrair quantidades significativas das fracfes
intermediarias devido as suas caracteristicas fisico quimicas, como massa molecular

e densidade do solvente escolhido.
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Capitulo VI = CONCLUSOES

Pela andlise das simulacfes realizadas e dos resultados obtidos a partir dos

processos de separacdo: extragcdo com solvente em condi¢cdes supercriticas e

destilacdo a vacuo, podemos concluir:

Extracdo com Fluido Supercritico

De acordo com a vazao de solvente temos produtos de composicoes
diferentes. A medida que aumenta a vaz&o do solvente em condicdes
supercriticas o produto extrato conterd fracdes de cadeia molecular
maior;

Foi verificado que 99% do solvente pode ser recuperado durante as
etapas de separacao, na extracdo do RAT utilizando o propano como
solvente;

Foi verificado que o aumento da vazdo do produto extrato, que resulta
na corrente de O6leo desasfaltado ap6s a separacdo do solvente,
provocaria uma perda na qualidade da corrente extrato, devido ao
aumento da vazéo dos pseudos componentes mais pesados;

O processo de extragcdo com propano apresentou maior dificuldade
para extracdo das fracGes intermediarias do RAT. Nem utilizando uma
razdo solvente/carga de 20:1 foi possivel extrair quantidades
significativas destas fracoes;

O n-pentano em condicbes supercriticas nao apresenta as
caracteristicas necessarias para 0 uso no processo de extracdo, uma
vez que este solvente ndo foi capaz de separar com eficiéncia as

fracOes mais leves das fracOes pesadas do RAT.

Destilagéo a Vacuo

A influéncia que o aumento da vazéo do vapor de arraste, e do vapor
diluente, exerce é o aumento da vazdo dos pseudos componentes

intermediarios. Este fato aumenta a distancia entre a curva ASTM

D2887 do destilado obtido da curva do gasoleo de vacuo;
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» Quanto maior for a vazado da retirada lateral mais semelhante a
composicdo do destilado fica da composicdo do gasoOleo de vacuo
produzido nas refinarias, para o caso da destilacdo a vacuo deste RAT,;

» As curvas ASTM D2887 dos produtos obtidos pelos processos de
separacdo estudados sdo semelhantes e o rendimento massico da
destilacdo a vacuo foi maior que o dobro do rendimento da extracdo

com fluido em condi¢des supercriticas.

Percebe-se que o equilibrio entre a quantidade de produto obtida e qualidade
do mesmo é determinante nos processos estudados, assim como na maioria dos
processos quimicos realizados. Diante disto, qualquer decisdo deve ser tomada

baseada em analises complementares.

E impossivel tomar uma decis&o entre uma planta de extracdo com solvente
supercritico e uma de destilacdo a vacuo sem antes realizar um estudo técnico,
econdmico e ambiental das mesmas. Cada uma possui vantagens e desvantagens,

e somente com analises elaboradas que é possivel tomar uma deciséo.

O levantamento econdmico comparativo entre os dois processos, o custo dos
equipamentos, uso de utilidades e gasto com matéria-prima é um tema interessante

para pesquisas futuras.

Além da analise econémica, um estudo de otimizacao do processo e de como
seriam as etapas de downstream, tanto do 6leo desasfaltado quanto do destilado,

sao outros dois temas interessantes para novas pesquisas.

De maneira geral, novas tecnologias que buscam melhorar a qualidade do
produto final e diminuir a geracdo de efluentes sdo sempre bem-vindas, e seus

estudos devem ser incentivados.
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