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RESUMO

O processamento de petroleo e seus derivados é analisado pela aplicacdo combinada e
sistematica da Primeira e da Segunda Lei da Termodinadmica, analise exergética, permitindo a
localizagé@o dos principais processos destruidores da capacidade de realizacdo de trabalho ao
longo da cadeia de processamento. Apds a localizacdo das irreversibilidades, diversas opgdes
para melhoria dos processos sdo avaliadas. A exergia consumida nos processos € dividida em
renovavel e ndo renovavel e posteriormente repartida, junto com as respectivas emissdes de
CO,, entre as diversas correntes de cada unidade de processamento. Para uma reparticao
racional dos fluxos exergéticos e de CO,, a analise exergoecondmica foi utilizada. Um
sistema, que permite interacdes ciclicas entre a cadeia produtiva dos principais combustiveis
utilizados no Brasil e a producdo de eletricidade, foi elaborado a fim de permitir uma
comparacao entre os diversos combustiveis levando em consideracdo toda a cadeia produtiva.
Esta comparacdo estd fundamentada no consumo de exergia renovavel e ndo renovavel e nas
emissdes de CO,. Pode-se concluir que o coque de petroleo é o combustivel que mais emite
CO,, em seguida, encontram-se o carvdo e a gasolina. O diesel hidrotratado vem apos a
gasolina, devido principalmente ao consumo de hidrogénio pelo hidrotratamento. Embora o
diesel convencional emita mais SOx e NOy, este diesel exige menos exergia ndo renovavel e
emite menos CO, que o diesel hidrotratado. O hidrogénio, se produzido da forma
convencional (reforma a vapor de hidrocarbonetos leves), € o combustivel mais intenso em
exergia ndo renovavel e com emissdo de CO, proxima ao valor da gasolina e maior que o
valor obtido para o diesel convencional. O etanol se mostra uma boa alternativa ao uso dos
derivados de petroleo, mesmo considerando configuracbes tipicas para as usinas

sucroalcooleiras.

Palavras-chave: Analise Exergética. Analise Exergoecondmica. Combustiveis. Derivados de

Petroleo. Exergia. Petroleo. Refinaria. Refino de Petrdleo.



ABSTRACT

The oil processing is analyzed by the combined and systematic application of the First and
Second Laws of Thermodynamics, exergy analysis, allowing the location of the processes
responsable for the main destructions of work capability along the processing chain. After the
location of irreversibilities, several options for improving processes efficiency are evaluated.
The exergy consumed in the processes is divided into renewable and non-renewable and then
distributed, along with their CO, emissions, among the various currents of each processing
unit. For a rational distribution of the exergy and CO, flows, exergoeconomy analysis takes
place. A system that allows cyclical interactions between the productive chain of the main
fuels used in Brazil and electricity production, is designed to allow the comparison among
different fuels taking into account the entire production chain. This comparison is based on
renewable and non-renewable exergy consumption and CO, emissions. It can be concluded
that the petroleum coke is the fuel that emits more CO, followed by coal and gasoline. The
hydrotreated diesel comes after gasoline, mainly due to the consumption of hydrogen for
hydrotreating. Although conventional diesel emit more NOy and SOy, this diesel requires less
non-renewable exergy and emits less CO, than hydrotreated diesel. Hydrogen, if produced in
the conventional way (steam reforming of light hydrocarbons) is the fuel most intense in non-
renewable exergy consumption and has CO, emission near the value of gasoline and higher
than the value obtained for conventional diesel. Ethanol is a good alternative to the use of

petroleum derived fuels, even considering typical configurations for sugarcane mills.

Keywords: Exergy Analysis. Exergoeconomy Analysis. Fuels. Oil Products. Exergy. Oil.
Refinery. Oil Refining.
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1. INTRODUCAO

1.1. FORMACAO DO PETROLEO

Petroleo esta sendo continuamente criado e destruido (MILLER, 1996). De acordo com Hook
et al. (2010), duas teorias geoldgicas tentam explicar como o petréleo é formado: a Teoria
Biogénica e a Teoria Abiética. A Teoria Biogénica defende que o petréleo é originario de
matéria organica produzida com utilizacdo da energia solar por meio da fotossintese e
transformada em petroleo como auxilio do calor transferido pelo magma, Fig.1.1. Enquanto a
Teoria Abidtica, ou abiogénica, declara que o petroleo se origina de processos ndo bioldgicos
que ocorrem a alta pressdo e temperatura, como as encontradas nas proximidades do manto
terrestre, nas quais o equilibrio quimico favorece a sintese de hidrocarbonetos. O primeiro
grande defensor da Teoria Abidtica foi o cientista Russo Mendeleev (1877 a 1902), que
propbs que o petrdleo é formado por reacdes entre carbonatos de ferro e agua em regides
préximas ao manto terrestre. Apesar das duas teorias possuirem respaldo cientifico, a Teoria
Biogénica € a mais aceita devido & falta de descobertas comerciais de origem abiotica.

. Sol

Pl
~= Matéria orgénica

_--_IF _.

&

- Petrileo

Figura 1.1 - Esquema representativo da origem biogénica do petroleo.

Nada impede porém, que as duas teorias sejam verdadeiras, ou mesmo que petroleo abidtico
tenha suas caracteristicas modificadas durante o periodo de migragdo e acumulagdo em rochas

reservatorio. De uma forma ou de outra, 0 processo de geracdo de petréleo é continuo e a



maioria dos defensores das duas teorias concorda que a taxa do processo atual de extracdo é
aparentemente muitas vezes superior a taxa de geracdo. Este mesmo raciocinio pode ser
empregado aos combustiveis ditos "renovaveis”, que, se consumidos a uma taxa maior do que
a taxa natural de reposicdo, causardo desequilibrio no ecossistema por meio da degradacgéo do

solo e comprometimento da biodiversidade do planeta.

1.2. PRODUCAO DE PETROLEO (UPSTREAM)

O petroleo é extraido da rocha reservatorio por elevagdo natural nos pogos surgentes, ou por
meio de meétodos artificiais de elevacdo, como listado por Thomas (2001):

1. Gas lift: no qual gas comprimido é utilizado para aumentar a pressdo no poco
facilitando assim a elevacédo do petroleo;

2. Bombeamento centrifugo submerso: no qual a energia € transmitida através de um
cabo elétrico para o fundo do poco, de onde a energia elétrica é transmitida para a
bomba centrifuga que, por sua vez, transmite a energia ao fluido;

3. Bombeamento mecénico com hastes: método mais utilizado em todo o mundo, no
qual o movimento rotativo de um motor é transformado em alternativo em uma
unidade de bombeamento localizada préxima a cabeca do po¢o. Uma coluna de hastes
transmite 0 movimento alternativo para o fundo do pogo, acionando uma bomba que
eleva os fluidos produzidos pelo reservatorio para a superficie;

4. Bombeamento por cavidades progressivas: neste método, a transferéncia de energia
para o fluido é feita por uma bomba de cavidades progressivas que trabalha imersa no

POGO;

A escolha do método de elevagéo esta relacionada a profundidade do poco, viscosidade e

composicao do fluido produzido, que normalmente contém dleo, agua, gas e areia.

Apos a elevacgdo do fluido produzido, o mesmo € direcionado ao processamento primario que
pode ocorrer no mar, offshore, ou em terra, onshore. O processamento primario, segundo
Cardoso (2005), tem como finalidades:

1. Promover a retirada de parte das impurezas em suspenséo;

2. Tratar a &gua produzida de modo a devolvé-la livre de impurezas ao meio ambiente ou

utiliza-la para reinjecéo;



3. Facilitar o transporte para os terminais e refinarias;
4. Reduzir os problemas de corroséo e incrustagao;

5. Aumentar a vida Util de equipamentos e catalisadores em processos de refino;

A depender do tipo de fluido produzido e da viabilidade técnico-econdmica, uma planta de
processamento primario pode ser simples ou complexa (THOMAS, 2001). O processamento
primario pode ser simplificadamente descrito como: os fluidos produzidos por diversos pogos
entram no manifold da planta e sdo direcionados a um separador. Este separador tem a funcéo
de separar a agua, 0 Gleo e 0 gas. A &gua € tratada e descartada ou reinjetada. O gas € tratado,
reinjetado ou transferido como gas natural liquefeito ou atraves de gasodutos. O 6leo é tratado
e armazenado para posterior transferéncia. O tratamento do 6leo visa evitar problemas de
corrosdo no transporte e armazenamento e adequar o 6leo aos teores de sal e ao BSW (basic

sedments and water) requeridos pelas refinarias.

1.3. REFINO DE PETROLEO (DOWNSTREAM)

O 6leo produzido no processamento primario, ao chegar a refinaria, € misturado a 6leos
produzidos em outras unidades de processamento primario e/ou comprados no mercado, a fim

de adequé-lo a producdo dos combustiveis finais requeridos.

O primeiro processo em uma refinaria € o processo de dessalgacdo para reducdo da agua
emulsificada e dos sais presentes. Neste processo, o Gleo é aquecido e misturado a agua
retificada’ que ajuda na absorcdo de sais e na coalescéncia das moléculas de é&gua
emulsificadas. Posteriormente, o petréleo dessalgado é enviado a unidade de destilagdo,
normalmente composta pela torre de destilagdo atmosférica e pela torre de destilagdo a vacuo.
O processamento subsequente depende do tipo de refinaria e dos produtos requeridos,
podendo incluir processos como:

e Hidrotratamento e geracdo de hidrogénio, para producdo de combustiveis com baixo

teor de enxofre;
e Coqueamento, para aumento da relagdo H/C dos produtos remanescentes;

e Craqueamento catalitico para aumento da producdo de médios e leves, entre outros.

! A 4gua retificada é proveniente do processo de tratamento de 4guas &cidas produzidas pela refinaria.



Alguns dos produtos semi-acabados sé&o misturados entre si e a alguns aditivos de forma a
obter a maior quantidade possivel de produtos de alto valor, obedecendo as especificagdes do

mercado.

Os principais residuos do processo de refino, segundo Fahim et al. (2010), s&o:
1. Agua, lancada na atmosfera pelos processos de resfriamento evaporativo (torres de
resfriamento);
2. Salmoura, residuo do processo de dessalgacao rico em sais e com teor de 6leo de 100-
300 mg/l;
3. Residuos solidos e lodo, considerados toxicos devido principalmente ao alto teor de
metais;

4. Compostos Organicos Volateis.

Além dos residuos citados, diversos tipos de combustivel sdo utilizados extensamente nos
fornos, refervedores, geradores de vapor e turbinas a gas, produzindo junto aos gases

exaustos: CO,, NOy, SOy e material particulado.

1.4. SUSTENTABILIDADE

A quantidade total de energia disponivel no planeta, de uma forma ou de outra, esta ligada a
energia proveniente do Sol e a energia proveniente do magma, sendo que o fluxo destas
energias e de suas derivacbes em direcdo a superficie do planeta é constante e finito.
Fenbmenos naturais como fotossintese, ventos, marés, fluxo dos rios, formacao de petroleo e
uranio e radiacdo solar permitem ao homem, por meio de processos de conversdo de energia,

suprir suas necessidades.

A definigdo tradicional de sustentabilidade se aplica a estratégias e politicas que atendem as
demandas atuais da sociedade sem comprometer a capacidade das geragdes futuras de atender
suas demandas (SCHMIDHEINY, 1992). A partir desta definicdo, qualquer combustivel, de
origem féssil ou ndo, pode ser considerado sustentavel a depender das taxas naturais de
geragdo e de consumo dos mesmos e da taxa na qual os residuos poluentes sdo transformados.

E importante salientar que a taxa de geracdo natural nfo esta relacionada ao tempo necessario



a formacdo do combustivel (milhares de anos) e sim a quantidade por unidade de tempo na

qual 0 mesmo esté sendo continuamente gerado.

Segundo Wall (1977), o planeta Terra pode ser visto como um sistema operando em um ciclo
termoquimico entre 0 Sol e o Espaco. Esta ideia pode ser estendida para incluir o magma
terrestre, junto ao sol, como fonte de energia. Desta forma, a Terra operaria entre dois
reservatorios: o reservatorio quente composto pelo Sol e pelo magma terrestre e o reservatorio
frio composto pelo espaco, Fig. 1.2. Desta maneira, a Terra aproveita a energia do Sol e do
magma para manter os ciclos naturais, a vida no planeta, o desequilibrio quimico entre os

sistemas, podendo inclusive armazena-la (geracdo de combustiveis fosseis).

Sol

espago espago

=

Figura 1.2 - Os fluxos de matéria e energia na Terra sao dirigidos pelo contraste entre o Sol e
Magma e o Espaco (adaptado de WALL, 1977).

Tendo em vista a necessidade de crescimento econdmico dos paises em desenvolvimento e
ndo desenvolvidos e a forte relacdo entre o indice de desenvolvimento humano (IDH) e o
consumo de energia per capita, ver Fig. 1.3, considerando ainda o aporte continuo porém
finito de energia fornecida ao planeta em conjunto com a impossibilidade de reciclagem
continua ou total da energia consumida, dada pela Segunda Lei da Termodinamica, a questdo

energética mostra-se complexa e essencial ao desenvolvimento humano.
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Figura 1.3 - Consumo per capita de energia vs indice de desenvolvimento humano (adaptado
de Dias, Mattos e Balestieri, 2004).

Acredita-se, porém, que niveis de desenvolvimento comparaveis aos alcancados até o presente
s80 possiveis sem que seja necessario um aumento semelhante na utilizacdo de energia como

se verificou no processo de desenvolvimento anterior (REIS, 2011).

Outro problema que pode afetar a capacidade das geracbes futuras de atenderem suas
necessidades é a elevacdo da temperatura terrestre devido ao aumento na concentracdo
atmosférica dos gases que provocam o efeito estufa. Este efeito se deve ao uso de fontes
energéticas com taxa de geracdo natural muito inferior a taxa de consumo. Um problema
adicional causado pela elevacdo da temperatura terrestre média e pelo aumento na
concentracdo de CO, é a diminuicdo da exergia de combustiveis (capacidade de realizacao de
trabalho ou mudancas). Esta diminuicdo da exergia, para combustiveis fosseis, encontra-se
entre 0,35% e 0,37% para uma variacdo de temperatura de 4°C e para uma concentracdo de
CO; na atmosfera de 710 ppm (VALERO, VALERO, 2011).

Para lidar com os problemas citados, as duas estratégias listadas abaixo sdo importantes:

» Transferéncia da demanda: diminuicdo do consumo de fontes que possuem taxa
natural de geracdo menor que a taxa de consumo com aumento das fontes que
possuem taxa natural de geragcdo maior que a taxa de consumo;

» Diminuicdo da demanda: por meio do aumento na eficiéncia dos processos de
producdo; politicas educacionais para fomento ao consumo racional de energia e bens,

uma vez que os ultimos necessitam de energia para serem produzidos e descartados;



planejamento familiar, diminuindo assim o ndmero de seres humanos no planeta e

consequentemente o consumo total de energia.

E importante salientar que a grande maioria da populacio, devido a questdes culturais e por
influéncia politica, acredita que o desenvolvimento de uma nacéo pode ser medido por dados
brutos, como o produto interno bruto (PIB). Com base em indicadores brutos busca-se sempre
um grande crescimento econémico geral. Sob a ética da sustentabilidade, o que € viavel é o
decrescimento econdmico (diminuicdo do consumo de bens e energia em geral) seguido
porém, por um decréscimo um pouco mais acentuado nas taxas de natalidade. Estas taxas
negativas de crescimento causariam um aumento no PIB per capita simultaneamente a uma
diminuicdo na necessidade global de consumo de energia, &gua, minerais, entre outros. A
reducdo na taxa de natalidade encontra seus principais entraves em questdes de ordem cultural
e religiosa enquanto a redugdo do crescimento econdmico encontra entraves de viés politico e
cultural. O decréscimo na taxa de natalidade ndo pode ser dréastico de forma a evitar
problemas previdenciarios e os demais problemas relacionados ao rapido envelhecimento da

populacéo.

1.5. CONCEITOS TERMODINAMICOS

1.5.1. Primeira Lei da Termodinamica

A Primeira Lei da Termodinamica confere o carater conservativo a energia. Ou seja, a energia
do universo é constante, ndo podendo ser destruida nem criada. A Primeira Lei, também ¢é
conhecida como equivalente mecéanico (J) do calor (cal), visto que a equivaléncia entre as
outras formas de energia mecanica como cinética e potencial ja eram conhecidas de longa
data.

A formulacdo geral do principio de conservacdo da energia exigiu um longo processo de
amadurecimento ate ter sido demonstrado, de forma experimental, ndo apenas que a energia
se conserva, mas que os diversos tipos de energia sdo equivalentes. Varios pesquisadores
estiveram trabalhando, de forma mais ou menos independente, sobre o problema do
equivalente mecanico do calor. Destaca-se a mente iluminada de Mayer que conseguiu, a

partir dos fendmenos relacionados a fisiologia da respiracdo e da analise do corpo humano,



visto como uma maquina, generalizar o principio de conservacdo da energia para diversos
fendmenos. Mayer, porém, obteve menor reconhecimento que Joule, embora tenha enunciado
0 principio da equivaléncia entre trabalho e calor, em maio de 1842, um ano e meio antes da
publicacdo de Joule. Este ultimo, apesar de ter publicado os resultados da sua analise sobre o
principio da equivaléncia, somente em agosto de 1843, realizou um meticuloso e criativo
trabalho experimental que levou a comunidade cientifica a imortaliza-lo ao associar o seu

nome a unidade de energia no sistema internacional de unidades (PASSOS, 2009).

A descoberta de Mayer se deu quando ele estava a servico da marinha holandesa, na ilha de
Java, e percebeu que o sangue de seus pacientes, no clima mais quente, era mais claro do que
no clima mais frio da Europa, e associou esta diferenca da cor a maior quantidade de oxigénio
no sangue nas condicdes tropicais da ilha, causada pela menor combustdo dos alimentos para
manter o calor do corpo. Desta observagdo Mayer concluiu que a energia mecénica dos
musculos provinha da energia quimica dos alimentos, sendo intercambiaveis a energia
mecanica, o calor e a energia quimica (MASON, 2001 apud PASSOS, 2009).

Benjamin Thomson, o conde Rumford, nasceu nos EUA e realizou a maior parte de suas
pesquisas em Munique. Sendo diretor do arsenal de Munique, concluiu que o aquecimento
provocado pelo atrito entre a broca e o tubo do canh@o podia gerar calor indefinidamente
(PASSOS, 2009). Desta forma, conde Rumford contrariou a teoria dominante na época, que
concedia ao calorico, um ente finito presente em cada uma das substancias, o efeito do

aumento de temperatura.

Ja os experimentos de Joule foram baseados na dissipacdo de calor em um corpo atravessado
por uma corrente elétrica’, fendmeno hoje conhecido como efeito Joule. Medindo-se a
variacdo de temperatura em diversas substancias atravessadas pelo condutor, foi possivel a
determinacéo do calor especifico das mesmas com relativa precisao e a equivaléncia entre o
trabalho mecénico, necessario para geracdo da energia elétrica, e o calor, responsavel pela

variacdo na temperatura da substancia analisada, mgh:RiZt:mcpAT.

A equacdo da conservacdo da energia pode entdo ser definida em termos de taxa como na

Eq.(1.1). Esta equacdo indica que a taxa de variagdo de energia com o tempo em um volume

2 Faraday criou o gerador elétrico em 1831.



de controle (VC) é igual a taxa na qual calor é fornecido ao volume de controle menos a taxa
na qual trabalho é produzido pelo volume de controle somados aos fluxos méssicos de energia

através da superficie de controle (SC).
Q—ij u+gh+f. v+ | h+gh+f- (A-V)-dA+W (1.1)
dt). 2 )Tl 2 )” |

1.5.2. Segunda Lei da Termodinamica

O nascimento da Segunda Lei da Termodindmica se deu em 1824 com o trabalho do
engenheiro francés, graduado na famosa Ecole Polytechnique em Paris, Nicolas Léonard Sadi
Carnot (1796-1832), “Reflexdes sobre o poder motriz do fogo e sobre as maquinas concebidas
para utilizar este poder” traduzido em 1943 por Thurston (THURSTON, 1943). Em seu
trabalho, Carnot, provavelmente inspirado pela obra de seu pai, Lazare Carnot, sobre a
poténcia maxima que pode ser atingida por uma maquina hidraulica, publicou o famoso ciclo
no qual um pistdo percorre dois processos isotérmicos (compressao e expansao) alternados
com dois processos adiabaticos (compressdo e expansdo). Este ciclo, que posteriormente ficou
conhecido como ciclo de Carnot, estabelece o equivalente mecanico maximo do calor. Ainda
neste trabalho Carnot cita que a poténcia motriz da “maquina de fogo” depende apenas da
quantidade de calor fornecida e da temperatura na qual o calor é fornecido e rejeitado.
Anunciou ainda, que a eficiéncia do ciclo depende apenas das temperaturas de operacdo. O
trabalho de Carnot levou Thomson, lorde Kelvin, a desenvolver o conceito de temperatura
absoluta e ao professor alemdo Rudolf Clausius, em 1860, a introduzir o conceito de entropia
(PASSOS, 2003).

De acordo com a maioria dos livros de termodindmica empregados nos cursos de graduagdo
em engenharia mecanica e quimica, como por exemplo Moran e Shapiro (2002), Van Wylen,
Sonntag e Borgnakke (1998), Abbot, Smith e Van Ness (2006), dois sdo os enunciados da

Segunda Lei da Termodinamica:
e Enunciado de Clausius: E impossivel para qualquer sistema operar de maneira que o
unico resultado seria a transferéncia de energia sob a forma de calor de um corpo mais

frio para um corpo mais quente;
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e Enunciado de Kelvin-Planck: E impossivel para qualquer sistema operar em um ciclo
termodinamico e fornecer uma quantidade liquida de trabalho para suas vizinhangas

enquanto recebe energia por transferéncia de calor de um dnico reservatorio térmico.

Os dois enunciados sdo equivalentes, o que é provado pela verificacdo de que a violacdo de
um deles sempre acarreta a violacdo do outro. Clausius também observou que a quantidade
termodindmica mostrada na Eq.(1.2), integral ciclica do calor pela temperatura na fronteira de
fornecimento do mesmo, € igual a zero para ciclos reversiveis e menor que zero para ciclos
irreversiveis. Verificou também que a quantidade 6Q/T depende apenas dos estados
termodinamicos®, ¢ uma funcdo de ponto®, e portanto, concluiu que se trata de uma

propriedade termodinamica, que foi denominada entropia.

gS[aT—Qj <0 (1.2)

A utilizacdo desta propriedade é estendida de ciclos para processos e a desigualdade foi

substituida pelo termo de geracédo de entropia, tal qual Eq. (1.3).

As:J'5T—Q+S (1.3)

gerado

A verificacdo de que a entropia gerada é sempre maior que zero, conhecida como principio do
aumento de entropia ou principio da impossibilidade de reducdo da entropia® como em
Gyftopoulos e Beretta (1991), possui fortes implicacdes filoséficas, como afirmado pelo
proprio Clausis: "A entropia do universo tende sempre para um maximo™ (BUTLER, 2007).

® A entropia é calculada pela integragio do calor sobre a temperatura em processos reversiveis, porém a variagao
desta propriedade entre dois estados termodindmicos é dada para qualquer tipo de processo: reversivel ou
irreversivel.

* O conceito de funcdo de ponto (propriedades termodinamicas) e funcdo de linha (calor e trabalho) esta
associado a necessidade ou ndo de conhecimento do processo para o célculo da variagdo da quantidade em
andlise. As funcbes de ponto ndo necessitam de tal conhecimento e possuem propriedades matematicas
especificas, como a igualdade entre as derivadas cruzadas de segunda ordem, o que leva a uma série de relagdes
entre as propriedades, conhecidas como relacbes de Maxwell.

% Note que a entropia de um sistema pode ser reduzida, porém a entropia de universo nao.
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Este principio é utilizado em diversas areas do conhecimento como sociologia, filosofia,
politica ou mesmo em psicologia, como no trabalho de Morin (2005), no qual um conceito
derivado do conceito de entropia, porém oposto a0 mesmo, a negentropia, € utilizado para

descrever a for¢a motriz organizacional.

Alternativamente a definicdo cléssica de entropia, Lieb e Yngvason (1999) apud Thess (2011)
definem esta propriedade como a propriedade termodinamica que quantifica a acessibilidade
adiabética entre dois estados termodinamicos. A acessibilidade adiabatica consiste em uma
interacdo, usando um dispositivo qualquer e um peso, de modo que o dispositivo sempre volte
ao seu estado inicial ao final do processo enquanto 0 peso pode ter sua posicdo, energia
potencial, modificada. Esta definicdo alternativa claramente relaciona a entropia a capacidade

de migracdo entre estados termodinamicos diferentes.

A Segunda Lei da Termodindmica possui uma série de consequéncias de grande abrangéncia:

» Impde limites aos processos de conversdo térmica de energia;

» Impede a construcdo dos chamados moto-perpétuos de segunda ordem (maquinas que
reutilizam indefinidamente a energia gerada por si proprias): dai nasce a
impossibilidade de reciclagem total e continua da energia utilizada no planeta;

» Define a direcdo na qual os processos devem ocorrer (flecha do tempo);

» Define o equilibrio quimico de reacdes e fases.

A possibilidade de geragdo de entropia em processos irreversiveis reflete um fendmeno fisico
que é fortemente distinto dos principios de conservacao que se aplicam aos fenémenos fisicos
da mecanica. Ela mostra a necessidade de considerar ndo somente as propriedades que sdo
conservadas, como energia, massa, momento e cargas elétricas, mas também as propriedades
que sdo espontaneamente criadas, como entropia (GYFTOPOULOS e BERETTA, 1991).

1.5.3. Exergia

De acordo com a impressdo popular, todos 0s processos reais possuem perdas de energia.
Entretanto esta interpretacdo ndo é satisfatoria uma vez que a energia se conserva. Uma
analise mais profunda revela que em processos reais a energia ndo € destruida e sim

transformada em outras formas de energia menos adequadas a realizagdo de trabalho. Assim,
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além da energia, outra quantidade fisica deve ser introduzida para caracterizar a qualidade do
tipo de energia em consideragdo (SZARGUT, 2005a).

Antes do termo exergia, que significa trabalho que pode ser extraido, sugerido pelo lugoslavo
Z. Rant em 1956, diversas nomenclaturas foram utilizadas para definir o conceito de exergia,
cujos fundamentos tedricos foram expostos por Gibbs em 1875 no trabalho intitulado "On the
equilibrium of Heterogeneus Substances” (RIVERO, MONTERO e PULIDO, 1990):

» Energia utilizavel, por Gouy em 1889;
Capacidade de trabalho técnico, por Bosnjakovic em 1935;
Rendimento cal6rico, por Grigull em 1945;
Disponibilidade, por Keenan em 1951;

Trabalho técnico maximo, por Schmidt em 1953;

YV V V VY V

Energia ndo degradada em calor, por Gibert em 1955;

O método da exergia refere-se a utilizacdo conjunta da Segunda Lei da Termodindmica, que
mede o grau de degradacdo da energia, e da Primeira Lei da Termodinamica, lei da

conservacao de energia, de forma sistematica.

Esta grandeza desempenha um papel fundamental na avaliagdo dos processos de conversao
de energia, uma vez que a mesma permite a quantificacdo da capacidade de realizacdo de
mudancas. A capacidade de realizacdo de mudangas, alteracdes, transformacdes, € o que
realmente se espera da energia adquirida. Quando esta capacidade é diminuida, mais energia é
necessaria para suprir as mesmas necessidades. Desta forma, a medicdo da exergia destruida
nos processos, bem como a quantidade de exergia destruida para obtenc¢do de um combustivel,
¢ um parametro importante na escolha de processos e combustiveis a serem utilizados de

forma a tornar a matriz energética realmente sustentavel (PELLEGRINI, 2009).

Desconsiderando-se efeitos nucleares, magnéticos, elétricos e de tensdo superficial, pode-se
dividir a exergia em quatro componentes: exergia cinética, potencial, fisica e quimica, como

mostrado na Fig. 1.4.
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Exergia Total

A
\

Exergia

Cinética Exergia Fisica

Figura 1.4 - Componentes da exergia (PELLEGRINI, 2009).

A exergia cinética e potencial equivalem, respectivamente, a energia cinética e potencial, pois
teoricamente podem ser totalmente convertidas em trabalho. Na maior parte das analises de
sistemas térmicos, os valores das exergias cinética e potencial podem ser desprezados. A
exergia fisica equivale a méxima quantidade de trabalho possivel de se obter quando uma
substancia passa de um estado inicial ao estado de referéncia restrito (Po e To), Eq.(1.4),
caracterizado pela existéncia de equilibrio térmico e mecanico com o meio ambiente, sem
mudar sua composicao. J& exergia quimica € o maximo trabalho possivel de se obter quando
uma substancia é levada do estado de referéncia restrito ao estado morto, caracterizado pela
existéncia de equilibrio térmico, mecéanico e quimico, interagindo de forma reversivel com
componentes do meio ambiente para gerar componentes também presentes no meio ambiente,
Eq.(1.5). Para a determinacdo da exergia quimica é necessario definir um modelo de meio

ambiente padréo, como proposto por Szargut, Morris e Steward (1988).

bFl’sica = [h - h0 _TO (S - SO)]

(1.4)

composicao

bQuimica = [h - hO _TO (S - So)]|T0,PO (1-5)

A exergia fisica pode ser desagregada em térmica e mecanica, devido aos termos dependentes
da temperatura e pressdo, enquanto a exergia quimica pode ser desagregada em reacional e
concentracional, devido a necessidade de uma reacdo e posterior mudanga de concentracao

para atingir o estado morto, ver Fig. 1.5.
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Bf Bq
Exergia Fisica Exergia Quimica
T To To To To
Br
P B P Bp Po Py Bc Po
X X X X Xo

— ] — — >
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Figura 1.5 - Diversos componentes da exergia total (adaptado de Rivero, Rendon e Gallegos,
2004).

Existe, normalmente, uma dificuldade na distingdo entre a exergia quimica e a energia livre de
Gibbs fornecida por uma reagdo quando esta Ultima é avaliada a Ty e Po. A diferenca é que a
exergia quimica leva em conta a capacidade de geracdo de trabalho fornecida pela diferenca
de fracdo molar/massica entre a composic¢do dos produtos e a composicdo do ambiente. Esta
capacidade é indicada pela diferenca entre os termos de exergia quimica padrdo® dos

reagentes’ e dos produtos, ver Fig. 1.6.

0 —
1_AG“E‘?‘7‘° - _,,A,(_;Ie_affi"_ _ __,A, ,BI eagho) .
Padréo
Quimica Z( BQuimica )Produtos
1 combustivel "
e V(B
(To,Po) reagentes Produtose by -
(To,Po) reagentes Produtos e
(To,P) reagentes
(TOyPe)

Figura 1.6 - Diferencas entre exergia quimica e energia livre de Gibbs em reacdes.

® Exergia de substancias avaliadas a P, e To. Se a substancia analisada esta presente no ambiente de referéncia,
este valor indica a possibilidade de realizacdo de trabalho pela diferenca de concentracdo entre o ambiente e a
condicdo na qual a substéncia se encontra.

" N#o inclui o combustivel, somente as substancias presentes no ambiente que reagem com 0 mesmo.
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Em resumo, a exergia é de fato o que a pessoa leiga considera energia, ou seja, a capacidade
de se produzir um efeito util (GAGGIOLI, 1983) e (GAGGIOLI, 1983 apud PELLEGRINI,
2009).

1.5.4. Analise exergoecondémica

O custo especifico de producdo de exergia utilizavel aumenta ao longo dos processos de
transformacdo de energia. Este efeito é resultado do decréscimo de exergia devido as
irreversibilidades produzidas em cada etapa do processo (SZARGUT, 2005b).

Muitos autores tém utilizado a expressdo termoeconomia para descrever a combinacdo das
analises exergéticas e econdmicas. Tsatsaronis propds 0 termo exergoeconomia para
caracterizar de maneira mais precisa esta combinagdo (RIVERO, MONTERO e PULIDO,
1990). Neste trabalho o termo exergoeconomia € utilizado para descrever o método de
alocacdo de custos em base exergética para os diversos produtos de uma determinada planta
ou processo. Este tipo de analise pode ser considerada uma forma mais racional de atribuicéo
de custos para processos com mais de um produto (TSATSARONIS, 1993). Na analise
exergoecondmica 0s custos em base exergética sdo repartidos para 0s produtos e rejeitos de
acordo com a variacdo de exergia dos mesmos, Visto que exergia ou capacidade de realizar

trabalho € o que se espera de um determinado fluxo ou substancia.

A andlise exergoecondmica se caracteriza pela adi¢cdo do balango de custo aos balancos de
energia e exergia de certo processo ou planta. O balango de energia para o processo mostrado
na Fig.1.7 é realizado de acordo com a Eq.(1.6), na qual se explicita o principio de

conservagao de energia.

Insumo—» PROCESSO Produto—»

Rejeito

Figura 1.7 - Componentes dos balancos de energia, exergia e custo.
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E .. =E, ..+E (1.6)

Insumo Produto Rejeito

Ja o balanco de exergia para a Fig.1.5 é calculado de acordo com a Eq.(1.7), na qual o carater
conservativo nao é observado devido a destruicdo de exergia inerente a qualquer processo

irreversivel.

B =B +B, +B

Produto Rejeito Destruida

.7

Insumo

No balanc¢o de custos, Eq. (1.8), se insere o custo exergético unitario [kJ/kJ] de cada corrente.
O custo exergético unitario representa a quantidade de exergia utilizada para produzir uma
unidade de exergia da respectiva corrente. Desta forma, o combustivel que entra na caldeira
ou na turbina de uma determinada planta tem o custo exergético unitario igual a 1 (sendo este
produzido fora da planta analisada), sendo a exergia deste combustivel externo a planta
distribuida através dos componentes para os demais fluxos da planta.

c -B =C -B +C -B (1.8)

Insumo Insumo Produto Produto Rejeito Rejeito

A principal diferenca entre a abordagem exergoecondmica e a termoecondmica® é a presenca
dos custos em base monetaria. Na analise termoecondémica o custo de opera¢do, manutencédo e
de capital dos componentes é levado em consideracdo pelo uso da taxa de custo Z [$/s], Eq.
(1.9). O custo ¢ na Eq.(1.9) passa a ser chamado de custo unitario e tem suas unidades
alteradas de [kJ/kJ] para [$/kJ]. Quando o custo Z é considerado igual a zero e os valores dos
custos c, referentes aos combustiveis produzidos fora da planta, sdo considerados em base
exergética, todo o equacionamento termoecondmico se iguala ao exergoeconémico.

+Z =c¢ -B

c

Insumo BInsumo Produto * Pproduto T CRejeito ’ BRejeito (19)

® Na nomenclatura utilizada neste trabalho o balango termoecondmico é baseado em custos monetarios e o

exergoecondmico é baseado em custos exergéticos. Porém, ndo existe consenso na literatura a esse respeito.
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Nota-se, porém, que na Eq. (1.8) existem duas incognitas (Cproguto € Crejeito), UMa Vez que
Cinsumo TOI calculado no componente anterior, ou caso este seja um fluxo de combustivel
proveniente de fora da planta, seu custo exergético unitario serd 1. Deste modo, faz-se
necessaria a definicdo de equacdes auxiliares para resolver o sistema matematico. Neste
exemplo, duas equagdes auxiliares sdo descritas. A Eq.(1.10) pode ser usada se a hipotese de
gue 0 insumo entra no processo e cede parte de sua exergia para formar o produto e sai como
rejeito for racional, como no caso do vapor que entra em uma turbina, gera eletricidade e sai
como vapor saturado, x = 90%. J& a Eq. (1.11) pode ser usada se O rejeito estiver mais
proximo da definicdo de subproduto do que da definicdo de rejeito, como no caso de uma
coluna de destilacdo que separa petréleo em varios produtos Gteis e mesmo o residuo, de
vacuo ou atmosférico, € um importante subproduto.

c

—c (1.10)

Insumo Rejeito

C =cC (1.11)

Produto Rejeito
Apesar de todas as metodologias partirem do pressuposto que a exergia, € ndo a energia, é a
Unica base racional para a atribuicdo de custos a fluxos energéticos e a "perdas™ energéticas,
como em Tsatsaronis (1993), existem grandes divergéncias a respeito das equacgdes auxiliares
necessarias para a solucdo do sistema de equacOes lineares que compde a abordagem
exergoecondmica. Outro ponto de divergéncia entre as diversas abordagens € referente aos

residuos e aos equipamentos dissipativos.

Como exemplo deste tipo de divergéncia pode-se citar os critérios utilizados para alocar 0s
custos referentes ao condensador, equipamento dissipativo, de um ciclo Rankine:

» Torres et al. (2008) consideram que a funcdo deste componente é a dissipacdo de
exergia, sendo seus custos alocados para 0s componentes que aumentam a exergia do
fluido de trabalho;

» Lazzaretto e Tsatsaronis (2006) sugerem que 0s custos deste equipamento devem ser
distribuidos de acordo com o aumento de entropia nos demais equipamentos, visto que

o condensador diminui a entropia do fluido de trabalho;
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» Frangopoulos (1987) sugere que o condensador produz um fluxo ficticio chamado
negentropia (ToAS) que deve ser alocado para 0s componentes que aumentam a
entropia do fluido de trabalho;

» Santos et al. (2009) também utiliza o conceito de negentropia, porém combinado a
entalpia e ndo a exergia como proposto por Frangopoulos, uma vez que a negentropia
€ um componente ja presente na exergia;

» Silva, Santos e Oliveira (2010) consideram que o produto do condensador é a
eletricidade gerada pela turbina a vapor entre a pressdo atmosférica e a pressdao de

condensacéo, alocando entdo os custos de condensacao para esta energia.

Vaérios trabalhos compararam diversas das metodologias desenvolvidas e/ou critérios de
alocacdo de custos, como: Cerqueira e Nebra (1999); Santos, Nascimento, Lora e Reyes
(2009); Silva, Santos e Oliveira (2010). As comparagdes, normalmente, mostram pequenas
divergéncias nos resultados das diversas metodologias.

No presente trabalho os critérios de particdo necessarios a elaboracdo das equacGes auxiliares
seguirdo de modo geral a metodologia SPECO, desenvolvida por Lazzaretto e Tsatsaronis
(2006), e serdo informados na respectiva secao.

1.5.5. Estrutura da tese

Além dos conceitos basicos introduzidos, faz parte desta tese a revisdo bibliografica dos
trabalhos sobre de refino de petrdleo (capitulo 2), objetivo do trabalho (capitulo 3), seguido
por um capitulo sobre a metodologia desenvolvida para comparacdo exergo-ambiental de
combustiveis (capitulo 4). O calculo de propriedades termodinamicas para misturas de
hidrocarbonetos e a influéncia deste calculo no método utilizado para o avaliacdo da
eficiéncia exergética em processos de separacdo sdo topicos discutidos no capitulo 5. O
capitulo 6 descreve a aplicacdo da andlise exergética em uma refinaria de petréleo incluindo a
descricdo e os resultados para cada unidade de processo, além da analise de possiveis
melhorias. No capitulo 7 a analise exergoecondmica € aplicada a refinaria com a intencéo de
dividir os insumos exergéticos entre os diversos produtos produzidos. Um método para
distribuicdo racional das emissfes de CO,, usando o0s principios exergoecondmicos, &
proposto e implementado. Uma vez calculados os custos exergéticos e as emissdes de CO,

necessarias a producdo dos combustiveis produzidos na refinaria, as demais etapas da cadeia
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de producdo (separacdo primaria, transporte, etc.) sdo analisadas (capitulo 8). Ainda no
capitulo 8, as principais interagdes existentes entre a producdo de diversos tipos de
combustivel e a producédo de energia elétrica sdo analisadas. Os custos exergéticos, divididos
em renovaveis e ndo renovaveis, em conjunto com as emissdes de CO, sdo utilizados para
uma efetiva comparacdo entre diversos tipos de combustivel. Um sistema iterativo que
considera toda a cadeia de producdo dos combustiveis analisados € utilizado para o calculo
dos custos exergéticos e emissdes de CO, de forma cumulativa. Apos analise dos resultados

obtidos no capitulo 8 tem-se a concluséo da tese no capitulo 9.
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2. REVISAO BIBLIOGRAFICA SOBRE PROCESSAMENTO DE
PETROLEO

Diversos trabalhos tratam do tema de conservacao de energia em refinarias. Szklo e Schaeffer
(2007) chamam a atencdo para o aumento do consumo de energia e consequente aumento da
emissdo de CO, nas refinarias decorrentes de especificagdes ambientais mais severas em
relacdo a quantidade de enxofre na gasolina e no diesel. A adi¢do de biodiesel e alcool ao
diesel e a gasolina, respectivamente, é sugerida como uma solucdo viavel e processos
alternativos de dessulfurizagdo sdo discutidos. Castelo Branco, Gomes e Szklo (2010)
sugerem o uso da gaseificacdo do coque de petrdleo como uma alternativa para a producdo do
hidrogénio necessario aos processos de hidrodessulfurizacdo da refinaria Gabriel Passos -
REGAP. Algumas tecnologias foram listadas por Gomes, Szklo e Schaeffer (2009) para
reducdo da emissdo de CO,, tendo em vista uma provavel taxacdo destas emissdes:

e Substituicdo de combustiveis intensivos em carbono por gas natural,

e Uso do hidrogénio também como combustivel, os processos de hidrotratamento
ganham importancia enquanto o FCC perde importancia devido a alta intensidade
energética do ultimo.

Castelo Branco et al. (2011) calcularam o preco relativo a emissdao de CO, que viabiliza a
implementacdo de medidas de reducdo de emissdes. Os valores indicados foram: 100
US$/tCO, para plantas novas, considerando uma taxa de atratividade de 15% ao ano, e 50
US$/tCO, considerando uma taxa de atratividade de 8% ao ano. A alternativa mais barata foi
0 gerenciamento de energia térmica: 20 US$/tCO, e 80 US$/tCO, para taxas de atratividade
de 8% e 15% ao ano respectivamente. O impacto da implatacio de uma planta de
transformacéo de gas natural em combustiveis liquidos, GTL (gas to liquid), foi estudado por
Szklo et al. (2005) e Tavares et al.(2006), visto que, o Brasil importa uma quantidade
significativa de dleo diesel e nafta petroquimica e possui uma previsdo de excedente de gas

natural.

A analise exergetica e exergoecondmica ainda é pouco usada no setor de petréleo, sendo a
grande maioria de suas aplicacGes em plantas de cogeracdo. A maior parte das aplicacGes no

setor de petréleo restringem-se ao conceito de exergia utilizado no método pinch
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(LINNHOFF et al., 1984) para otimizacdo de redes de trocadores de calor e em processos

unitarios.

Rivero et al. (1989) analisaram a planta de destilacdo atmosférica de uma refinaria mexicana
através do uso da anélise exergética. Primeiro, a planta de destilagdo foi representada por um
diagrama de blocos. A eficiéncia exergética foi definida como exergia que sai do volume de
controle dividida pela exergia que entra no volume de controle® e os valores verificados para

coluna primaria e torre atmosférica foram de 97% e 86% respectivamente.

Rivero e Anaya (1990) avaliaram uma coluna de destilacdo atmosférica de petrdleo e
realizaram uma analise de sensibilidade da mesma usando analise exergética e diagrama de
blocos. Verificou-se que a eficiéncia exergética da torre aumenta com o aumento do niumero
de bandejas e diminui com a quantidade de vapor de stripping. A eficiéncia maxima
observada foi de 1,34%, sendo esta definida como o acréscimo exergético na corrente
processada pela exergia consumida para esta finalidade. As eficiéncias sdo também
apresentadas como exergia de saida pela exergia de entrada e os valores sdo 0s mesmos dos

apresentados em Rivero et al. (1989).

Sauar et al. (1997) utilizaram uma torre de separacdo de etanol/dgua para comparar a
otimizacdo de uma coluna diabatica’® com a otimizagdo isoforce. O método isoforce,
utilizando perdas uniformes, possui como resultado 14,24 kJ/h de perdas em base exergética.
J4 0 método de perdas minimas produziu 12,92 kJ/h de perdas. As perdas exergéticas para a
destilacdo adiabatica foram de 44,23 kJ/h.

Rivero, Rendon e Monroy (1999) apresentaram uma metodologia para calculo da exergia

quimica e fisica de misturas de hidrocarbonetos, formada por componentes reais e por

% A eficiéncia foi definida como aumento desejado na exergia da corrente processada pela exergia gasta para
obtencdo deste aumento. Entretanto, os produtos ndo foram subtraidos da carga no numerador e a Gltima foi
somada no denominador da equacdo de rendimento, configurando desta forma a razéo entre exergia de saida pela
exergia de entrada.

19 Destilacao diabética é um processo de destilacdo no qual calor é trocado em todas as bandejas de uma coluna
de destilagdo. No processo comum, adiabatico, so6 ha troca interna de calor, com excegdo para o condensador,

referverdor, pumparounds e pump-backs.
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pseudo-componentes, e a aplicaram em uma unidade de destila¢cdo combinada. Foi concluido
que para a aplicacdo em questao:
» A exergia fisica corresponde a somente 4% da exergia total de uma mistura de
hidrocarbonetos a 1.000°C;
» O fator de correcdo do poder calorifico inferior (PCI) para obtencdo da exergia
quimica ficou entre 1,068 e 1,075;
» A influéncia do coeficiente de atividade no célculo da exergia quimica para mistura

de hidrocarbonetos é desprezivel.

O valor reportado para eficiéncia exergética, definida como efeito Util pela exergia

consumida, foi de 3,6% para destilacdo combinada.

Rivero (2001) avaliou, pelo uso da anélise exergética, sistemas de separacdo binéria usando
torres diabaticas e adiabaticas e concluiu que a equiparticdo das perdas exergéticas nas
colunas diabaticas permite uma aproximacdo do 6timo termodinamico. Este ponto de 6timo,
porém, depende do formato da curva de operacdo e do afastamento da mesma em relacdo a
curva de equilibrio. Para um dado nimero de bandejas, existe uma distancia minima entre as

curvas de equilibrio e operacdo que corresponde ao ponto de 6timo exergético.

Koeijer e Rivero (2003) compararam a geracdo de entropia (destruicdo de exergia) de uma
destilacdo diabatica com uma destilacdo adiabatica, usando métodos da termodinamica dos
processos irreversiveis, aplicada a uma coluna de retificacdo de mistura agua/etanol. Foi
verificado que o fendmeno de transferéncia de massa € o principal contribuinte para geracéo
de entropia e que é possivel obter uma reducdo de 39% nas perdas exergéticas pelo uso da
destilacio diabatica em substituicio & destilacio adiabética. E importante notar que uma das
hipoteses feita pelos autores é altamente relevante na analise: a agua de resfriamento que
deixa a coluna adiabatica possui uma temperatura de 67 °C e foi considerada como exergia
perdida. J& a agua de resfriamento, que deixa a destilagdo diabatica a 97 °C, foi considerada
com produto atil devido a sua maior temperatura. Os rendimentos exergéticos observados

foram de 1,79% e 2,68% para destilacdo adiabatica e diabatica respectivamente.

Rivero, Renddn e Gallegos (2004) avaliaram a destilagdo combinada da refinaria de
Cadereyta, que possui uma producgdo de 120.000 barris por dia (bpd). Eficiéncias exergéticas

de 24,48% e 44,69% foram reportadas para destilacdo atmosférica e a vacuo respectivamente.
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A eficiéncia exergética global da destilacdo combinada, torre atmosférica, a véacuo, pré-
aquecimento, dessalgacgéo, estabilizagéo, entre outros, foi de 13,56%. Quando a exergia dos
gases de exaustdo ndo é subtraida da exergia dos combustiveis consumidos, o valor da
eficiéncia exergética diminui para 11,75%. E importante resaltar que esta avaliacdo foi feita
para um modelo simulado no ASPEN Plus e, portanto, grande parte do consumo de utilidades,

devido a sistemas secundarios, ndo esta sendo considerada.

Rivero, Garcia e Urquiza (2004) avaliaram uma torre de depentanacao localizada em uma
refinaria da PEMEX. Como a utilizagdo de pseudo-componentes se faz necessaria, a equagdo
de estado BK10 foi utilizada para o céalculo de propriedades residuais. Levando em conta
somente as correntes de entrada e saida, analise "caixa preta”, foi verificado um ganho na
eficiéncia exergética'’ de 23,6% para 36,91% pelo uso de uma destilacéo diabética em lugar

da destilacdo adiabética.

Faria e Zemp (2005) propuseram um método de analise de processos de destilacdo que tem
como base a perda de exergia em cada estagio de uma torre de destilacdo. Foi verificado que
uma distribuicdo uniforme da exergia destruida ao longo de uma torre de separacdo
metanol/agua produz uma menor destruicdo global de exergia. Foi verificado também que o
calculo de propriedades em misturas reais é de extrema importancia e pode levar a resultados

erroneos.

Al-Muslim e Dincer (2005) avaliaram a destilagdo combinada da refinaria saudita de Aramco-
Ras que possui uma capacidade de processamento de 300.000 bpd. Os autores definiram
eficiéncia exergética como exergia que sai do volume de controle pela exergia que entra no
volume de controle, observando os valores de 43,3% e 51,1% para 0s processos de destilagéo
atmosférica e a vacuo, respectivamente. Aparentemente, a exergia quimica das correntes nao
foi computada neste trabalho. Isso diminui drasticamente os valores de eficiéncia exergética,
definida como exergia que sai do volume de controle dividida pela exergia que entra no

volume de controle, e ndo contabiliza 0 ganho na exergia quimica devido a separagéo.

! Eficiéncia exergética definida como ganho exergético dos produtos em relagéo & carga da unidade pela exergia

consumida.
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Al-Muslim, Dincer e Zubair (2005) verificaram o efeito da variacdo da temperatura de
referéncia na eficiéncia exergética, definida como exergia que sai pela exergia que entra, em
unidades de destilacdo de um e dois estagios. Foi reportada uma variacdo na eficiéncia
exergética entre aproximadamente 20%-37% para 0%-25% decorrente da variacdo na
temperatura de referéncia de 15°C para 40°C, para as unidades de um e dois estagios,

respectivamente.

Khamo e Hamadi (2010) analisaram a unidade fracionadora de petréleo da refinaria arabe Al-
Daura, 100.000 bpd, e reportaram uma eficiéncia exergética, definida como exergia de fluxos
de saida pela exergia dos fluxos de entrada, de 63,4%.

Tarighaleslami, Omidkhah e Sinaki (2011) e Tarighaleslami et al. (2012) utilizaram o método
das perdas exergéticas para avaliar op¢des de melhorias na torre de destilagdo atmosférica da
refinaria de Tabriz. Neste caso ndo ha defini¢cdo de indicadores e sim a simples soma das
irreversibilidades geradas e tentativa de otimizacdo pela reducdo das mesmas. Para calculo
das propriedades residuais, a equacdo de estado BK10 foi utilizada. A principal modificacédo
proposta foi a inclusdo do vapor separado no pré-flash em uma bandeja superior ao invés de
mistura-lo a carga aquecida ap6s o forno.

Khoa et al. (2010) desenvolveram um método grafico para otimizacdo de colunas de
destilacdo. O efeito dos parametros de projeto e operacdo na destruicdo de exergia de uma

coluna pode ser visualizado em um gréfico contendo trés dimensdes.

Ja a andlise exergoecondmica e/ou termoecondmica tem sido aplicada basicamente em plantas
de utilidades para célculo dos custos da producdo combinada de vapor, energia elétrica,
poténcia de eixo, ar comprimido, entre outros. Cooper (1989) apresentou uma anélise critica
dos métodos de alocacdo de custos em base energética e exergeética defendendo que o célculo
deve ser feito utilizando as variagdes marginais dos custos de producdo (custo marginal).
Outros autores como Rivero e Hernandez (1995), Frangopoulos et al. (1996), Silva et al.
(2010) e Silva et al. (2011) utilizaram a exergia das correntes para ponderar a reparticdo dos

custos de producéo.

Dinger e Erkan (1986) analisaram uma refinaria completa e concluiram que a eficiéncia

exergética prevista é de 5,9%. Estes autores concluiram também que 59% da energia presente
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nos combustiveis queimados nos fornos € perdida na forma de gases de exaustdo. Este

trabalho limita-se a uma analise global e ndo mostra detalhes dos processos.

Rivero (2002) aplicou a analise exergética a refinaria de Tula, que possui uma capacidade de

processamento de 150.000 bpd. A Tab. 2.1 apresenta os resultados para diversas unidades de

processo analisadas por simulagéo.

Tabela 2.1 - Resultados da analise exergética da refinaria de Tula (RIVERO, 2002)

Processos Insumo (MW) Produto (MW) Nes Boest (MW)
Destilacdo combinada 18,2 1,6 8,79% 16,6
HDS das correntes pesadas 2,7 0,1 3,70% 2,6
Reforma de nafta 9,6 0,7 7,29% 8,9
HDS dos intermediarios 2,8 0,02 0,71% 2,78
FCC 18,8 2,9 15,43% 15,9
Visco-Reducdo 3 0,7 23,33% 2,3
Utilidades 44,9 12,5 27,84% 32,4
Total 100 18,52 18,52% 81,48

Diversas melhorias foram propostas: pré-aquecimento de ar de combustdo, modernizacdo da

rede de trocadores de calor utilizando o método pinch, aumento de area para alguns trocadores

de calor, caldeira de CO para queima do residuo do craqueamento catalitico rico em

mondxido de carbono e pré-aquecimento da agua de alimentacdo na planta de utilidades, entre

outros.
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3. OBJETIVO

Esta tese tem como objetivo o desenvolvimento de uma metodologia para avaliacdo exergo-
ambiental do processamento de petroleo e seus derivados permitindo uma comparacao efetiva

entre os combustiveis derivados de petroleo e os demais combustiveis utilizados no Brasil.

Por meio da aplicacdo sistematica da 1% e 22 Leis da Termodinamica (analise exergética) os
processos responsaveis pelas principais irreversibilidades no processamento de petroleo serdo
determinados e possiveis melhorias serdo propostas. Uma detalhada explanacao sobre calculo
de propriedades e eficiéncia exergética em processos de separacdo de hidrocarbonetos sera

conduzida.

De forma complementar a analise exergética, a analise exergoecondmica sera realizada. A
analise exergoecondmica permite repartir a exergia gasta em um determinado processo entre
0s varios produtos do processo de forma racional, sob o ponto de vista termodindmico. Esta
reparticdo permite o codmputo da quantidade total de exergia necessaria para obtencdo de cada
produto, o custo exergético. A fim de permitir uma analise ambiental detalhada, o custo
exergético serd dividido em custo exegético proveniente de fontes renovaveis e proveniente
de fontes ndo renovaveis. As emissbes de CO, serdo, também, distribuidas utilizando as
hipoteses estabelecidas na anélise exergoecondmica.

Os custos exergéticos serdo considerados na comparacdo entre 0os combustiveis renovaveis,
como o etanol de cana de agUcar, a eletricidade, e os derivados de petréleo, de forma a
contemplar ndo so a renovabilidade do combustivel, mas também a eficiéncia termodinamica

de producdo do mesmo, além das respectivas emissdes de COs.

Para o célculo do consumo exergético renovavel e ndo-renovavel englobando as principais
etapas da cadeia produtiva dos diversos combustiveis um sistema iterativo, que engloba as
diversas inter-relacdes entre as cadeias produtivas e a producdo de energia elétrica, sera

desenvolvido.
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4. METODOLOGIA

A metodologia desenvolvida para avaliacdo exergo-ambiental dos combustiveis derivados de
petroleo e posterior comparacdo com os demais combustiveis utilizados no Brasil consiste em
uma analise exergoecondmica, extendida a toda a cadeia de producdo, e modificada de forma
a indicar a exergia renovavel, ndo renovavel e as emissées de CO, que ocorrem durante a

producdo e combustdo dos combustiveis analisados.

Os critérios utilizados na andlise exergoecondmica permitem uma reparticdo
termodinamicamente racional da exergia consumida e do CO, emitido nos processos que
possuem mais de um produto, como a producdo de petréleo e gas, o refino de petréleo e a

producdo combinada de etanol, eletricidade e agucar.

No intuito de obter dados indicativos do sistema brasileiro de producdo de combustiveis
derivados de petroleo, processos representativos foram escolhidos:

e Sistema de producdo de petréleo e gas por navios FPSO (Floating Production
Storage and Offloading);

e FPSO localizado na bacia de Campos;

e Transporte de petroleo por navio e por dutos utilizando distancias tipicas;

e Transporte de gas natural por dutos utilizando distancias tipicas;

e Esquema de refino de petréleo da maior refinaria do Brasil;

e Energia elétrica (consumida no transporte de petréleo por dutos): os custos exergo-
ambientais referentes a eletricidade consumida foram obtidos pela ponderagdo dos
custos calculados para usinas tipicas (citadas abaixo) usando a produgdo de
eletricidade por fonte, fornecida no balanco energético nacional para o ano de 2011.

o Hidrelétricas (usina hidrelétrica de ItaipQ);

o Eolicas (geradores fabricados e instalados na regido nordeste);

o Nucleares (usina nuclear de Angra dos Reis);

o Usinas termelétricas a gas natural, 6leo combustivel, carvdo paranaense

(valores tipicos de eficiéncia foram utilizados);
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o Usinas termelétricas a biomassa (usinas utilizando bagaco de cana foram
consideradas como representativas. Os valores utilizados para as usinas de
acucar, etanol e eletricidade foram obtidos de trabalhos atualizados e que

englobam 168 usinas).

A etapa mais complexa deste trabalho € a elaboragdo do modelo exergoecondémico para 0
refino de petréleo. O primeiro passo para aplicacdo da andlise exergoecondmica em uma
refinaria consiste na elaboracdo de plantas sintese (processo de refino e planta de utilidades) e
no célculo da exergia de todas as correntes que atravessam o0s volumes de controle,
correspondentes as unidades de processo, definidos pelas plantas sintese. Uma vez calculada a
exergia de todas as correntes, uma avaliacdo exergética pode ser executada e oportunidades
para possiveis melhorias podem ser localizadas. Utilizando as plantas sintese da refinaria e da
planta de utilidades e a exergia das correntes é possivel implementar a metodologia
exergoecondmica para o processo de refino. O modelo exergoecondmico modificado foi
desenvolvido utilizando o programa EES (KLEIN, 2012).

Dados da literatura foram utilizados para comparacdo do etanol e da eletricidade com os
combustiveis derivados de petréleo. Estes dados foram tratados de forma a converter valores
de consumo energético em exergético. Para tanto, foi necessario o conhecimento dos
combustiveis consumidos em cada etapa de cada processo. Uma vez identificados os
combustiveis consumidos, € possivel calcular o consumo exergético e as emissdes de CO,.
Nas etapas de producdo combinada de etanol, eletricidade e acucar e de producdo de petréleo
0 gas, que sdo as Unicas etapas além do refino de petréleo nas quais a produ¢do combinada de
diversos produtos ocorre, foram utilizados dados de analises exergoeconémicas feitas por
outros autores e modificadas de forma a separar o consumo exergético em renovaveis e ndo

renovaveis e incluir as emissoes de CO,.

Devido as diversas interacGes entre as etapas de producdo dos combustiveis, como por
exemplo, o uso de diesel e gas natural na producdo agricola da cana de aglcar, 0 uso de
eletricidade no transporte dutoviario de petroleo e no processamento do urénio, uso de bunker
no transporte maritimo de petroleo, um modelo exergoeconémico iterativo foi desenvolvido
para todo o sistema de rotas de producdo de combustiveis. Este modelo, além de considerar as
diversas interagdes existentes entre as etapas de producdo dos combustiveis, calcula o custo

exergético renovavel e ndo renovavel méedio e as emissdes medias de CO, para eletricidade
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produzida no Brasil. Calculado o custo exergético renovavel e ndo renovavel e as emissdes de
CO, para toda cadeia de producdo de cada combustivel, incluindo a eletricidade, é possivel

comparar 0s combustiveis de forma racional, considerando a eficiéncia de processamento e 0

impacto ambiental.
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5.  CALCULO DE PROPRIEDADES E EFICIENCIA EXERGETICA

5.1. CARACTERIZACAO DO PETROLEO E DE SUAS FRACOES

Logo que o petréleo € retirado do pogo 0 mesmo é elevado atraves dos risers para 0 processo
de separacdo primaria que normalmente ocorre junto ao poco. As trés fases presentes (sélida,
liquida e gasosa) sdo separadas através de uma bateria de separadores que podem ser bifésicos
ou trifasicos e podem atuar em série ou paralelo (THOMAS, 2001). Ap0s a separacdo em
fases, cada constituinte tem sua prépria destinacéo e tratamento. A agua oleosa é tratada por
hidrociclones e flotadores para retirada do 6leo, reinjetada no pogo ou descartada. O gas é
queimado em uma tocha (flare), reinjetado no poc¢o, ou secado através de vasos secadores e
torres de TEG (trietilenoglicol), e comprimido para uso posterior. O 0Oleo é tratado para
enguadramento no teor de agua e sedimentos (BSW) e condicionado para posterior transporte
até a refinaria. Desta forma, o 6leo que chega a refinaria, 6leo cru, é uma complexa mistura de
hidrocarbonetos, com resquicios de sal e 4gua, além de outros contaminantes como enxofre,

nitrogénio, oxigénio e alguns metais.

Os gases presentes no 6leo cru, remanescentes da separacdo primaria, tém sua composi¢cdo
molecular observada através do uso de técnicas de cromatografia. A parte liquida, porém, tem
sua composicao molecular indefinida. Uma das poucas propriedades inicialmente conhecidas
para 0 Oleo cru é a densidade relativa, normalmente medida com o 6leo e a agua a 60 °F
(15,6°C). O grau API, ver Eq.(5.1), é a unidade de densidade relativa (SG) normalmente

utilizada.

1415
SG(60/60)

31,5 (5.1)
Além da informacdo de densidade relativa, curvas de destilacdo sdo obtidas para o 6leo cru
através de experimentos. Entre as possiveis curvas de destilacdo, a curva PEV (ponto de
ebulicdo verdadeiro), obtida usando o procedimento descrito na ASTM D2892 (ASTM
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D2892-11a, 2011), é a curva de destilacdo que fornece a informagdo mais direcionada a
destilacdo, pois o experimento é feito utilizando coluna de destilagdo e taxa de refluxo. O
percentual volumétrico separado em cada temperatura de corte (representativa do ponto de
ebulicdo normal da fracdo evaporada) é medido. As fracbes mais pesadas do Oleo cru sdo
destiladas a vacuo e as temperaturas de corte sdo convertidas, por correlagcdes, em pontos de
ebulicdo normais, dando continuidade & curva de ebulicdo. Pode-se também obter outras
curvas de destilacdo atraves de experimentos mais simples, sem coluna de destilacdo, como a
ASTM D86 (ASTM D86-11b, 2011), que emprega uma destilacdo simples (com
equipamentos tipicos de laboratério) operando a pressdo atmosférica, e a ASTM D1160
(ASTM D1160-06, 2013), que emprega pressdes subatmosféricas. Todas estas curvas de
destilacdo podem ser relacionadas por meio do uso de correlacbes experimentais como as
dadas em Riazi (2005). A curva PEV, ASTM D86 (obtida por correlac6es) e a curva API da
mistura de crus processada no estudo de caso encontram-se na Fig. 5.1.
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670 |- — =PEV[EC] }a/'
620 v 60,00
\\ ......... ASTM D86 [2 C] /@4’
570
. (ol
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N — — — AP|=f(dr)Eixo e
470 ~ o ’
N o direito .-'.. [ 4000
T 420 ~ e
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Figura 5.1 - Curvas PEV, ASTM 86, grau API, e polinomial representativa da curva PEV para
0 6leo cru analisado.

Pela aproximagdo da curva PEV por um polinémio, Eq.(5.2), a analise de cortes (pontos
normais de ebulicdo) intermediarios e extrapolados torna-se possivel. Este polinémio
possibilita também a divisdo da curva de PEV em um grande nimero de cortes, entre faixas

mais estreitas de temperatura e consequentemente com maior uniformidade quimica e fisica.
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vol% = 2E—05T*— 0,001T°— 0,015T? + 10,84T + 0,756 (52)

R2 = 0,998 '
Um importante fator de caracterizacdo é o fator de Watson (Kw), Eq.(5.3). Este fator € funcédo
da densidade relativa e da temperatura normal de evaporagéo (Th).

13
T ankine
KW :( b[Ranki ]) (53)
SG60/60

O fator de Watson pode ser calculado para o 6leo cru utilizando a temperatura normal de
evaporacdo do volume médio (VABP) dada pela Eq.(5.4). T1o, T30, Tso, T70 € Tgo representam
as temperaturas nas quais 10%, 30%, 50%, 70% e 90% do volume foi destilado, sendo estas

temperaturas dadas em °F.

T+ Te + T+ T + Ty
5

VABP = (5.4)

O ponto normal de ebuligdo (Tb) é calculado pela Eq.(5.5), sendo os parametros A ¢ SL

calculados pelas Eq.(5.6) e Eq.(5.7), respectivamente.

Th =VABP - A (5.5)
In(A) =-0,94402—0,00865- (VABP —32)"*"" +2,99791. SL°** (5.6)
- 6

Uma vez obtido o valor do fator de Watson (Ky) para o cru, as densidades relativas das
fracbes podem ser calculadas mantendo-se o Ky constante e utilizando a Eq.(5.3) com a
temperatura normal de ebulicdo dada pela curva de destilacdo para cada fracdo (RIAZI, 2005)
e (FAHIM, AL-SAHHAF E ELKILANI, 2010). Qutras correlacbes para obtencdo da

densidade relativa podem ser encontradas em Albahri (2012).
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5.2. CALCULO DE PROPRIEDADES TERMODINAMICAS

A principal dificuldade relacionada ao célculo de propriedades termodindmicas para o
petroleo e suas fracOes estéd relacionada a indefinicdo da estrutura molecular. Ou seja, séo
conhecidas algumas propriedades globais do petréleo e de suas fragbes, porém nao se
conhecem as moléculas que formam as misturas. Muitos pacotes comerciais fazem uso de
pseudo/hypo-components para simular as fragdes desconhecidas. As Unicas fracOes
conhecidas sdo as fracdes mais leves, normalmente até C5, para as quais a analise

cromatografica é vidvel.

Portanto, devido ao desconhecimento da estrutura molecular do petrdleo e de suas fracGes, 0s
valores de densidade relativa (SG) e temperatura normal de ebuli¢do (Ty,) séo utilizados para
correlacionar a composicéo elementar. A relagdo massica entre carbono e hidrogénio € dada
pela Eq.(5.8), (RIAZI e DAUBERT, 1986 apud RIAZI, 2005). Esta equacdo é valida para
C20-C50 e possui um desvio absoluto médio (AAD) de 2%.

CH =8,7743-10"°| exp(7,176-10°°-T, +30,06242-SG —7,35-10°° T, - SG ) |- T, . G 127
(5.8)

A gquantidade de enxofre, nitrogénio e metais pode ser dada por andlise laboratorial das
diversas fracbes. Ha, porém, curvas que correlacionam a quantidade de enxofre com a
quantidade de aromaticos, proveniente de uma analise PNA (Parafinicos, Nafténicos e
Aromaticos), ou com parametros utilizados para correlacionar a composicdo PNA como em
Riazi et al. (1999). A concentracdo de nitrogénio nas fracGes de petrdleo pode ser
correlacionada pela temperatura normal de ebuli¢do e pela concentragdo de nitrogénio no 6leo
cru como em Baird (1981) apud Riazi (2005). Note que se por um lado este tipo de correlagdo
diminui o trabalho laboratorial por outro aumenta o desvio na definicdo da composi¢édo

elementar.

A temperatura critica (T¢), a pressdo critica (P¢) ¢ o fator de acentricidade (®) de cada fragdo
podem ser obtidos por equac6es semelhantes a Eq.(5.8), ver Eq. (5.9) recomendada pela API,
Eq.(5.10) (RIAZI, 2005), Eq.(5.11) (LEE E KESLER, 1975 apud RIAZI, 2005) e Eq.(5.12)
(KESLER E LEE, 1976 apud RIAZI, 2005).
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T. =35,9413- [exp (~6,9-107* T, ~1,4442-SG +4,91-10* -T, - SG )] T, 07293 G (5,9)
P. =6, 9575-[exp(—1, 35-102-T, —0,3129-SG +9,174-10 2T, - SG)] T, 06791 SG 087 (5,10)

A Eq.(5.9) e Eq. (5.10) possuem um desvio absoluto médio de 0,4% e 5,8%, respectivamente

e sdo indicadas para uma faixa entre C5 e C50.

__ P 5 99714+ 6,00648+1,28862-InT, —0,169347-T°
1,01325

w= (5.11)
15,2518— 12987 13 4701.InT +0,43577.T

br

1,408 -0,01063K,,

o =-7,904+0,1352K,, —0,007465K}, +8,359T,, + =
br

(5.12)

Note que na Eq.(5.11) e na Eq.(5.12) Ty, é a temperatura reduzida, Tp=Tu/T;, € KW € o fator
de Watson.

Outras metodologias foram desenvolvidas para o calculo das propriedades criticas. Hemptinne
e Béhar (2006) listaram: Riazi (1998), Twu (1984), Cavett (1964) e Winn (1952).

Pelo uso das propriedades calculadas: T¢, Pc € o e utilizando uma regra de mistura e uma
equacdo de estado conveniente como, por exemplo, Peng-Robson, é possivel calcular as
propriedades termodindmicas como entalpia, entropia, energia livre de Gibbs e Helmholtz.

5.2.1. Exergia fisica

Uma vez calculadas as entalpias e entropias, o calculo da exergia fisica se faz pela Eq.(5.13).

Note que a composi¢édo deve ser mantida constante.

bf|'sica = [h - IAlo _TO (S - S0)]

(5.13)

composicao
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5.2.2. Exergia quimica

A exergia quimica € obtida pelo calculo da entropia e entalpia em composic¢Oes diferentes:
composicdo atual da mistura e composicdo obtida quando a mistura € transformada em
componentes presentes no ambiente de referéncia por reacdo com componentes do ambiente

de referéncia, Eq. (5.14), sendo ambos, mistura e ambiente, mantidos a Ty e Po.

bquimica :[h_ho _TO(S_SO)] (5.14)

To. P

Em casos de misturas complexas em que a estrutura molecular é desconhecida, torna-se
impossivel determinar as reacdes necessarias para levar a mistura a componentes presentes no
ambiente de referéncia. Desta forma, uma maneira pratica para obtencéo da exergia quimica é
pelo uso da Eq.(5.15).

b

quimica

= p-PCI (5.15)

O parametro ¢ ¢ correlacionado a composi¢do elementar massica (x) ou molar (y) e é dado por
diversos autores:
1. (KOTAS, 1995) desvio de 0,38%.

»=1,0401+0,1728 2 40,0432 %2 1 0, 21693(1— 2,0628X—Hj (5.16)
XC XC XC XC

2. (SZARGUT, MORRIS e STEWARD, 1988) para hidrocarbonetos liquidos: desvio de
0,21%.

p=1 0406+O,0144);/—H (5.17)
C

3. (SZARGUT, MORRIS e STEWARD, 1988) para hidrocarbonetos contendo, O e S:
desvio de 0,5%, e aplicacdo para O/C < 1.
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»=1,0407 +0,0154 25 1 0, 0562ﬁ+o,5904£(1— o,175y—Hj (5.18)
Yo Yo Yo Yo

4. (RIVERO, RENDON e MONROY, 1999) desvio ndo determinado, porém leva em

conta a fracdo de nitrogénio no combustivel além do oxigénio e enxofre.

0 =1,0401+0,1728 2 10,0432 %2 1 0, 2169X—S(1— 2, 0628X—Hj+ 0,0428%%  (5.19)
XC XC XC XC XC

O poder calorifico, quando nao aferido experimentalmente, também pode ser correlacionado a
composicdo elementar, como em Channiwala e Parikh (2002), Eq.(5.20), para combustiveis

liquidos, solidos e gasosos, com desvio total maximo de 1,45%.

PCS P\ﬁ—w} =0,3491-C+1,1783-H +0,1005-S -0,1034-O-0,0151-N —-0,0211- A(5.20)

g

Stepanov (1995) comparou diversas formulag6es usadas para o célculo da exergia quimica em
combustiveis com estruturas moleculares desconhecidas e observou um desvio maximo de

4% entre os diversos métodos.

Quando as moléculas da mistura sdo conhecidas, a Eq.(5.21) pode ser usada. A influéncia do
coeficiente de atividade foi verificada por Rivero et al. (1999) pelo uso do modelo de
Scatchard-Hildebrand. Foi concluido que a consideracdo dos coeficientes de atividade iguais a

1 prové um desvio negligenciavel (0,0052%) na exergia quimica de hidrocarbonetos.

Bouimica = Z:x.bpa"’é10 + RTOZXi Inx.y, (5.21)

1 Quimicai

A forma mais precisa para calculo da exergia quimica em misturas de hidrocarbonetos de
estrutura molecular desconhecida é a aplicacdo da Eg. (5.8) aos pseudo-componentes que
formam a mistura, de forma a utilizar temperaturas normal de ebuli¢do, Ty, obtidas em faixas

estreitas de evaporagdo. A partir da composicdo obtida para cada pseudo-componente, a
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exergia quimica dos mesmos pode ser calculada, sendo a exergia quimica da corrente obtida

pela aplicacdo da Eq.(5.21) a mistura de pseudo-componentes e componentes reais.

5.3. EFICIENCIA EXERGETICA EM PROCESSOS DE SEPARACAO DE PETROLEO

O uso da andlise exergética em processos de separa¢do visa a localizac¢do das principais fontes
de irreversibilidades de modo a explicitar pontos para melhoria e otimizagdo. A eficiéncia
exergética permite a comparacdo entre o desempenho de diferentes sistemas e tecnologias em
uma base termodindmica comum. Entretanto, ndo ha consenso na literatura sobre o
equacionamento para medicdo da eficiéncia em processos de separacdo. Os trabalhos que
tratam de andlise exergética em processos de separagdo podem ser divididos em trés grupos:

1. Computo da exergia destruida para verificacdo de perfis de destruicdo de exergia e
otimizacdo: Sauar et al. (1997), Faria e Zemp (2005), Tarighaleslami, Omidkhah e
Sinaki (2011) e Tarighaleslami et al. (2012);

2. Eficiéncia exergética definida como 7, = Bsajga/Bentrada: Rivero et al. (1989), Al-
Muslim e Dincger (2005), Al-Muslim, Dinger e Zubair (2005) e Khamo e Hamadi
(2010);

3. Eficiéncia exergética definida como 7, = (Bprodutos-Bcarga)/Bconsumida: Dinger e Erkan
(1986), Rivero e Anaya (1990), Rivero, Rendon e Moroy (1999), Rivero (2002),
Koeijer e Rivero (2003), Rivero, Garcia e Urquiza (2004), Rivero, Rendon e Gallegos
(2004).

Além da diferenca entre os tipos de eficiéncia exergética, ha também diferentes formas de
calculo para 0 mesmo tipo de eficiéncia. Estes diferentes tipos de célculo implicam incertezas
diferentes, uma vez que propriedades diferentes sao utilizadas. Estas incertezas sdo de grande
importancia devido a diferenca de magnitude entre a exergia das correntes processadas e a
exergia consumida para o processo, e também, devido a pequena diferenca entre a exergia das

correntes processadas (produtos) e a exergia da carga da unidade.

Para verificagdo da influéncia das incertezas provenientes do célculo de propriedades na
eficiéncia exergética cinco formulagdes sdo testadas nesta tese:
1. Eficiéncia de processos de separagédo 1: diferenca entre a exergia dos produtos (XBp;i) €

da carga do processo (Bw), mistura, dividida pela exergia consumida para separacéo
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(Bc). Esta eficiéncia estd baseada em Kotas (1995), e normalmente resulta em valores
inferiores a 10% (KOTAS, 1995).

Z BPi - BM

3 (5.22)

N

Note que o célculo desta eficiéncia passa pelo calculo de h, s, PCI, e ¢ para todas as
correntes. Estas propriedades sdo obtidas por correlages que tém como ponto de
partida a temperatura normal de ebulicdo (Ty,) e a densidade relativa (SG) e, portanto
uma grande incerteza esta associada a esta formulacdo. A Tab.5.1 explicita alguns dos

desvios presentes.

Tabela 5.1 - Alguns desvios presentes na formulagao 1.

EQUACAO AAD Autor
(5.16) 0.38% Kotas (1995)
(5.8) 2% Riazi (2005)
(5.9) 0.4% Riazi (2005)
(5.10) 5.8% Riazi (2005)
(5.20) 1.4% Channiwala (2002)

Eficiéncia de processos de separacdo 2: neste método a variacdo de exergia entre 0s
produtos e a carga do processo é diretamente calculada pela diferenca entre a grandeza
H-ToS das correntes processadas. Esta abordagem so6 é possivel pois ndo ha reagdo no
processo de separacdo. De outra forma, a entalpia e a entropia utilizadas teriam que ser
absolutas. Observe a separagdo simplificada da mistura de hidrocarbonetos
CarHp1+Ca2Hp, na Eq.(5.23). A variagdo de H-ToS engloba a exergia quimica e fisica,
pois nem a temperatura nem a pressao sdo mantidas constantes. Na Eq. (5.23) todos os
termos que representam componentes do ambiente (termos em vermelho) se cancelam

devido a conservagéo das moléculas no processo de separagéo.
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[ b b1 by
salda amb. amb. =1 pyamb. _ . salda _ amb. _ 1 amb.
Calel + a1 + j h athOZ B 2 hH 20 TO Calel al + a:I‘SCOZ SH 20 +

b , b b
hamb azhamb 2 hamb. _To . Séald: + a2 + _2 Samb‘ _ azsamb. __2 Samb.
02 €02 2 H20 a2’ 'b2 4 02 Co2 2 H20
produtos

salda
CaZHb2 +(a2 + 4
entrada b1 amb. amb. b1 amb. entrada b mb. amb. b1 amb.
Calel +(a1 + 4jh athOZ B 2 hHZO j TO ( Cathl (al + _alsCOZ - 2 SHZO +
(5.23)
entrada +| a +b_2 hamb hamb b2 hamb. —T . sentrada +| a +Q Samb. —a Samb. 7b_28amb.
CaZHDZ 2 4 C0o2 2 H20 0 CaZHbZ 2 4 02 2 Cco2 2 H20
L M
saida saida saida saida entrada entrada entrada entrada
hCalel _TO ) Scale + hCaszz _TO ) Scaszz _[(hCuHm _TO ) Scalel )+ (hcaszz _TO ' Scaszz ):|
Z(Hpi —To-Se)—(Hy =T Sw)
n, =— (5.24)

3. Eficiéncia de processos de separacdo 3: o terceiro método consiste na aplicacdo do
balango de exergia ao volume de controle e posterior substituicdo da variacdo de
exergia entre as fracOes separadas e a carga da unidade pela exergia consumida menos
a exergia destruida, ver Eq.(5.25) e Eq.(5.26). Note que a exergia destruida pode ser
avaliada pela equacdo de Gouy-Stodola, Bp = To.Sg, fazendo uso da entropia'® para
todas as correntes que atravessam o volume de controle (incluindo calor e trabalho) e
da exergia total apenas para as correntes consumidas (calor, vapor, eletricidade), que

sdo de célculo, normalmente, mais direto e com menos incertezas.

2 By —By =+B. — B, (5.25)
B

7, = _B_D (5.26)
C

2 Note que quando ha reacdo a entropia absoluta é requerida e esta é raramente fornecida pelos pacotes

comerciais de simulacéo de processos quimicos.
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4. Eficiéncia de processos de separacdo 4: este método leva em conta apenas a variacao
de exergia quimica entre as fracdes separadas e a carga da unidade, Eq.(5.27). Desta
forma o objetivo da separacdo é definido pelo termo logaritmico da Eq.(5.21),

chamado por Rivero, Renddn e Gallegos (2004) de exergia composicional.

Quimica Quimica
2 \,BPi - BM
|

n, (5.27)

Bc

5. Eficiéncia de processos de separacao 5: este método considera a eficiéncia exergética
como a exergia das correntes separadas pela exergia da carga somada a exergia
consumida, Eq. (5.28). Este método é um indice de conservagdo de exergia e indica o
percentual da exergia que foi conservada em relacédo ao total que entrou no volume de

controle.

Z BSaida
n, = S (5.28)
’ Z BEntrada

Os cinco métodos foram aplicados a uma separagdo a vacuo de um 6leo cru pesado em:
gasoleo leve (GOL), para ser transportado até a refinaria, gaséleo pesado (GOP), para ser
utilizado localmente e residuo de vacuo (RV). A corrente de topo é composta por agua acida.
Ver Fig. 5.2.
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Vapor

2

Figura 5.2 - Destilagdo a vacuo para anélise das diversas formulagdes de eficiéncia exergética.

As curvas de destilacdo, baseadas no ponto verdadeiro de ebulicdo (PEV) do 6leo cru
processado e dos produtos podem ser vistas na Fig. 5.3 e Fig. 5.4. E importante salientar que
todas as propriedades foram calculadas a partir da curva TBP e da densidade do cru,
16,5°API. O calculo das propriedades foi feito utilizando BK10, indicada por Carlson (1996)

para processos incluindo pseudo-componentes e em vacuo parcial.
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Figura 5.3 - Curva PEV (TBP) para o 6leo cru processado.
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Figura 5.4 - Curva PEV (TBP) para os produtos obtidos.

A energia elétrica requerida para as bombas P1, P2, P3 e P4, bem como o calor rejeitado no

condensador e nos pumparounds (PA1 e PA2), além do calor fornecido a fornalha encontram-
se na Tab. 5.2.

Tabela 5.2 - Dados dos insumos e rejeitos de calor e eletricidade.

Eletricidade Requerida kW Calor fornecido/rejeitado kw

P1 0,48 | PAl -5.399,64 (@ 25°C)
P2 7,87 | PA2 -23.446,08 (@ 25°C)
P3 29,55 | Condensador -6.554,39 (@ 25°C)

P4 23,70 | Fornalha 28.331,35 (@ 459,85°C)
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As propriedades bem como as exergias de cada corrente da planta descrita na Fig. 5.3 podem

ser vistas nas Tab. 5.3 e Tab. 5.4 respectivamente.

Tabela 5.3 - Propriedades termodinamicas da destilacdo a vacuo simulada.

Linha Descricdo m(kg/s) T(K) P(kPa) h(kJ/kg) ho(kd/kg)  s(kJ/kgK)  so(kd/kgK)  s5(kJ/kgK)®
1 Cru 60,64 610,41 1400 -120570 -1.953,90 3,93 2,06 5,58
2 Vapor 252 477,15 413,69 -13.083,00 -15857,00 7,17 0,37 11,63
3 Comb. 1,00 729,72 30398  -859,24  -1.606,30 4,42 2,19 6,00
4 Ar 26,009 29815 101,33  -0,28 -0,28 6,59 6,59 6,36
5 Exaustio 27,00 727,90 101,33 -1.081,10 -2.747,48 7,80 6,41 7,87
6 Off-gas1 252 33871 800 -13339,00 -15.962,00 1,87 1,62 13,03
7 Off-gas2 252 30315 800 -15939,00 -15.962,00 1,66 1,62 12,91
8 Off-gas3 252 30299 158,00 -15939,00 -15.962,00 1,65 1,62 11,53
9 GOL 1 846 40935 827  -1.750,10  -1.968,20 2,43 1,77 4,16
10 GOL 2 846 40630 61622 -1.74920  -1.968,20 2,41 1,77 4,14
11 GoP1 2917 57633 880  -131520 -1.95510 3,50 1,96 5,18
12 GoP2 2917 57605 616,75 -131420 -1.955,10 3,50 1,96 5,18
13 Residuol 2300 73303 933  -860,27  -1.947,60 4,43 2,19 6,02
14 Residuo2 2300 72963 617,28  -859,24  -1.947,60 4,42 2,19 6,00
Tabela 5.4 — Valores das exergias das correntes da destilacdo a vacuo simulada.
Linha Descricio Pis(MJ/kg)  bgi(MIkg)™*  b(MI/kg) HMW) B(MW) S™(MWIK)  H-TeS(MW)
1 Cru 0,19 45,62 45,81 7311 2.777,60 338,04 -144,12
2 Vapor 0,75 0,05 0,80 -32,97 2,00 29,31 -38,36
3 Comb. 0,08 44,64 44,72 0,86 44,53 5,98 2,17
4 Ar 0,00 0,00 0,00 -0,01 0,12 165,34 -51,10
5 Exaustio 1,25 0,02 1,27 29,19 3439 212,52 -91,97
6 Off-gas 1 2,55 0,08 2,63 -33,63 6,64 32,85 -35,04
7 Off-gas 2 0,01 0,08 0,10 -40,18 0,25 32,55 -41,43
8 Off-gas 3 0,01 0,08 0,10 -40,18 0,25 29,07 -41,43
9 GOL 1 0,02 46,78 46,80 -14,81 396,06 35,16 -20,93
10 GOL 2 0,03 46,78 46,81 -14,80 396,12 35,01 -20,88
11 GOP 1 0,18 46,05 46,23 3836 1.34847 151,101 -68,82
12 GOP 2 0,18 46,05 46,23 -38,33  1.34850 151,081 -68,78
13 Residuo 1 0,42 44,64 45,06 19,79 1.036,54 138,45 -50,20
14 Residuo 2 0,42 44,64 45,06 19,77 1.036,67 138,08 -50,07

Quando o volume de controle 1 (VC 1), Fig. 5.2, € utilizado, o processo de combustao

presente na fornalha ndo é incluido no volume de controle. Isso permite o uso de entropias

3 A entropia absoluta foi calculada separadamente pela Eq.(5.30).

4 Obtida a partir da exergia quimica de cada pseudo-componente pela Eq.(5.21).
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relativas no método 3. A exergia consumida é entdo calculada em funcéo do calor fornecido,
ver Eq.(5.29). A temperatura utilizada foi a temperatura do petréleo no estagio de entrada na
coluna em lugar da temperatura média logaritmica, desta forma, toda irreversibilidade
associada ao processo de combustdo e a troca térmica com diferenca finita de temperatura é

mantida fora do volume de controle VVC 1.

To j (5.29)

Entrada

BQ FORNOLHA QFORNALHA ’ [1_ T

Ja para incluir a fornalha no volume de controle a entropia absoluta foi calculada pela
Eq.(5.30), fornecida por Song et al. (2012). O resultado da aplicacdo dos 5 métodos no
sistema descrito na Fig.5.2 pode ser visto na Tab.5.5.

s** =0,0068C +0,1567H +0,02680 +0,0551N +0,0329S (5.30)

Tabela 5.5 - Métodos, resultados e fontes de incerteza.

Equacdo/ Método Valor (VC 1) Valor (VC 2) Fontes de incerteza

(5.22)/método 1 11,49% 4,34% ¢, LHV, h e s para correntes processadas
(5.24)/método 2 7,86% 2,97% h e s para correntes processadas
(5.26)/método 3 7,50% 2,50% S para correntes processadas
(5.27)/método 4 0,99% 0,004% ¢, PCI para correntes processadas
(5.28)/método 5 99,46% 98,48% ¢, LHV, h e s para correntes processadas

O calculo da exergia consumida é igual para todos 0os métodos. Excluindo-se os combustiveis
com composicdo molecular indeterminada, cuja exergia quimica é calculada pela correcéo
que utiliza o ¢ ¢ o PCI, a exergia consumida de fontes como combustiveis gasos0s, vapor de

agua, calor, eletricidade é de célculo simples e relativamente preciso.

Os métodos 1, 2 e 3 indicam o percentual de exergia consumida que efetivamente serviu para
0 aumento da exergia dos produtos e devem, a excecdo das incertezas nos calculos de
propriedades, apresentar o mesmo valor. Estes métodos também representam a exergia
minima necessaria & separacao sobre a exergia utilizada para separagdo. Para estes casos, 0

método 3 é o mais preciso, visto que depende somente da entropia nas correntes processadas.
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Note porém, que quando a fornalha é adicionada ao volume de controle e as entropias
absolutas sdo requeridas, uma grande fonte de incertezas € adicionada pela Eq.(5.30), AAD de
10,63%. Se o combustivel utilizado fosse um combustivel gasoso de composicdo molecular
definida, os valores tabelados de entropia absoluta poderiam ser somados as entropias das
moléculas do combustivel e dos gases exaustos, evitando assim o acréscimo de incertezas ao

método.

O método 4 ¢é o que melhor traduz a finalidade de um processo de separacdo quando a exergia
fisica das correntes ndo é utilizada nos processos seguintes a separacdo, ou a separacdo se da
por meio de remocdo e dissipacdo da exergia, condensacao, por exemplo. O Unico produto
neste caso é o ganho na parcela composicional da exergia, deixando de fora a exergia fisica, e
tendo em vista que a varia¢do do primeiro termo do lado direito da Eq. (5.21) se anula em
processos de separacdo nos quais ndo ha reacdo. Os resultados obtidos por este método,
principalmente quando o volume de controle engloba os processos de combustéo, séo de
baixa magnitude, 10, o que dificulta a comparag&o entre diversos processos e tecnologias

uma vez que o valor da eficiéncia sera sempre muito proximo a zero.

O método 5 indica o percentual de exergia que se conservou durante determinado processo.
Como a exergia quimica da carga e dos produtos em processos de separacdo de
hidrocarbonetos é muito grande em comparacdo a exergia consumida, os valores de eficiéncia
assim calculados sdo normalmente muito altos. Embora este indicador forneca menos
informacao que os outros aqui definidos, ele permite a avaliacdo dos outros tipos de processos
como polimerizacdo, craqueamento, condicionamentos de correntes, entre outros. Tendo em
vista a aplicabilidade do método 5 em todas as unidades de processo de uma refinaria o

mesmo sera utilizado para comparagdo entre os processos de refino.
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6. REFINO DE PETROLEO: ANALISE EXERGETICA E POSSIVEIS
MELHORIAS

A Refinaria do Planalto situada no municipio de Paulinia (REPLAN) foi utilizada como
estudo de caso. Com uma capacidade de refino de 415 mil barris por dia (bpd), a REPLAN € a

maior refinaria em operagéo no Brasil.

6.1. DESCRICAO GLOBAL DO PROCESSO

A refinaria em anélise possui todas as principais unidades de refino duplicadas. Somente uma
unidade de cada tipo foi analisada, sendo que o esquema simplificado de refino de uma das
duas metades da refinaria pode ser visto na Fig. 6.1. O petrdleo entra na destilacdo combinada
(DE) que corresponde aos processos de dessalgacdo, destilacdo atmosférica e destilacdo a
vacuo. O residuo da destilacdo a vacuo (RV), parcela pesada do petrdleo, é enviado ao
processo de coqueamento retardado (CQ), onde a parte mais pesada deste residuo é
transformada em coque de petréleo e as fracdes mais leves sdo destiladas e separadas em: gas
liquefeito de petroleo (GLP), nafta leve (NL), nafta pesada (NP) e gasoleo leve (GOL), médio
(GOM) e pesado (GOP). O craqueamento catalitico fluidizado (FCC) é alimentado por uma
mistura de naftas (N) e gas6leos (GO) produzidos pela destilagdo combinada e pelo
cogueamento retardado. Os produtos do FCC sdo: GLP, gasolina (GLN), dleo leve de reciclo
(OLR) entre outros. Grande parte do gaséleo produzido pelo cogueamento retardado e do
OLR produzido pelo FCC é tratado na unidade de hidrotratamento (HDT) para producdo de
diesel com baixo teor de enxofre (S10 e S50). O HDT faz uso de hidrogénio produzido pela

reforma a vapor de gas natural na unidade de geragéo de hidrogénio (UGH).
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Gas natural proveniente do gasoduto Brasil-Bolivia, gas combustivel produzido pela DE, FCC

e CQ, gas CO (gas rico em mondxido de carbono e hidrogénio proveniente da queima parcial

do coque que adere ao catalisador do FCC) e 6leo combustivel compdem a matriz exergética

da refinaria, Fig. 6.2.
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Figura 6.2 - Matriz exergética da refinaria.

Os principais consumidores de gas natural (GN) séo as turbinas a gas e a unidade de geracéo
de hidrogénio (UGH), enquanto os principais consumidores de gas combustivel (GC) sdo 0s
geradores de vapor da planta de utilidades e os fornos de processo. O 6leo combustivel (OC) é
gueimado de forma suplementar ao gas combustivel (GC) em alguns geradores de vapor. O
gas CO é queimado em geradores de vapor utilizando gas combustivel de forma suplementar.
Note na Tab. 6.1 que embora o GC seja o principal responsavel pelas emissées de CO, na
refinaria, este € o combustivel que possui a menor relagdo massa de CO, por unidade de
exergia, sendo portanto pouco danoso. Ja o gas CO é o que possui a maior relacdo massa de

CO;, por unidade de exergia.

Tabela 6.1 - Caracteristicas da matriz exergética e de seus combustiveis.

Combustivel  m(kg/s) b (kJ/kg) B(MW) % Exergia (%kgC) (gC02/k)) (kgCO2/s)

GN 4,68 49.376,90 231,08 0,26 0,75 5,59E-02 12,92
GC 9,63 49.401,00 475,68 0,53 0,72 5,34E-02 25,42
ocC 2,60 44.628,29 116,03 0,13 0,87 7,15E-02 8,29

co 58,07 1.171,00 68,00 0,08 0,08 2,57E-01 17,46
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6.2. COLETA DE DADOS E MODELAGEM

Os dados utilizados na analise correspondem a um dia tipico de operacdo e foram obtidos de
duas maneiras:

e Vazdo massica e composicao: dada a vazdo nominal e a curva de destilacdo da carga
da unidade, a vazdo e a composicao elementar de cada produto foram obtidas usando
um simulador de processo (Petro-Sim);

e Temperaturas e pressdes: devido a dificuldade inerente a simulacdo de toda a bateria
de trocadores de calor entre a carga e os produtos de cada unidade de processo, um
grande volume de controle (limite de bateria) foi utilizado e as temperaturas e pressdes
das correntes cruzando o limite de bateria foram obtidas pelo sistema de informacéo
da refinaria (P1);

e Utilidades consumidas: dado o grande nimero de pequenos consumidores de vapor,
energia elétrica e poténcia mecanica, estes consumos nao foram modelados e sim
obtidos diretamente do PI para cada unidade de processo.

A modelagem das unidades auxiliares (planta de utilidades, tratamento de aguas acidas e
recuperacdo de enxofre) foi feita considerando-se a eficiéncia dos equipamentos e dos
processos constantes. Portanto, apesar de receberem aproximadamente metade da demanda

usual, estas unidades mantém seus rendimentos globais aproximadamente constantes.
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6.3. DESCRICAO E ANALISE EXERGETICA DAS UNIDADES

Para avaliagdo exergética das unidades de processo, todas as correntes que entram e saem de
cada unidade, incluindo correntes de utilidades, de residuos e de subprodutos precisam ser
consideradas. Por este motivo, uma planta sintese para refinaria em analise foi elaborada,
Fig.6.3. Note que além das unidades de refino apresentadas na Fig.6.1, as unidades de

tratamento de residuos (UTAA e URE) e a planta de utilidades estdo incluidas na Fig.6.3.

A simbologia utilizada a seguir ">" indica a origem e o destino de uma determinada corrente.
Por exemplo, se as correntes que entram no hidrotratamento de diesel (HDT) estdo sendo
analisadas, a simbologias "DE>DP" é usada para descrever a corrente de diesel pesado
proveniente da destilacdo combinada. Se os residuos do HDT estiverem sendo analisados, a
simbologia "AC>UTAA" indica uma corrente de agua acida encaminhada para a unidade de

tratamento de aguas acidas.
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6.3.1. Destilacdo combinada (DE)

O volume de controle considerado para a unidade de destilacdo combinada abrange trés
processos: dessalgacdo, destilagdo atmosférica e destilacdo a vacuo. As unidades de destilagdo
constituem processos fisicos de separacéo.

As unidades de destilacdo de uma refinaria, destilacdo atmosférica e a vacuo, representam a
principal fonte de residuos liquidos em termos volumétricos, totalizando cerca de 100 litros de
residuo liquido por barril processado e sdo também energo-intensivas, sendo responsaveis por
um consumo em torno de 40% de toda energia consumida nas unidades de processo (SZKLO
e ULLER, 2008).

O processo de dessalgacdo € o primeiro tratamento dado ao petréleo, 6leo cru, em uma
refinaria. Normalmente o petréleo que chega a uma refinaria tem um percentual volumétrico
méaximo de agua, Basic Sendiments and Water (BSW), de até 1%, e um teor de sais de até
285mg/l (THOMAS, 2001). O processo de dessalgacdo € entdo utilizado para retirada de sais,
dissolvidos ou em forma de cristais, do Oleo cru. Estes sais sdo retirados para evitar
incrustacdes e corrosdo nos equipamentos da refinaria. Além disso, sais de sddio também
estimulam a formac&o indesejada de coque, sendo gue sais em geral afetam o desempenho de

catalisadores.

Para dessalgacdo, agua € misturada ao 6leo cru em uma proporcao que varia de 3% a 10% do
volume de cru processado (SZKLO e ULLER, 2008), a depender do grau APl do mesmo. A
agua adicionada é retirada com os sais dissolvidos, compostos metalicos e sélidos suspensos,
por coalescéncia de suas moléculas. A agua forma emulsdes junto ao petroleo, estas emulsdes
sdo desestabilizadas pela acdo de calor, eletricidade e agentes desemulsificantes. A aplicacao
de uma diferenga de potencial elétrico de 15 kV a 50 kV faz com que as goticulas de &gua
dispersas no petrdleo se aglutinem devido a sua natureza polar, provocando coalescéncia das
mesmas. O campo elétrico continuo provoca coalescéncia por eletroforese e o campo elétrico
alternado por dipolo induzido (THOMAS, 2001). Normalmente a unidade de dessalgagéo é
operada sob pressdo, 12 bar, para que todo o petrdleo se encontre em fase liquida na
temperatura de operagéo, 50 a 150 °C. Quando funcionando adequadamente, 90% dos sais
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presentes no petréleo que entra na refinaria sdo removidos (FAHIM, AL-SAHHAF e
ELKILANI, 2010).

O processo de destilacdo esta baseado no aumento do ponto de ebulicdo com o aumento da
massa molecular, 0 que permite a separacdo de misturas de massa molar média diferentes.
Apos a dessalgagdo do petroleo, 0 mesmo € pré-aquecido e enviado a um vaso de pré-flash
onde o petrdleo é separado de suas fracBes mais leves, que evaporam. Desta forma, a torre
atmosférica pode ser dimensionada para uma carga menor. As fracbes mais pesadas seguem
para um forno, onde sdo aquecidas a uma temperatura entre 300°C e 400°C e injetadas
juntamente com vapor na torre de destilacdo atmosférica (Fig. 6.4). O vapor possui a funcao
de reduzir a pressdo parcial dos compostos em mistura facilitando assim a evaporacdo dos
mesmos. A torre possui diversos estagios, normalmente de 30 a 50, que correspondem a

temperaturas de condensacao diferentes.

A distribuicdo de temperatura na torre é controlada pelos circuitos de resfriamento,
pumparounds (PA), e pelas pequenas torres fracionadoras, strippers, onde vapor é injetado ou
ha um pequeno forno (reboiler). Os circuitos de resfriamento transferem parte do calor da
torre para o pré-aquecimento do petroleo, além de aumentar o refluxo dentro da torre, visto
que, apos a retirada de calor, o fluxo é devolvido a torre em um estagio mais alto do que o de
retirada. Assim, 0s cortes mais leves saem pelos estagios mais elevados onde a temperatura é
menor e, consequentemente, somente cortes com baixo ponto de evaporagdo conseguem

alcancar. Da mesma forma, os cortes mais pesados sdo retirados por estagios mais baixos.

A temperatura minima na torre atmosférica, temperatura de topo, € controlada para evitar a
condensacdo de agua na torre. O residuo ndo evaporado da destila¢cdo atmosférica (RAT) é
enviado para a destilagdo a vacuo. Os cortes retirados lateralmente seguem para as torres de
stripping, onde cada corte € novamente fracionado. Normalmente o vapor e 0s componentes
mais leves das torres de stripping retornam em um anel superior ao anel de retirada do corte,
enguanto a parte condensada € enviada aos processos a jusante ou diretamente para 0s tanques
de mistura na area de estocagem. O vapor e 0s gases mais leves saem pela parte superior da
torre de destilacdo atmosférica para o condensador de topo, onde o vapor é condensado e
separado dos hidrocarbonetos liquidos (nafta) e gasosos (gas combustivel). Este vapor
condensado é normalmente contaminado por enxofre, aménia, mercaptanas, hidrocarbonetos,

entre outros, e é chamado de agua acida (AC).
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Figura 6.4 - Esquema simplificado de uma torre de destilacdo atmosférica (adaptado de
Hysys, 2006).

O residuo atmosférico (RAT) é enviado para destilacdo a vacuo, onde é evaporado mais
facilmente em temperaturas de 380°C a 415 °C (FAHIM, AL-SAHHAF e ELKILANI, 2010),
devido a pressdo sub-atmosférica de operacdo. A temperatura de operacdo dificilmente
ultrapassa os 415°C para evitar o coqueamento da carga. O processo de destilacdo a vacuo é
equivalente ao processo de destilacdo atmosférica, porém com pressdo reduzida, 40 a 100
mbar (SZKLO e ULLER, 2008), por ejetores e/ou bombas de vacuo. Os produtos mais
comuns da destilacdo a vacuo sdo gas combustivel, gasoleo leve, gaséleo pesado e residuo de
vacuo, Fig. 6.5. O primeiro € normalmente consumido na refinaria, os gaséleos sdo enviados
para 0 craqueamento catalitico (FCC) ou para o hidrotratamento (HDT), enquanto o residuo

de vacuo (RV) é normalmente enviado para a unidade de coqueamento retardado (CQ).
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Figura 6.5 - Esquema simplificado de uma torre de destilacdo a vacuo (adaptado de Fahim,
Al-Sahhaf e Elkilani, 2010).

6.3.1.1. Analise exergética da DE
A carga da unidade de destilacdo combinada é o 6leo cru, produzido no processo de separa¢ao
priméaria. Esta corrente ainda possui um residuo de agua de 0,55%, o que condiz com a

especificacdo de BSW<1%. As caracteristicas do 6leo cru podem ser observadas na Tab. 6.2.

Tabela 6.2 - Carga da destilacdo combinada.

Fluxo m(kgls) T(°C) P(kPa) h(kJ/kg) PCI(kJ/kg) @  b(kJ/kg)  H(KW) B(kW)
Oleo Cru 31528 30 600 -2197,47 41.977,93 1,067 44.789,14 -692.827,65 14.121.470

O BSW de 0,55% implica 1,75 kg/s de agua na carga. Desta forma, o somatério das vazoes
massicas dos produtos produzidos € igual a vazdo massica da carga subtraida de 1,75 kg/s que
sai com a salmoura. As caracteristicas dos produtos da destilagdo combinada podem ser
visualizadas na Tab. 6.3. Nesta tabela e nas demais tabelas a seguir “A>B” indica uma
corrente “A” enviada a uma unidade de processo “B” ou uma corrente “B” proveniente da

unidade de processo “A”, o contexto indicara a nomenclatura.
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Fluxo  m(kg/s) T(°C) P(kPa) h(kJ/kg) PCI(kJ/kg) (0} b(kJ/kg) H(kwW) B(kW)
GC>UT 1,68 36 500,00 -2.722,67 45.658,03 1,08 49.142,79 -4.577,20 82.688,06
GLP>TE 1,21 39 500,00 -2.282,61 46.003,51 1,0774 49.562,18 -2.764,14 60.105,61
Rv>CQ 71,75 170 500,00 -1.786,05 40.541,10 1,0671 43.260,56 -128.144,95 3.107.897,66
RV>TE 25,62 172 500,00 -1.781,40 40.541,10 1,0671 43.260,56 -45.637,78 1.109.780,51
GOP>TE 44,60 108 500,00 -1.943,68 41.490,88 1,0656 44.214,51 -86.678,94 1.972.645,82
GOL>TE 3,28 125 500,00 -1.918,59 41.741,74 1,0656 44.480,53 -6.299,97  146.152,73
NP>TE 12,43 25 500,00 -2.182,08 43.822,94 1,0692 46.854,10 -27.115,17 582.222,46
NL>TE 20,82 25 500,00 -2.247,89 44.289,90 1,0717 47.464,62 -46.795,67 988.099,05
DL>TE 66,18 125 500,00 -1.94521 42.671,70 1,0666 45.514,46 -128.738,86 3.014.270,86
DP>HDT 22,28 163 500,00 -1.839,35 42.027,50 1,0657 44.788,86 -40.975,49 998.982,21
Q>TE 22,44 25 500,00 -2.180,33 43.314,46 1,0679 46.253,41 -48.926,50 1.037.922,99
GORT>TE 8,43 25 500,00 -2.185,18 41.966,70 1,0656 44.719,65 -18.428,78 377.144,80
DP>TE 12,82 163 500,00 -1.839,35 42.027,50 1,0657 44.788,86 -23.587,53 574.831,44

Para retirada do excesso de sais do Oleo cru, grande quantidade de agua retificada (AD)

proveniente da unidade de tratamento de aguas &cidas é utilizada. Além da agua retificada,

vapor é utilizado em turbo maquinas para injecao nos fornos e torres com objetivo de diminuir

a pressao parcial dos componentes da mistura, para transferéncia de energia e também para

geracdo de vacuo nos ejetores da destilacdo a vacuo. Uma grande quantidade de gas

combustivel é utilizada nos fornos da destilacdo. As correntes consumidas no processo de

destilacdo combinada s&o mostradas na Tab.6.4.

Tabela 6.4 - Fluxos consumidos na destilagdo combinada.

Fluxo m(kgls)  T(°C)  P(kPa)  h(kJ/kg)  b(kJ/kg) H(KW) B(kW)
UT>GC 36 500,00  -2.797,07  49.142,79  -9.118,45  160.20548
UT>VM 10,42 292 146200 -12.94000  1.01845  -134.791,67  10.608,85
UT>VB 165 4,00 1527000 751,16  -115.37333  5.67543

UTAA>AD 28,99 25 101,33  -15.890,00 50,00 -460.699,65  1.449,65
UT>EE - - - - 6.690,00 6.690,00
UT>AI 25 101,33  -15.890,00 50,00 -18.750,20 59,00

Além do processamento da carga, a destilagdo combinada produz vapor de baixa presséo,

Tab.6.5, gerado por turbinas de contra pressao a partir de vapor de média presséo.
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Tabela 6.5 - Subprodutos da destilagcdo combinada.

Fluxo m(kg/s)  T(C) _ P(kPa) h(kJ/kg) b(kJ/kg) H(kW) B(kW)

VB>UT 2,47 165 400,00 -13.170,00 751,16 -32.529,90 1.855,37

Além da salmoura, que é o principal residuo da destilagdo combinada, uma quantidade
significativa de agua acida (AC) é gerada, Tab.6.6. Uma pequena quantidade de condensado
retorna para a planta de utilidades e uma grande quantidade de calor é retirada do processo
pelo uso do circuito de resfriamento (torres de resfriamento). Os gases de exaustdo listados na
Tab.6.6 sdo provenientes da queima de gas combustivel nos fornos. A exergia do condensado
que retorna a planta de utilidades (COND>UT) é subtraida da exergia que entra no processo

na forma de vapor, no célculo da eficiéncia exergética da unidade.

Tabela 6.6 - Residuos da destilacdo combinada.

Fluxo m(kg/s) T(°C)  P(kPa) h(kJ/kg) b(kJ/kg) H(kW) B(kW)
Salmoura 30,74 25 101,325  -15.850,46 50,00 -487.216,66 1536,92
AC>UTAA 15,50 51 298,00 -15.850,46 50,00 -245.717,32 775,11
COND>UT 1,18 95 400,00 -15.557,16 87,90 -18.357,45 103,72
Calor Dissipado - - - - - 138.834,30 4.538,65

Gases Exaustéo 65,85 200 101,33 -2.020,20 91,25 -133.034,21  6.009,00

Como consequéncia do envio de calor as torres de resfriamento e da geracdo de aguas acidas,
a destilacdo combinada é responsabilizada por parte do consumo de exergia na unidade de
tratamento de aguas acidas e nas torres de resfriamento, ver Tab.6.7. Também como
consequéncia da producéo de aguas acidas, parte da exergia gerada pela UTAA é alocada na

mesma proporc¢éo para a destilacdo combinada (DE).

Tabela 6.7 - Utilizacao das torres, UTAA e URE.

Unidade Participacéo Bcons.(kW) Bprod.(kW)
UTAA 24,86% 5.000,38 3.584,69
URE 0 0,00 0,00

TORRE 43,73% 7.142,26 0,00
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E importante ressaltar que o processo de retificacdo de aguas acidas gera uma quantidade
substancial de gas acido que é tratado na URE. Desta forma, os custos e beneficios
exergéticos relativos ao processo de tratamento do gas acido produzido na retificacdo de

aguas acidas esta incluso na exergia consumida e produzida para UTAA na Tab.6.7.

A eficiéncia exergética das unidades de processo foi calculada de acordo com a Eq.(6.1),
método 5. Nesta equacdo os insumos englobam a carga da unidade e as utilidades
consumidas. E importante observar que a exergia produzida e consumida pela URE, UTAA e
torres de resfriamento, Tab.6.7, estd incluida nos produtos produzidos e nas utilidades

consumidas respectivamente.

B dut Z BPTOdUtOS + Z Bsub-produtos
rodutos
My =—" = (6.1)

Binsumos Z Bcarga + Z Butilidades consumidas Bcondensado

A eficiéncia exergética calculada para DE foi de 98,18%. Outros indicadores importantes sdo:
e Aproximadamente 1 kg de salmoura € gerado para cada quilo de petréleo processado;
e 202 kWh de exergia sdo destruidos para o processamento de 1 m* de petréleo (massa
especifica de 882,9 kg/m? foi considerada);
A representacdo gréfica dos fluxos de exergia que entram e saem da destilagdo combinada

pode ser vista na Fig.6.6.
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Figura 6.6- Diagrama de Grassmann da destilacdo combinada.

Apesar do alto rendimento, 260 MW de exergia sdo destruidos. Esse valor compreende a
exergia destruida internamente e externamente. A taxa de destruicdo de exergia pelos gases de

exaustdo, 6 MW (200 °C), representa 2,3% de toda exergia destruida nesta unidade.

6.3.2. Cragueamento catalitico fluidizado (FCC)

O processo de craqueamento catalitico fluidizado é um processo de conversdo quimica e um
dos processos mais importantes de uma refinaria, pois converte correntes pesadas de baixo
valor agregado, geralmente gasoleos da destilagdo combinada e coqueamento, em correntes

mais leves de alto valor agregado, como gasolina e olefinas.

Este processo de cragueamento usa como catalisador ze6litos como silica-alumina cristalina
ou silica-alumina amorfa. O diagrama do processo pode ser visto na Fig.6.7. O catalisador
aquecido (em torno de 700 °C) se junta a carga pré-aquecida (em torno de 400 °C) e ao vapor,
por alguns segundos, no reator. A carga craqueada em fracGes mais leves é enviada a uma
torre fracionadora e o catalisador vai para o regenerador, onde o coque depositado em sua

superficie € parcialmente queimado. O processo ocorre a pressdes de 1,5 bar a 4 bar e a
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temperatura de reacdo varia de 490°C a 660°C a depender da corrente que se deseja
maximizar: maiores temperaturas aplicadas para maximizacdo de correntes mais leves, como
as de propeno e eteno, e menores temperatura para correntes mais pesadas como nafta. A
razdo entre o catalisador e a carga € de grande importancia, visto que, o catalisador também é
responsavel pela adicdo de energia na reacdo. O catalisador, regenerado atraves da queima
parcial do coque que o impregna, retorna quente ao ambiente reacional e fornece a energia
necessaria para que as reacbes endotérmicas acontecam. A queima parcial do coque que
impregna o catalisador fornece o gas CO utilizado em caldeiras para geracdo de vapor, muito

importante na matriz energética da refinaria.

Segundo Szklo e Uller (2008), o FCC gera consideraveis volumes de agua acida, em torno de

50 litros por barril (0,159 m®) processado.

VAPOR AGUA GAS COMBUSTIVEL
A
_gsasco  FIAAAN
TURBO-EXPANSOR i 1 &
| | p————»
£ 2N ‘@ ‘ GLP
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REGENERADOR | ;- B
GASOLEO
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- -
% ——of
AR CATALISADOR\ s
FRACIONADOR T Looo |
CARGA —» - g _;]
T RECICLO
VAPOR

Figura 6.7 - Esquema simplificado de um FCC "Lado a Lado" (adaptado de Fahim, Al-Sahhaf
e Elkilani, 2010).
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6.3.2.1. Analise exergética do FCC

A carga do craqueamento catalitico fluidizado é uma mistura de gasoéleos e naftas, produzidos

no coqueamento retardado e na destilacdo, ver Tab.6.8.

Tabela 6.8 - Carga da unidade de craqueamento catalitico fluidizado.

Fluxo  m(kgls) T(°C) P(kPa) h(kJ/kg) PCI(kd/kg) ¢ b(kJ/kg) H(kW) B(kW)

TE>Gasoleo 58,08 25 101,325 -2.105,14 41.379,98 1,066 44.113,98 -122.261,28 2.562.032,35
TE>Nafta 17,31 25 101,325 -2.214,09 43.973,41 1,071 47.080,65 -38.316,01 815.173,36

Os produtos do FCC estdo listados na Tab.6.9. Note que aproximadamente 60% da carga é
transformada em gasolina (GLN). E importante ressaltar que a grande fonte de energia no
processo de craqueamento catalitico fluidizado é proveniente da prépria carga, uma vez que, a
regeneracdo do catalisador é feita pela queima parcial do material (coque) que o impregna.
Este catalisador quente é regenerado e entra em contato com a carga fornecendo a energia
necessaria a reacdo. Logo, 6,2% da massa da carga é queimada parcialmente e sai na forma de
gas CO.

Tabela 6.9 - Produtos da unidade de craqueamento catalitico fluidizado.

Fluxo  m(kgls) T(°C) P(kPa) h(kJ/kg) PCI(kJ/kg) ¢ Db(kJ/kg) H(KW) B(kW)

GC>UT 5326593 25 101,325 -1.638,49 45.91524 1,093 50.173,77 -8.727,55 267.255,22
OLR>HDT 7,087284 37 101,325 -2.196,00 41.158,88 1,063 43.739,12 -15.563,69 309.994,74
OLR>TE 0,000251 25 101,325 -2.214,25 41.158,88 1,063 43.739,12 -0,55 10,96

ODEC>TE 7,757161 25 101,325 -2.164,71 40.069,33 1,060 42.466,83 -16.791,97 329.422,03
GLP>TE 7,756671 25 101,325 -688,27 45.731,88 1,072 49.024,47 -5.338,66 380.266,72
GLN>TE 42,381407 25 101,325 -2.031,57 43.975,97 1,069 47.003,78 -86.100,72 1.992.086,14

Como a maior parte da energia necessaria no FCC vem da propria carga, 0 consumo de
energia externa limita-se a poténcia mecanica (MP) para 0s compressores de gas e para 0S
sopradores de ar (as turbinas que fornecem a poténcia mecénica foram consideradas
pertencentes a planta de utilidades), energia elétrica, uma pequena quantidade de gas natural
para tocha e agua, ver Tab.6.10.
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Tabela 6.10 - Fluxos consumidos no craqueamento catalitico fluidizado.

Fluxo m(kg/s) T(°C) P(kPa) h(kJ/kg) b(kJ/kg) H(kW) B(kwW)
UT>GN 0,170322 13 4054,00 -4.512,00 49.376,90 -768,49 8.409,98
UT>MP - - - - - 17.350,00 17.350,00
UT>EE - - - - - 1.716,00 1.716,00
UT>AI 36,02 25 101,33 -15.890,00 50,00 -572.357,80 1.801,00

UTAA>AD 6,60 25 101,33 -15.890,00 50,00 -104.874,00 330,00
UT>AVM 18,22 143 28,93 -15.370,00 81,48 -280.109,71 1.484,93

O principal subproduto do FCC é o gas CO que € re-oxidado nas caldeiras de CO. Este gas é
um gas a alta temperatura (729 °C) com a seguinte composic¢do volumétrica: 77% N,, 13%
CO,, 6,6% CO, 0,2% H,. Além do gas CO, vapor de média e baixa pressdo também sao
gerados, ver Tab.6.11.

Tabela 6.11 — Subprodutos do cragueamento catalitico fluidizado.

Fluxo  m(kgls)  T(C) _ P(kPa) h(ki/kg)  b(kJ/kg) H(KW) B(kW)
VM>UT 17,03 292 1462,00  -12.94000  1.01845  -220.368,20  17.344,20
CO>UT 58,01 729 260,00 -1.912,80 117149  -110.97056  67.963,71
VB>UT 1,19 165 400,00  -13.170,00 751,16 -15.730,83 897,22

O processo de craqueamento catalitico fluidizado gera uma grande quantidade de dgua acida
além de gas acido e condensado. Uma grande quantidade de calor é enviada as torres de

resfriamento (38% do total dissipado nas mesmas), ver Tab.6.12 e Tab.6.13.

Tabela 6.12 - Residuos do craqueamento catalitico fluidizado.

Fluxo m(kg/s) T(°C) P(kPa) h(kJ/kg) b(kJ/kg) H(kW) B(kwW)
AC>UTAA 26,67 50 300 -15.780 54,35 -420.852,60  1.449,51
GA>URE 0,39 25 39,70 -3.093,00 16.722,80 -1.212,33 6.554,65
Calor Dissipado - - - - - 121.372,47 4.412,76

COND>TE 15,95 95 400,00 -15.580,00 87,49 -248.501,00 1.395,48
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Tabela 6.13 - Utilizacdo das torres, UTAA e URE.

Unidade Participacéo Bcons.(kW) Bprod.(kW)
UTAA 42,77% 8.602,64 6.167,09
URE 20,11% 0,00 7.554,63
TORRE 38,23% 6.243,94

A eficiéncia exergética do FCC, assim como dos demais processos, foi calculada pela Eq.(6.1)
. O FCC se mostra significativamente eficiente, pois o residuo proveniente de sua principal
fonte de energia, gas CO, € considerado um subproduto por conta de sua utilizacdo nos
geradores de vapor. Deste modo, a eficiéncia obtida foi de 98,93%. A representacdo gréafica
dos fluxos exergéticos que entram e saem do FCC pode ser vista na Fig.6.8.
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Figura 6.8 - Diagrama de Grassmann do FCC.
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6.3.3. Coqueamento retardado (CQ)

O coqueamento retardado é uma forma de cragueamento térmico nao catalitico. O processo de
coqueamento retardado, mostrado na Fig.6.9, comec¢a pelo pré-aquecimento da carga,
normalmente residuo da destilagdo a vacuo (RV), pelo sistema de recirculacdo
(pumparounds), condensadores e outros trocadores de calor que operam entre os produtos e a
carga da unidade, até temperaturas em torno de 350 °C. ApOs o0 pré-aquecimento, a carga €
enviada para uma coluna de fracionamento onde as fracdes leves evaporam. A fragdo que nao
é evaporada passa pelo forno para completar o aquecimento até uma temperatura proxima a
500°C (SPEIGHT, 2004), para suprir a energia necessaria as reacdes altamente endotérmicas.
A carga é entdo levada aos tambores de coqueamento onde ocorre a reacdo por um tempo
controlado (0 coqueamento é "retardado™ até a entrada nos tambores). Quando o primeiro
tambor é cheio, a carga € direcionada para o segundo tambor em paralelo. Os gases gerados
nos tambores sdo direcionados a coluna fracionadora. Quando a capacidade dos tambores é
atingida, vapor é injetado em todo o sistema para remocdo dos hidrocarbonetos gasosos, e
agua a alta presséo é injetada para o resfriamento do coque que é entdo removido. Os produtos
de processo sdo altamente olefinicos, aromaticos e com alto teor de enxofre. O aumento da
pressdo de operacdo causa um aumento na formacdo de coque e este mesmo efeito é
observado quando ha um aumento na taxa de recirculacdo. Quanto maior o Conradson
Carbon Test (CCR)™ da carga do coqueamento, maior a producdo de coque (SZKLO e
ULLER, 2008). Quando se objetiva a formacdo de coque agulha, pressdes de até 11 bar séo
utilizadas. Existem varias unidades operando em pressfes de 2 bar e taxas de recirculacdo de
somente 3%. O consumo de energia de uma unidade de coqueamento gira em torno de
1500MJ/t de carga (CHEN et al., 2004).

O coque é um produto solido composto basicamente de carbono (SPEIGHT, 2004). Uma
unidade produtora de coque pode produzir até 30% em massa de coque (FAHIM, AL-
SAHHAF e ELKILANI, 2010). Os tipos mais comuns de coque s&o:

15 Teste que mede o residuo carbonoso formado ap6s a evaporacéo e a pirélise de um derivado de petréleo.
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Coque esponja: normalmente usado como combustivel em fornos de cimenteiras. Se
possuir teor de enxofre abaixo de 2,5%, em massa e baixo teor de metais, pode ser
usado na fabricacdo de anodos para industria de aluminio (SZKLO e ULLER, 2008).
Coque agulha: é um coque de alta qualidade, que é empregado na producdo de
eletrodos de grafite para fornos em arco elétrico da industria siderdrgica e na producéao
de fosforo, dioxido de titanio e carbeto de célcio (SZKLO e ULLER, 2008).

Coque shot: este tipo de coque nao é desejavel e é produzido quando a carga é
asfalténica ou quando a temperatura no tambor de coqueamento é excessivamente alta.
Pequenas esferas (2 a 5 cm) sdo produzidas. As técnicas mais utilizadas para evitar
este tipo de coque sdo a introdugdo de fracGes aromaticas na carga, diminuicdo da
temperatura e aumento da pressao e da taxa de recirculacdo (FAHIM, AL-SAHHAF e
ELKILANI, 2010).

Coque favo de mel: possui poros elipsoidais, que lembram um favo de mel, qualidade
intermediaria, normalmente utilizado para fabricacdo de anodos (UFPB, 2011).
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Figura 6.9 - Esquema simplificado do CQ (adaptado de Chen et al., 2004).
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No processo de retirada do coque do tambor, decoking, uma broca é utilizada para fazer um
furo vertical, Fig.6.10, apds o resfriamento do coque, em seguida uma ferramenta de corte

hidréaulico € utilizada para remover o cogue remanescente.
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Figura 6.10 - Processo de decoking (FAHIM, AL-SAHHAF e ELKILANI, 2010).

6.3.3.1. Anadlise exergética do CQ
O coqueamento retardado processa o residuo de vacuo proveniente da destilacdo combinada,
Tab.6.14, e o transforma em uma corrente com baixa relacdo H/C (coque) e em correntes

nobres com alta relacdo H/C, ver Tab.6.15.

Tabela 6.14 - Carga da unidade de coqueamento retardado.

Fluxo m(kgls) T(C) P(kPa) h(kJ/kg) PCI(kd/kg) @ b(kdkg)  H(KW) B(kW)

DE>RV 69,73 170 500,00 -1.786,05 40.541,10 1,07 43.260,56 -124.537,24 3.020.400,01
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Tabela 6.15 - Produtos da unidade de coqueamento retardado.

Fluxo m(kgls) T(C) P(kPa) h(kd/kg) PCI(kd/kg) ¢  Db(kd/kg)  H(kW) B(kW)

CQ>Mercado 15,59 25 101,33 -1.093,80 36.000,00 1,05 37.800,00 -17.051,05 589.257,21
GOL>HDT 12,21 194 1.800,00 -1.816,06 42.23584 1,0657 45.011,47 -22.169,30 548.436,54

GOL>TE 0,00 29 1.800,00 -2.162,57 42.23584 11,0657 45.011,47 0,00 0,00
GOM>HDT 16,58 188  1.800,00 -1.832,82 41.228,39 1,0643 43.880,05 -30.392,36 728.780,95
GOM>TE 0,00 68 1.800,00 -2.076,61 41.228,39 11,0643 43.880,05 0,00 0,00
GOP>TE 11,60 35 1.800,00 -2.128,33 40.706,71 1,0630 43.269,37 -24.689,76 501.974,57
NL>TE 6,48 35 271,00 -2.200,76 43.558,72 11,0676 46.502,34 -14.256,56 301.243,28
NP>TE 2,52 205 275,00 -1.832,70 42.326,81 11,0647 45.063,83 -4.623,59 113.905,00
GC>UT 2,55 35 1.400,00 -3.742,85 50.601,72 11,0968 55.501,30 -9.536,61 135.354,20
GA>URE 0,10 35 1.400,00 -603,12  15.265,07 11,0401 15.877,20 -58,89 1.568,04
GA>HDT 0,00 35 1.400,00 -603,12  15.265,07 11,0401 15.877,20 0,00 0,00
GLP>TE 2,10 35 1.300,00 -1.643,34 44.217,16 11,0811 47.805,14 -3.454,86 100.623,68
GLP>FCC 0,00 35 1.300,00 -1.643,34 44.217,16 11,0811 47.805,14 0,00 0,00

O processo de coqueamento faz grande uso de gas combustivel, apesar de produzir um valor
liquido positivo deste energético, e de vapor para aquecimento da carga. Além disso, uma
quantidade substancial de agua também ¢é utilizada na remocéo e no resfriamento do coque,
ver Tab.6.16.

Tabela 6.16 - Fluxos consumidos na unidade de coqueamento retardado.

Fluxo m(kg/s) T(°C) P(kPa) h(kJ/kg) b(kJ/kg) H(kw) B(kwW)
UT>GC 1,23 25 101,33 -2.797,07 37.800,00 -3.433,46 46.400,30
uT>VvB 5,47 165 4,00 -15.270,00 751,16 -83.572,71 4.111,10
UT>VM 10,41 292 1.462,00  -12.940,00 1.018,45 -134.705,40 10.602,06
UT>AVA 0,0860 143 117,51 -15.360,00 131,48 -1.320,96 11,31

UTAA>AD 6,94 25 101,33 -15.890,00 50,00 -110.340,16 347,20

UT>EE - - - - - 6.390,00 6.390,00

O processo de coqueamento retardado também é um grande produtor de dgua acida, Tab.6.17,

e também produz uma quantidade substancial de gas acido como residuo.
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Tabela 6.17 - Residuos da unidade de coqueamento retardado.

Fluxo m(kg/s)  T(°C) P(kPa) h(kJ/kg) b(kJ/kg) H(kw) B(kw)
Gases de Exaustdo 30,20 300 101,33 -1.880,50 139,87 -56.785,50 4.223,66
GA>URE 0,10 35 1.400,00 -603,12 16.059,95 -58,89 1.568,04
Cond>TE 13,35 95 400,00 -15.580,00 87,49 -208.036,85  1.168,25

Calor Dissipado - - - - - 16.485,88 395,45

AC>UTAA 9,56 40 2.500,00 -15.820,00 1,68 -151.242,13 16,03

Para processamento do gas acido e da agua acida produzida pelo cogueamento 0 mesmo
utiliza a URE e a UTAA respectivamente. O coqueamento retardado também faz uso do
circuito de resfriamento, enviando 5,2% de todo calor dissipado nas torres, ver Tab.6.18.

Tabela 6.18 - Utilizacdo das torres, UTAA e URE.

Unidade Participacio Bcons.(kW) Bprod.(kW)
UTAA = 15,33% 3.083,72 2.210,67

URE = 5,01% 0,00 1.881,85
TORRE = 5,19% 848,11

O rendimento exergético do processo de coqueamento retardado, calculado pela Eq. (6.1) é de

98,00%. O diagrama de Grassmann representativo deste processo pode ser visto na Fig.6.11.
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Figura 6.11 - Diagrama de Grassmann do cogueamento retardado.

Apesar do alto rendimento, 62 MW de exergia sdo destruidos. A taxa de exergia dos gases de

exaustdo é de 4.2 MW (300 C), que representa 6,8% de toda exergia destruida nesta unidade.
6.3.4. Unidade de geracdo de hidrogénio (UGH)

O processo mais comum para geracdo de hidrogénio nas refinarias brasileiras é por meio da
reforma de hidrocarbonetos leves, como o gas natural ou mesmo uma nafta leve, com a
utilizacdo de vapor de agua (reforma a vapor). Este processo consiste na produgédo de gas de
sintese pela reacdo entre o vapor e o hidrocarboneto, reagdo dada pela Eq.(6.2), gerando
monoxido de carbono e hidrogénio. A reacdo descrita pela Eq.(6.2) é altamente endotérmica,
AH= +206 kJ/kmol para reforma com metano. Posteriormente, ocorre a reacdo de
deslocamento (shift) Eq.(6.3), que é uma reacdo exotermica, AH= -41 kJ/kmol, na qual o
mondxido de carbono formado na primeira reacdo é transformado em dioxido de carbono e
mais hidrogénio pela adicdo, novamente, de vapor de agua (FAHIM, AL-SAHHAF e
ELKILANI, 2010). Posteriormente, ha um processo de purificagdo do hidrogénio para
remogdo do CO,. O processo de purificagdo mais utilizado é por absor¢do usando aminas
(DEA, MEA, MDEA, entre outras) que permite uma pureza de 95% a 98%. Nas instalagdes
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mais recentes o processo de purificacdo é feito por adsor¢do usando variacdo de pressdo
(PSA), que permite uma pureza de 99,9%.

C,H, +nH,0=nCO+(n+m/2)H, (6.2)

CO+H,0=CO,+H, (6.3)

Conforme mostrado na Fig.6.12, o gas natural utilizado (GN) para geragdo de hidrogénio
possui seus préprios contaminantes, compostos sulfurosos e cloridricos, sendo necessaria uma
etapa de dessulfurizacdo, com operacdo a 400°C e 30 bar, usando parte do hidrogénio
produzido para tratar a carga, antes da primeira reacdo de conversdo. Na primeira fase de
tratamento da carga, o leito do reator € composto por 6xido de zinco (ZnO) que serve como
absorvente do enxofre ativo. Em um segundo reator, um catalisador a base de CoO-MoO; é
utilizado para hidrogenacédo do enxofre ndo reativo (ciclico). Em um terceiro leito, a base de
alumina ativada (Al203) é realizada a remocéo do cloro. O ultimo leito € constituido por uma

camada de ZnO que absorve 0 H,S produzido nas rea¢des anteriores.

Apbs o tratamento da carga, a primeira reacdo de reforma ocorre a temperaturas proximas a
830 °C e pressdes em torno de 25 bar (CRUZ, 2010). A reacdo ocorre na parte radiante do
forno reformador, na presenca de catalisador a base de niquel (NiO-K,0) contido nos tubos de
metal de alta liga (AITANI, 1996) com excesso de vapor em uma razdo molar vapor/carbono
de 2,5 a5 (BOURNONNEUX, 2001 apud FAHIM, AL-SAHHAF e ELKILANI, 2010). Apds
a primeira reacdo o gas de sintese formado (C,Hnm, CO,, CO e H,) é resfriado, até 371 °C e
enviado para o reator da reacdo de deslocamento, onde 0 mondxido de carbono formado na
primeira reacdo, e 0s hidrocarbonetos remanescentes reagem para produzir mais hidrogénio e
dioxido de carbono. Dois catalisadores sdo normalmente utilizados na reacdo de
deslocamento: um a base de ferro e cromo (Fe304-Cr,O3) e um a base de 6xido de cobre e
zinco (CuO-Zn0). A partir deste ponto, o gas formado, basicamente CO; e H,, é resfriado e
enviado para tratamento (CRUZ, 2010).

O consumo de hidrogénio para dessulfurizagdo de gasoleo varia de 0,15% a 0,35% da massa

da carga, a depender da quantidade de enxofre na mesma (AITANI, 1996).
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Figura 6.12 - Planta sintese de uma UGH (adaptado de Cruz, 2010).

6.3.4.1. Analise exergética da UGH

O processo de geracdo de hidrogénio analisado se da por reforma a vapor de gas natural.

Portanto, possui uma corrente de gas natural como carga, Tab.6.19, e tem como produto uma
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corrente de hidrogénio, Tab.6.20, que é enviada ao processo de hidrotratamento. Como essas
correntes sdo gasosas e de estrutura molecular conhecida, o célculo da exergia pode ser feito

usando a hipotese de mistura de gases ideais.

Tabela 6.19 - Carga da unidade de geragédo de hidrogénio.

Fluxo m(kgls) T(C) P(kPa) h(kd/kg) PCI(kJ/kg) o b(kJ/kg)  H(KW) B(kW)
UT>GN 249 24 304425 -441884 - ~ 48.873,19 -10.98565 122.657,26

Tabela 6.20 - Produto da unidade de geracao de hidrogénio.

Fluxo m(kgls) T(°C) P(kPa) h(kd/kg) PCI(ki/kg) o  b(kd/kg)  HKW)  B(kW)
H2>HDT 0,65 35 196459 140,85 - - 117.11658 0,00  78.479,33

O grande insumo exergético consumido no processo de geracdo de hidrogénio é o gas de
purga proveniente da propria carga e gerado durante o processo de purificacdo do hidrogénio
via variacdo de pressdo (PSA). Além do gas de purga, uma quantidade significativa de gas

combustivel e de agua de alta pressao sdo consumidos, ver Tab.6.21.

Tabela 6.21 - Fluxos consumidos na unidade de geragéo de hidrogénio.

Fluxo m(kgls) T(C)  P(kPa)  h(kJ/kg)  b(kJ/kg) H(KW) B(kW)
HDT>AC 23,94 50 300,00  -15.780,00 54,35  -377.773,20  1.301,14
UT>AVM 3,87 143 289300 -15.37000 13148  -59.40505 508,17
UT>AVA 1529 143  11.751,00 -15.360,00 139,95  -234.854,40  2.139,84

UT>EE - - - - - 730,07 730,07

UT>GC F2402 0,20 26 501,00  -3.090,00 47.97851  -607,54 9.433,33
UT>GC F2401 0,07 26 501,00  -3.090,00 47.97851  -216,30 3.358,50
HDT>VM 0,11 292 146200 -12.940,00 101845  -1.423,40 112,03

A grande quantidade de &gua de alta pressdo consumida é utilizada para geracdo de vapor,
visto que, a reacdo de deslocamento (shift) € uma reacdo exotérmica e a temperatura no reator
precisa ser controlada. Desta forma, o processo de geracéo de hidrogénio gera também vapor

de média e baixa pressao exportados principalmente para o HDT, vide Tab.6.22.

Tabela 6.22 - Subprodutos do processo de geracgdo de hidrogénio.
Fluxo m(kg/s) T(°C) P(kPa) h(kJ/kg) b(kJ/kg) H(kW) B(kW)
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VB>UT 8,034 165 4,00 -15.270,00 751,16 -122.679,18 6.034,82
VB>HDT 17,83 165 4,00 -15.270,00 751,16 -272.264,10 13.393,18
VM>HDT 4,41 292 1.462,00 -12.940,00 1.018,45 -57.065,40 4.491,36

A UGH gera pequena quantidade de residuos, além dos gases de exaustdo provenientes de gas
combustivel e gas de purga queimados nos fornos, ver Tab.6.23. Desta forma, a UGH néo faz

uso dos processos de tratamento de residuos como pode ser observado na Tab.6.24.

Tabela 6.23 - Residuos do processo de geracao de hidrogénio.

Fluxo m(kg/s) T(C) P(kPa)  h(kJ/kg)  b(kJ/kg) H(KW) B(kW)
COND>UT 12,85 95 400,00 -15.580,00 87,49 -200.181,65 1.124,14
Ex F2401 1,29 814 101,33 -1.710,80 538,92 -2.203,51 694,13
Ex F2402 GC 4,01 188 101,33 -2.210,28 93,97 -8.865,35 376,91
Ex F2402 P 27,32 188 101,33 -3.136,92 128,82 -85.695,01 3.519,13
Calor Dissipado - - - - - 245,00 23,77
Tabela 6.24 - Utilizacdo das torres, UTAA e URE.

Unidade Participacéo Bcons.(kW) Bprod.(kW)

UTAA = 0,00% 0,00 0,00
URE = 0,00% 0,00 0,00

TORRE = 0,08% 12,60 0,00

O rendimento exergeético observado para a UGH, dado pela Eq. (6.1), foi de 73,60%. O

diagrama de Grassmann representativo deste processo pode ser visto na Fig. 6.13.
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Figura 6.13 - Diagrama de Grassmann da UGH.

Apesar do alto rendimento, 36,7 MW de exergia sdo destruidos. Os gases de exaustdo

representam 4,6 MW, 12,5% de toda exergia destruida nesta unidade.

6.3.5. Hidrotratamento (HDT)

Este processo visa a remocao de contaminantes, responsaveis pela emissdo de SOx e NOy por
exemplo, por meio de reacdes de hidrogenacdo na presenca de catalisador. Portanto, é
possivel gerar um produto final mais puro, de queima mais limpa e proteger os catalisadores

de possiveis processos a jusante.

O hidrotratamento também pode ser usado para aumentar as fracbes de liquidos médios em
detrimento das fracOes pesadas. Existem basicamente duas rotas de conversdo de cargas
pesadas: remocdo de coque como produto, que possui uma baixa razdo molar hidrogénio
carbono (H/C) e ao mesmo tempo produzindo produtos leves como alta razdo H/C; adicdo de
hidrogénio reduzindo a fracdo de coque e aumentando a fracdo de produtos liquidos
(SPEIGHT, 2004).

Os catalisadores utilizados no processo de hidrotratamento comumente contém éxidos de
cobalto (Co), éxidos de molibdénio (Mo) em suporte de alumina (SZKLO e ULLER, 2008),
niquel (Ni) e tungsténio (W) também podem ser utilizados. Co-Mo sé&o os catalisadores mais
utilizados, Ni-Mo provéem uma atividade maior, necessaria para saturacdo de compostos
poliaromaticos, ja Ni-W sdo altamente reativos usados para saturar cargas altamente
aromaticas (FAHIM, AL-SAHHAF e ELKILANI, 2010), geralmente todos os catalisadores

séo suportados em base de alumina (Al,O3).

Além da carga tratada, normalmente sdo gerados gases acidos e agua acida que necessitam de
tratamento posterior na unidade de remocdo de enxofre (URE) e na unidade de tratamento de

aguas acidas (UTAA) respectivamente.

O processo de hidrotratamento é normalmente dividido em categorias de acordo com o
objetivo especifico: hidrodessulfurizacdo (HDS) para remocdo de compostos com enxofre;

hidrodesnitrogenacdo (HDN) para remocdo de compostos com  nitrogénio;
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hidrodesoxigenacdo (HDO) para remogéo de compostos com oxigénio; hidrodesaromatizacéo
(HDA) para saturacdo aromatica; hidrodesmetalizacdo (HDM) para eliminacdo de metais,

entre outros.

As condicOes de operacdo dependem da carga a ser tratada e da severidade do tratamento,
quanto mais pesada a carga e maior o teor de impurezas, mais altas as pressoes e temperaturas
de operacdo. Particularmente, o HDS de diesel opera a temperaturas entre 330-390 °C e
pressdes entre 40-70 bar no reator. O hidrotratamento de diesel normalmente visa diminuir o
teor de enxofre, adequando-o a especificagdes mais restritivas, e também diminuir o teor de
aromaticos, consequentemente aumentando o teor de cetanas™ do diesel. Um cuidado
adicional deve ser tomado ao hidrotratar nafta, uma vez que, a saturacdo de aromaticos

diminuira o nimero de octanas’’ da gasolina produzida.

Dois problemas, citados por Babich e Moulijn (2003), podem ocorrer no hidrotratamento do
diesel produzido pelo FCC e pelo cogueamento: estas correntes normalmente possuem baixo
nimero de cetanas e alto nimero de aromaticos e por possuirem alto teor de enxofre (2,5%
em massa) necessitam altas temperaturas e altas pressdes na reacdo de dessulfurizacéo; porém
para tais condicGes de operacdo, os catalisadores sdo excessivamente caros e o equilibrio da
reacdo tende para a producdo de mais aromaticos, o que diminui ainda mais 0 nimero de

cetanas.

O processo de hidrotratamento pode ser descrito como na Fig. 6.14. A carga se mistura ao
hidrogénio proveniente da unidade de geracdo de hidrogénio (UGH), é pré-aquecida pelos
produtos do reator e passa pelo forno onde tem sua temperatura elevada até a temperatura de
reacdo. No reator, os contaminantes sdo ligados ao hidrogénio, bem como ligacdes duplas,
instaveis, sdo saturadas. Os produtos séo resfriados e separados: 0s gasosos sdo direcionados a
unidade de tratamento para retirada do H,S e os liquidos sdo fracionados. O processo de

tratamento de gases é baseado em solugfes de aminas, sendo a di-etanol-amina (DEA) ou uma

1% O niimero de cetanas mede a tendéncia do combustivel (diesel) de sofrer explosdo pela elevacéo da pressdo. O
aumento desta capacidade (nimero de cetanas) é objetivado no diesel e se d& pelo aumento na proporcdo de
parafinicos.

0 nimero de octanas mede a resisténcia a explosdo do combustivel (gasolina) pela elevacio da pressdo. O
aumento desta capacidade (nimero de octanas) é objetivado na gasolina e se da pelo aumento na proporgdo de

aromaticos.
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mistura de DEA e mono-etanol-amina (MEA) as aminas mais usadas. Este processo remove
também o CO..
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Figura 6.14 - Processo simplificado de um HDT de diesel.

O processo de hidrotratamento produz residuos liquidos da ordem de 4 litros por barril de
carga processada (SZKLO e ULLER, 2008). Para que este processo ocorra, grandes
guantidades de hidrogénio a alta pressdo, 100 a 173 bar, e alta temperatura, 370 a 425 °C, sdo
necessarias (SPEIGHT, 2004). Normalmente, a pressdo parcial do hidrogénio ¢ mantida
acima da presséo parcial do hidrocarboneto. O consumo de hidrogénio varia de 0,6 kg a 10 kg
por tonelada de carga a depender da carga a ser tratada (FAHIM, AL-SAHHAF e ELKILANI,
2010).

6.3.5.1. Analise exergética do HDT
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O processo de hidrotratamento (HDT) da refinaria visa principalmente a remogéo do enxofre
presente nas correntes de hidrocarbonetos e a saturagdo de ligagfes duplas, transformando
correntes instaveis em estaveis. As cargas deste processo sao correntes na faixa de destilacdo
do oleo diesel, indicadas na Tab.6.25.

Tabela 6.25 - Carga da unidade de hidrotratamento.

Fluxo m(kg/s) T(°C) P(kPa) h(kd/kg) PCIl(kJ/kg) o b(kJ/kg) H(kw) B(kw)

DE>DP 21,65 125,00 500 -1.930,83 42.313,48 1,07 44.788,86 -41.802,39 970.857,54
FCC>0OLR 7,78 148,00 101 -1.975,63 41.158,88 1,06 43.739,12 -15.368,39 340.250,09
CQ>GOL 12,21 193,00 1.800 -1.811,38 42.235,84 1,07 45.011,47 -22.121,33 548.663,92
CQ>GOM 16,59 193,00 1.800 -1.784,04 41.228,39 1,06 43.880,05 -29.595,63 729.083,11

O principal produto da unidade de hidrotratamento é o diesel hidrotratado (com baixo teor de
enxofre). Além do diesel hidrotratado, uma pequena quantidade de nafta selvagem é
produzida, ver Tab.6.26.

Tabela 6.26 - Produtos da unidade de hidrotratamento.

Fluxo m(kg/s) T(C) P(kPa) h(kd/kg) PCI(kd/kg) ¢  b(ki/kg)  H(KW) B(kW)

NS>TE 0,15 259 500,00 -2.137,91 42.886,06 1,07 45.721,16 -329,63 7.048,87
HD>TE 57,83 25 616,00 -1606,14 42.462,07 1,07 45.222,14 -92.889,42 2.477.807,54

O processo de hidrotratamento consome uma grande quantidade de vapor, produzida pela
UGH e pela planta de utilidades, ver Tab.6.27.
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Tabela 6.27 - Fluxos consumidos na unidade de hidrotratamento.

Fluxo m(kgls)  T(C) _ P(kPa) h(kJ/kg)  b(kJ/kg) H(KW) B(kW)
UGH>VM 441 202 146200  -12.04000  1.01845  -57.020,11 _ 4.487,80
UGH>H?2 0,65 35 11.870,00 0,00 79.911,20 0,00 51.878,35
UTAASAD 7,47 50 300,00  -15.870,00 54,35 -118.510,08 405,36
UGH>VB 17,83 165 4,00 1527000 751,16  -272.26410  13.393,18

UT>VM 4,970 292 146200  -12.940,00  1.01845  -64.311,80  5.061,70

UT>EE - - - - - 4.080,00 4.080,00

UT>GC 0,48 26 591,00 -3.090,00  47.97851  -1.48320  23.029,69

O Unico subproduto do HDT é uma pequena quantidade de vapor de média pressao enviada a

UGH, conforme indicado na Tab.5.28.

Tabela 6.28 - Subprodutos da unidade de hidrotratamento.

B(kW)
109,59

h(kJ/kg)
~12.940,00

b(kJ/kg)
1.018,45

H(KW)
11.392,34

m(kg/s)
0,11

T(°C)
292

P(kPa)
1.462,00

Fluxo

VM>UGH

Uma grande quantidade de gas acido e de &agua acida é gerada no processo de
hidrotratamento. Um total de 45% de todo gas &cido enviado a URE é produzido no HDT, ver

Tab.6.29 e Tab.6.30.

Tabela 6.29 - Residuos da unidade de hidrotratamento.

Fluxo m(kg/s) T(°C)  P(kPa) h(kJ/kg) b(kJ/kg) H(kw) B(kW)
AC>UTAA 10,63 50 300,00 -15.780,00 54,35 -167.685,44 577,55
AC>UGH 23,94 50 300,00 -15.780,00 54,35 -377.773,20 1.301,14
GA>URE 0,89 98 148,00 -2.795,69 18.210,49 -2.492,77 16.237,30

Calor Dissipado - - - - - 40.562,00 1.214,60
Ex F2801 11,14 357 101,33 -1.277,36 153,80 -14.224,68 1.712,72
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Tabela 6.30 - Utilizag&o das torres, UTAA e URE.

Unidade Participacédo Bcons.(kW) Bprod.(kW)
UTAA 17,04% 3.427,66 2.457,23
URE 45,76% 0,00 17.185,61
TORRE 12,78% 2.086,69

O rendimento exergético do HDT, dado pela Eq.(6.1), é de 92,88%. O diagrama de
Grassmann representativo deste processo pode ser visto na Fig.6.15.
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Figura 6.15 - Diagrama de Grassmann da HDT.

Apesar do alto rendimento, 192 MW de exergia sdo destruidos. Os gases de exaustdo
representam 1,9 MW (357 °C), apenas 0,98% de toda exergia destruida nesta unidade.
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6.3.6. Unidade de recuperacéo de enxofre (URE)

A principal funcdo da unidade de recuperacdo de enxofre é a remoc¢édo do enxofre elementar
presente nas correntes de gas acido produzidas nas demais unidades. Estas correntes sdo
produzidas por tratamentos de remocéo de H,S, como o0s de aminas que durante a regeneracao

do catalisador produzem um gas rico em acido sulfidrico.

O processo de remocdo de enxofre consiste em uma série de reagBes quimicas, térmicas e
cataliticas, e é chamado de processo Claus. A primeira parte do processo consiste na etapa
térmica, onde a reacdo envolvida ocorre pela oxidacdo parcial do acido sulfidrico, com
aproximadamente um terco da quantidade de oxigénio necessaria a oxidacdo completa do
mesmo. Esta reacdo € descrita pela Eq.(6.4) ¢ é altamente exotérmica, AH= -186,6 kJ/mol,
sendo que a reacdo ocorre a temperaturas superiores a 850 °C. A segunda reacdo da etapa
térmica consiste na formacéo de dioxido de enxofre, EQ.(6.5), e é ainda mais exotérmica, AH=
-518 kJ/mol (FAHIM, AL-SAHHAF e ELKILANI, 2010).

Algo em torno de 60% a 70% do enxofre anteriormente presente na forma de H,S é
condensado na forma elementar na parte térmica do processo. Como as reacdes Sdo
exotérmicas, a geracdo de calor é aproveitada, primeiramente, em uma caldeira de
recuperacdo, onde vapor de alta pressdo pode ser gerado e, posteriormente, em um
condensador de enxofre, onde vapor de baixa pressdo € produzido devido as baixas
temperaturas necessarias para obtencao de enxofre liquido (KOHL e NIELSEN, 1997).

2H,S +0, — 25 +2H,0 (6.4)

2H,S +30, — 250, + 2H,0 (6.5)

Os gases de exaustdo que deixam o condensador de enxofre sdo reaquecidos até temperaturas
entre 232 °C e 282 °C e entram no primeiro conversor catalitico’®, no qual mais enxofre é

produzido pela reagéo (6.6), conhecida como reacdo de Claus, AH= -41,8 kJ/mol (FAHIM,

18 O catalisador utilizado é, normalmente, bauxita ativada (AlOs).
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AL-SAHHAF e ELKILANI, 2010). O reaquecimento ocorre sempre a temperaturas
superiores as de condensacdo do enxofre, visto que esta condensagdo rapidamente degrada os

catalisadores utilizados.

2H,S + S0, —3S +2H,0 (6.6)

Apo6s o primeiro estagio catalitico, os gases sdo novamente resfriados e enxofre é novamente
condensado™®. H& um reaquecimento antes da entrada dos gases no segundo estagio catalitico.
Este processo pode ser repetido em mais estagios. A temperatura de entrada nos estagios
diminui progressivamente. Os gases de exaustdo que deixam o Ultimo estagio ainda possuem
compostos sulfurados e podem ser incinerados, transformando todo o enxofre em diéxido de
enxofre (SO,) antes da liberagdo do gas para atmosfera, ou podem ser novamente tratados
para retirada do enxofre remanescente. O estagio final de condensacdo normalmente funciona
como pré-aquecedor de agua de alimentacdo. Cerca de 94% a 95% de eficiéncia de conversdo
é observada nos processos com dois estagios cataliticos, enquanto 96% a 97% nos processos
com trés estagios cataliticos (KOHL e NIELSEN, 1997), purezas de até 99,8% para o enxofre

sdo observadas.

A reacdo de Claus, Eq.(6.6), necessita de baixas temperaturas para que o equilibrio quimico
forneca uma alta taxa de conversdo na direcdo do enxofre elementar. Para isso, 0 processo
catalitico é dividido em varios estagios sequenciais com resfriamento intermediario (ELSNER

et al., 2003), como apresentado na Fig.6.16.

190 enxofre, na pressdo atmosférica, possui uma temperatura de fusdo de 119 °C e de ebulicio de 444 °C.
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ESTAGIO TERMICO ESTAGIOS CATALITICOS INCINERADOR CHAMINE
H2§+3/2 02507+ Hoil+ 4 -
$0p+ 2 HyS ™35+ 20,0+ & 80, +2 Hz5 =35+ 2H,0+ A 10,000 ££M to
30,000 PPM
H2S * L
P ——
AR — C—y comMB
L - 1 AR
A ! B
Ha0 Hx0
1 } }
| —" —o
—
ot l o) 1
s 5 s
60% 25% %

Figura 6.16 - Processo de recuperacao de enxofre (adaptado de Kohl e Nielsen, 1997).

Elsner et al.(2003) propem uma melhoria no processo catalitico pela remocéo total da 4gua
por um processo de adsorcdo que favoreceria, pelo principio de Le Chatelier, a producéo de

mais enxofre elementar sem a necessidade de maltiplos estagios.

6.3.6.1. Analise exergética da URE

A URE e a UTAA sdo unidades de tratamento de residuo. Estas unidades, bem como o
circuito de resfriamento, tém seus insumos exergéticos e seus produtos distribuidos para as
unidades que fazem uso destas unidades de tratamento de residuos. Ou seja, o dispéndio
exergético é alocado para as unidades produtoras de gas &cido, agua acida e que transferem
calor para as torres de resfriamento, ver Tab.6.7, Tab.6.13, Tab.6.18, Tab.6.23 e Tab.6.30.
Deste modo, as eficiéncias aqui indicadas sdo para simples manutencdo do paralelismo com
as demais unidades de processo, visto que, 0s insumos e produtos destas unidades de

tratamento foram alocados para as unidades que fazem uso das mesmas.

Os insumos exergéticos necessarios a operacdo da unidade de recuperacdo de enxofre bem
como 0s produtos exergéticos produzidos pela URE, foram distribuidos para 0s processos
produtores de gas &cido. A carga da URE consiste no gas acido gerado pelas unidades da

refinaria e pode ser vista na Tab.6.31.
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Tabela 6.31 - Carga da unidade de recuperagédo de enxofre.

Fluxo m(kg/s)  T(°C) _ P(kPa) h(kJ/kg) b(kJ/kg) B(kW)

PROCESSO>GA 1,95 98 148,00 -2.795,69 18.177,52 35.422,66

A URE retira o enxofre presente no gas acido na forma de acido sulfidrico H,S e o transforma
em enxofre elementar pelo processo Claus. A Tab.6.32 mostra algumas propriedades

termodinamicas e vazdo massica do enxofre elementar produzido.

Tabela 6.32 - Produto da unidade de recuperacédo de enxofre.

Fluxo m(kgls)  T(°C)  P(kPa) h(kJ/kg) b(kJ/kg) B(kW)

S>Mercado 1,29 199 233,15 -2.025,96 19.100,53 24.676,14

Tendo em vista que as reacdes de transformacédo do H,S em enxofre sdo reacdes exotérmicas,
a URE consome agua para transforma-la em vapor, como pode ser observado nas Tab.6.33 e
Tab.6.34.

Tabela 6.33 - Fluxos consumidos na unidade de recuperagéo de enxofre.

Fluxo m(kgls)  T(C) P(kPa) h(kJ/kg) b(kJ/kg) B(kW)
UT>GC 0,03 26 591,00 ~3.090,00 47.978,51 1.633,09
UT>AVM 3,83 143 2.893,00 -15.370,00 131,48 503,70

Tabela 6.34 - Subprodutos da unidade de recuperagéo de enxofre.

Fluxo m(kg/s) T(°C) P(kPa) h(kJ/kg) b(kJ/kg) B(kW)
VM>UT 3,09 202 1.462,00 -12.940,00 1.018,45 3.149,59
VB>UT 0,74 165 400,00 -15.270,00 751,16 554,72

O gés remanescente do ultimo estigio de transformagdo quimica da URE é queimado e

enviado para atmosfera, constituindo o Unico residuo do processo, ver Tab.6.35.
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Tabela 6.35 - Residuos da unidade de recuperacéo de enxofre.

Fluxo m(kg/s) T(°C) P(kPa) h(kJ/kg) b(kJ/kg) B(kW)

Exausto 5,08 650 200,00 -2.928,19 530,89 2.696,04

O rendimento exergético da URE, dado pela Eq.(6.1), é de 75,56%.

6.3.7. Unidade de tratamento de aguas acidas (UTAA)

A corrente de aguas &cidas de uma refinaria € uma das mais preocupantes devido,
principalmente a sua composicdo. Ela contém gas sulfidrico, amdnia, 6leo dissolvido,
mercaptanas, fenol e hidrocarbonetos, solidos suspensos, além de altos teores de carbono
organico dissolvido (COD), além de elevada demanda quimica de oxigénio (DQO). Esta agua
apresenta pH bésico, em torno de 9,0. No entanto, é denominada de agua acida devido ao seu
odor caracteristico. A producdo deste tipo de rejeito varia entre 0,4 a 1,6 vezes o volume do
cru processado (COELHO, 2004).

Estas correntes, normalmente, se originam dos condensados de vapor das torres fracionadoras.
Esta 4gua é conduzida para uma torre retificadora onde é misturada ao vapor, que possui a
funcdo de aquecer e diminuir a pressao parcial dos contaminantes. O gas residual formado €
queimado nos fornos ou enviado a URE, a &gua retificada é utilizada em alguns processos
como o de dessalgacdo e, a partir deste, descartada para estacdo de tratamento de efluentes
hidricos, ETEH (UFPB, 2011).

6.3.7.1. Analise exergética da UTAA
Assim como na URE, os produtos e insumos exergéticos da unidade de tratamento de aguas

acidas sdo distribuidos para os processos geradores deste residuo. A carga da unidade de

tratamento de aguas acidas (UTAA) pode ser vista na Tab.6.36.
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Tabela 6.36 - Carga da unidade de tratamento de &guas &cidas.

Fluxo m(kg/s)  T(°C) _ P(kPa) h(kJ/kg) b(kJ/kg) B(kW)

PROCESSOS>AC 62,36 50 300,00 -15.780,00 54,35 3.389,20

A é&gua écida (AC) que chega a UTAA é aquecida, pelo do uso de vapor, ver Tab.6.38, e
retificada. Esta agua retificada (AD) é o produto da UTAA, Tab.6.37, e € utilizada

principalmente no processo de dessalgacéo do petréleo que entra na refinaria.

Tabela 6.37 - Produto da unidade de tratamento de aguas acidas.

Fluxo m(kgls)  T(°C)  P(kPa) h(kJ/kg) b(kJ/kg) B(kW)

AD>PROCESSOS 50,79 50 300,00 -15.870,00 54,35 2.760,17

Tabela 6.38 - Fluxos consumidos da unidade de tratamento de aguas acidas.

Fluxo m(kgls)  T(C) P(kPa) h(kJ/kg) b(kJ/kg) B(kW)
UT>VB 0,02 292 1.462,00 ~12.940,00 1.018,45 0,79
UT>VM 12,22 165 4,00 -15.270,00 751,16 9.176,25

Parte do vapor de média pressdao consumido na UTAA retorna a planta de utilidades como
vapor de baixa pressdo. O vapor remanescente retorna como condensado, como indicado na
Tab.6.39.

Tabela 6.39 - Subprodutos da unidade de tratamento de aguas acidas.

Fluxo m(kgls) T(°C) P(kPa) h(kJ/kg) b(kJ/kg) B(kW)
VB>UT 0,21 292 1.462,00 ~12.940,00 1.018,45 215,93
COND>UT 12,03 95 400,00 -15.580,00 264,29 3.179,15

No processo de retificagdo, a agua &cida é separada em agua retificada e gas acido, desta

forma, o gés &cido € o Unico residuo do processo e é enviado a URE, ver Tab.6.40.

Tabela 6.40 - Residuos da unidade de tratamento de aguas acidas.

Fluxo m(kg/s) T(°C) P(kPa) h(kJ/kg) b(kJ/kg) B(kW)

GA>URE 0,57 98 148,00 -2.876,41 18.177,52 10.315,12
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A UTAA possui um rendimento, dado pela Eq.(6.1), de 61,35%. E importante notar que 0s
custos e produtos exergéticos associados ao tratamento do gés &cido produzido foram

considerados.

A destruicdo de exergia neste processo € de 9,2 MW. Os gases de exaustdo representam
2,7MW (650C), 29,37% de toda exergia destruida nesta unidade.

6.3.8. Planta de utilidades (UT)

A planta de utilidades ¢ uma planta tipica de cogeracdo, uma vez que varios produtos sdo
produzidos, ver Fig. 6.17. A planta analisada possui cinco diferentes produtos:

1. Eletricidade: produzida nas turbinas a vapor e nas turbinas a gas e usada
principalmente no acionamento de motores elétricos;

2. Poténcia mecanica: produzida por turbinas a vapor de condensacdo, condensacdo e
extracdo e contra pressdo usada para movimentar bombas (principalmente nas torres
de resfriamento), compressores e sopradores da unidade de craqueamento catalitico
fluidizado;

3. Vapor: produzido pelos sete geradores de vapor e utilizado em trés niveis diferentes de
pressdo: 90 bar, 13 bar e 3 bar;

4. Agua: produzida na unidade de tratamento de &gua e enviada aos processos
consumidores em trés niveis diferentes de pressdo: 120 bar, 28 bar e 1 bar. As
correntes de 120 bar e 28 bar sdo desaeradas enquanto a corrente de 1 bar engloba
diversos tipos de agua (agua industrial, de incéndio, administrativa);

5. Ar comprimido: para servicos e instrumentacdo produzido por turbo compressores e

por moto compressores.
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Para gerar os produtos acima a planta de cogeracdo faz uso de diferentes combustiveis (fontes
de exergia) que sdo produzidos internamente ou externamente a refinaria:
1. Gas natural: gas natural boliviano, adquirido por meio do GASBOL e usado nas turbinas
a gas da planta de utilidades, bem como para selagem dos compressores de gas do FCC,
na unidade de geracdo de hidrogénio e em tochas;

2. Gés combustivel: produzido no FCC, no coqueamento retardado e no HDT;

3. Oleo combustivel: produzido na destilacdo combinada e no coqueamento e consumido
nos geradores de vapor GV6301A, GV6301B e GV6301C;

4. Gas CO: géas quente (~ 700 °C) proveniente do FCC com fragBes considerdveis de
mondxido de carbono (6,6%v) e hidrogénio (0,2%v). Este gds é usado como
combustivel nos geradores de vapor GV2201 e GV22501;

5. Vapor: gerado em diversas unidades de processo;

6. Retorno de condensado: proveniente de diversas unidades de processo e enviado aos
desaeradores da planta de utilidades;

7. Agua: obtida do rio Jaguari.

Em sua totalidade, a planta é composta por duas turbinas a gas que usam gas natural como
combustivel e sete geradores de vapor bicombustiveis. Dois destes geradores séo caldeiras de
recuperacdo (GV6302 e GV6303) que fazem uso dos gases exaustos pelas turbinas a gas e
gueimam gas combustivel adicionalmente (queima suplementar). Trés turbinas a vapor de
condensacdo e extracdo (TV6301A, TV6301B e TV6301C) sdo utilizadas para geracdo de
eletricidade, duas turbinas a vapor; uma de condensagdo (SP220) e uma de condensacdo e
extracdo (SP220A), séo utilizadas para movimentar os sopradores de ar do cragueamento
catalitico fluidizado. Outras quatro turbinas de contra pressdo (COMP220, COMP220A, B51
e B21AJ/E) séo utilizadas para movimentacdo de dois compressores de gas do craqueamento e
de bombas das torres de refrigeracdo. Os turbo-compressores de ar de servigo/instrumentacédo
utilizam turbinas de contra pressao que recebem vapor de média pressao e descarregam vapor
de baixa pressdo; tanto 0s moto-compressores como 0s turbo-compressores estdo
representados por um unico icone na Fig.6.17 (TC6304A/E e MC6304 B/C e D). A planta de
utilidades possui quatro desaeradores (D6301A/B e D6302A/B, representados por um Unico
icone na Fig.6.17). Quatro préaquecedores (P6302D/E , P6302A, P6302B, P6302C) de agua
de alimentacdo sdo utilizados. Toda a &gua de alimentagdo (120 bar e 28 bar) é desaerada,
porém nem toda agua de alimentacdo € pré-aquecida. O ndo pré-aquecimento ocorre

principalmente quando ha racionalizacdo de vapor de média pressdo que é usado nos pré-
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aquecedores. A carga térmica dos condensadores da planta de utilidades juntamente com a
carga térmica de diversos fluxos das unidades de processo é eliminada em duas torres de

resfriamento, representadas por um Unico item na Fig.6.17.

Os componentes similares da planta de utilidades foram agregados e um modelo simplificado
da planta de utilidades, Fig.6.18, foi considerado para suprir a demanda de utilidade dos

processos analisados (metade da refinaria).
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6.3.8.1. Analise exergética da UT

A planta de utilidades recebe e fornece fluxos de exergia para todas as unidades de processo,
unidades de tratamento e para as torres de resfriamento. O fluxo liquido de exergia trocado

com cada unidade é representado na Fig.6.19.

- :
[\ HDT/UGH ‘\:
5-"" '
Planta de
Utilidades
I s -
( cQ )

Figura 6.19 - Esquema da integracao da planta de utilidades e das unidades de processo.

Observa-se, na Tab.6.41, que as unidades de processo DE, CQ e FCC fornecem um fluxo
liquido de exergia a planta de utilidades, pelo fornecimento, principalmente, de combustiveis.
Ja as unidades de tratamento de residuos, UTAA e URE, recebem um fluxo liquido de
exergia. O mesmo ocorre com a unidade de geracdo de hidrogénio e hidrotratamento. As

torres de resfriamento, como esperado, consomem um fluxo liquido de exergia.

O somatdrio dos fluxos liquidos de exergia é um valor positivo, de aproximadamente 238MW
gue quando somado ao consumo exergético de gas natural pelas turbinas a gas e de agua, que
vém de fora da refinaria, corresponde a exergia destruida na planta de utilidades. Esta
conclusdo € decorrente do fato de que o somatorio da exergia que entra no processo subtraido

do somatdrio da exergia que sai do processo € igual a exergia destruida no processo.
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Tabela 6.41 — Taxas de transferéncia de exergia pela planta de utilidades.

Unidades de Processo Taxa liquida de exergia [MW]
Craqueamento Catalitico Fluidizado - FCC (B1) 166,64
Unidade de Recuperacédo de Enxofre - URE (B2) -17,46
Destilagdo Combinada - DE (B3) 72,67
Unidade de tratamento de aguas acidas- UTAA (B4) -18,70
Coqueamento Retardado - CQ (B5) 66,60
Geracdo de H e Hidrotratamento - UGH/HDT (B6) -12,29
Torres de Resfriamento (B7) -18,53

Cada equipamento da planta de utilidades foi analisado sob a Optica exergética. As equacgdes
utilizadas para tal analise de desempenho encontram-se na Tab.6.42, enquanto as
propriedades dos fluxos apresentados na Fig. 6.18 encontram-se o apéndice A. No célculo da
eficiéncia das turbinas a vapor, um fator x, definido como a razao entre o calor transferido a
agua de resfriamento pelo respectivo componente e o calor total transferido a agua de
resfriamento (transferido por todos condensadores e unidades de processo), é utilizado para
repartir os custos em base energética e exergética do sistema de resfriamento. Note que as
bombas e 0s compressores podem ser acionados por motores elétricos ou por turbinas e que

os geradores de vapor fazem uso de dois combustiveis.

Pode-se notar, na Fig.6.20, uma eficiéncia exergética maior que a energética nas turbinas a
gas (GT) devido a remocédo da exergia dos gases exaustos do denominador da equacdo de
eficiéncia exergética, Eq.(6.8). Um rendimento energético de 100% para o desaerador
(conservacao de energia) sendo o rendimento exergéetico menor que 90% (exergia destruida
devido a troca térmica com diferenca de temperatura). Baixas eficiéncias energética e
exergetica para o processo de tratamento de &gua (WTP), que ndo é por definicdo um
processo de conversdo de energia, de forma que exergia é gasta para obtencdo de uma agua
livre de contaminantes. O unico beneficio energético/exergético deste processo é o leve
incremento na pressdo da agua tratada. Nota-se tambeém o baixo rendimento da turbina a
vapor T2. Este baixo rendimento em comparacdo com a T1, que também opera em
condensacdo e extracdo, é, em parte, devido a uma menor vazao de extracdo e a uma maior
vazdo de condensacdo (menor eficiéncia nos ultimos estagios de expansdo). A caldeira de

recuperacdo, RB, ndo possui pré-aquecimento de agua e, portanto possui baixa eficiéncia, por
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conta da maior destruicdo de exergia em consequéncia da maior diferenca de temperatura

entre 0s gases quentes e a agua de alimentacao.



Tabela 6.42 - Indicadores de desempenho energeético e exergético aplicados aos equipamentos da planta de utilidades.
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Componente Parametro de desempenho energético Eficiéncia exergética
Turbinas a gas o -
g 776 — Elétrica (67) nb — Elétrica (68)
(GT) mCombustiveI -PCI mCombustiveI : bCombustl’veI - mExaustéo ’ bExaustéo
Turbinas a n, = Wetricaswecanica (6.9) 7y = Weletrica / Mecanica (6. 10)
Vapor (T) ’ HVapor ~ "lExtragio — HCondensado +X- (H H,0 +WEIétrica Mecﬁnica) B\/apor B BExtragéo B BCondensado X (BHZO +WEIétrica + Mecénica)
M Ag ~APAg
ua ua B < . - B 1
BombaS (P) . Z[ pAgua (6 11) 77b _ WZ( Agua _saida Aguafemrada) (612)
: Z[\NElétrica + ( HVapor_emrada - Hvapor_saida ):| z|: Elétrica + ( BVapor_entrada B B\/apor_saida ):|
7. = HVapor - HAgua 7. = BVapor - BAgua
i e b ™
CaldelraS (B) mCombustiveIl ’ PCI Combustivell + mCombustl'veIZ ’ PCI Combustivel 2 + mExaustéo ’ hExaustéo mCombustl'vell ’ bCombustl'vell + mCombustiveIZ ’ bCombustiveIZ + mExaustao ) bExaustéo
(6.13) (6.14)
Trocadores de Crrio (Tei . Beiiy wiga — Beri
c= Frio (TFno_entrada Fno_salda) (6 15) 77b — Frio_saida Frio _entrada (6 16)
Calor (HT) CFrio:min (TQuente_entrada _TFrio_entrada) BQuente_emrada ~ PQuente_saida
z HSal’da 6 17 BSal’da 6 18
Valvulas (V) ne =422 (6.17) n == (6.18)
Entrada Entrada
Desaeradores _YHue (619 _ 2Bue (520
7, =& (6.19) 7y =~ (6.20)
(D E A) z H Entrada z BEmrada
P r_sali
CompFESSOI‘eS Z|:m ‘R ‘TO -In [Apsadaji| Z(BAr_saida - BAr_entrada) 6.22
de ar (AC) Msotérmico = 0 (621) "= Z[WElétrica +(B\/apor entrada B\/apor saida ):| ( . )
Z |:WEIétrica + ( HVapor_entrada - HVapur_sal’da ):| h N
WTP n, = HAgua_saida - HAgua_entrada (6 23) = BAgua_sal’da - BAgua_entrada (6 24)
e . b ™ .

Elétrica

Elétrica
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Figura 6.20 - Eficiéncia exergética e energética dos equipamentos presentes na planta de
utilidades.

A Fig. 6.21 mostra claramente que os principais destruidores de exergia na planta de
utilidades sdo os geradores de vapor, RB, Bl e B2, seguidos pela turbina a gas GT. Estes
equipamentos juntos sdo responsaveis por 85% de toda exergia destruida na planta de
utilidades. Isto mostra que o correto funcionamento das caldeiras e das turbinas a gas € de
suma importancia e deve ser sempre monitorado. As turbinas a vapor também possuem
grande destruicdo de exergia, juntas correspondem a 12% do total destruido. E importante
salientar que no célculo da eficiéncia e da destrui¢do de exergia nas turbinas a vapor Tl e T2,
0 insumo de exergia necessario a torre de resfriamento para dissipar o calor do condensador

foi considerado, para mais detalhes ver Eq.(6.10).
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Figura 6.21 - Exergia destruida nos equipamentos da planta de utilidades.
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Como resultado global para a planta de utilidades tem-se que a mesma recebe 356 MW e gera

107 MW, possuindo um rendimento de 30% em base exergética e de 66,52% em base

energética.

6.4.

EFICIENCIA GLOBAL

As correntes que entram na refinaria e, consequentemente, sdo o insumo exergético da

mesma, estdo listadas na Tab.6.43 e sdo:

Petréleo, para ser fracionado nos diversos produtos. Parte dos produtos do petréleo
também é utilizada como insumo exergético, como no caso do 6leo combustivel
gueimado em alguns geradores de vapor e no caso do FCC que oxida parcialmente o
coque que adere ao catalisador.

Gas natural, utilizado como insumo exergético nas turbinas a gas e em algumas tochas
e como insumo quimico na unidade de geragdo de hidrogénio.

Agua, utilizada para reposicdo da agua evaporada nas torres de resfriamento, para

reposicéo da dgua que sai na forma de salmoura e da agua evaporada no processo.

Tabela 6.43 - Fluxos que entram na refinaria.

Fluxo m(kg/s) b(kJ/kg) B(kW)
PETROLEO 315,28 44.789,14 14.121.120,06
GN 1,90 49.376,90 93.674,40
AGUA 195,91 50,00 9.795,63

Ja os produtos exergéticos sdo obtidos pela soma da exergia presente nas correntes que saem

da refinaria diretamente, sem passar pela area terminal e de estocagem (TE), e

consequentemente sem fazer uso do gas natural consumido no mesmo e das correntes que

saem do TE.

As correntes que ndo passam pelo TE séo as correntes de salmoura, coque, diesel hidrotratado

e enxofre, todas listadas na Tab.6.44.
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Tabela 6.44 - Correntes que saem da refinaria sem passar pelo TE.

Fluxo m(kgls) b(kJ/kg) B(kW)
HDT>HD 58,59 45.022,14 2.649.372,42
CQ>CQ 16,04 37.800,00 606.319,46
DE>SALMOURA 30,74 47,16 1.449,63
URE>S 1,30 19.100,53 24.899,99

O célculo da exergia presente nas correntes que deixam o TE e sdo enviadas ao mercado é
feito pela subtracdo da exergia entre as correntes que entram no TE para serem processadas
(misturadas entre si e a insumos quimicos), Tab.6.45, e as que retornam para 0S Processos,
Tab.6.46.

Tabela 6.45 - Correntes que entram no TE.

Fluxo m(kgls) b(kJ/kg) B(kW)
DE>GOP 44,59 44.214,51 1.971.731,65
DE>GOL 3,28 44.480,53 146.058,46

DE>NP 12,43 46.854,10 582.209,47
DE>NL 20,82 47.464,62 988.092,49
DE>DL 66,18 45.514,46 3.012.217,10
DE>Q 22,44 46.253,41 1.037.911,80
DE>GORT 8,43 44.719,65 377.141,27
DE>RV 25,62 43.260,56 1.108.275,43
DE>DP 12,82 44.788,36 574.353,13
CQ>GOP 11,94 43.269,37 516.482,38
CO>GOM 0,00 43.880,05 0,00
CO>GOL 0,00 45.011,47 0,00
CO>NP 2,60 45.063,83 116.980,22
CO>NL 6,67 46.502,34 309.965,95
CQ>GLP 2,16 47.805,14 103.412,78
FCC>OLR 0,00 43.739,12 0,00

FCC>ODEC 7,76 42.466,33 329.421,04

FCC>GLP 7,76 49.024,47 380.265,29
FCC>GLN 42,38 47.003,78 1.992.086,72

HDT>NS 0,16 45.721,16 7.141,10
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Tabela 6.46 - Correntes que saem do TE e retornam para 0s processos.

Fluxo m(kgls) b(kJ/kg) B(kW)
N>FCC 17,31 47.080,65 814.756,81
GO>FCC 58,08 44.113,98 2.562.032,40
oc>uT 1,48 44.628,29 65.890,63

Desta forma a eficiéncia exergética global da refinaria, calculada pela Eq.(6.25), € de 94,39%.

BSAIDAS_DIRETAS + (BENTRADA_TE - BRETORNO_TE)

+B

BPRODUTOS —

= (6.25)

BINSUMOS BPETROLEO + BGAS_NATURAL AGUA

Uma forma alternativa para o célculo desta eficiéncia € subtrair o somatorio da exergia
destruida em cada um dos processos, Tab.6.47, da exergia que entra na planta para obtencéo
do produto, ver Eq.(6.26). O resultado para eficiéncia global da refinaria, pelo uso da forma

alternativa, é de 94,73%, o que mostra uma boa correlacdo. A diferenca de 0,34% ¢€

proveniente das incertezas nos calculos de propriedades dos fluxos internos da refinaria.

Tabela 6.47 - Resumo da analise exergética nas unidades da refinaria.

*

**

Unidade Capacidade [kg/s] B_entra B_sai B dest. [kKW] % dest. M M
DE 315,28 14.313.503,38 14.049.234,27  264.269,11 36%  98,15% 98,18%
uT 107.065,00 355.931,00 107.065,00 248.866,00 33%  30,08% 30,08%
CQ 71,75 3.190.334,89  3.100.598,09 89.736,80 12%  97,19% 98,00%
HDT 58,99 2.757.355,39  2.689.991,71 67.363,68 9% 97,56% 92,88%
UGH 0,66 142.456,60 104.686,36 37.770,24 5% 73,50% 73,50%
FCC 75,38 3.418.041,47  3.384.802,03 33.239,45 4% 99,03% 98,93%
TE 298,03 13.562.340,58 13.553.746,26 8.594,32 1% 99,94% 99,94%
URE 1,97 36.754,31 28.346,40 8.407,91 1% 77,12% 75,56%
UTAA 62,72 15.667,63 14.057,99 1.609,64 0% 89,73% 61,35%
* Sem alocagao da exergia consumida e produzida pelo tratamento de resiquos.
**Com alocagao da exergia consumida e produzida pelo tratamento de residuos.
BpRODUTos PETROLEO T BGAS_NATURAL + BAGUA o Z BDEST
M = = (6.26)

BINSUMOS BPETROLEO + BGAS_ NATURAL

+ B,

AGUA



6.4.1. Refinaria como unidade de separacao
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O rendimento global da refinaria (ver Fig.6.22) também pode ser calculado considerando que

a funcao da refinaria € a separacdo do petroleo em seus derivados por meio de processos

térmicos e quimicos. Assim a expressao do rendimento exergeético da refinaria é dada pela

Eq.(6.27), sendo que 0s insumos consumidos sdo parte das vazdes méssicas de petroleo, 4gua,

gas natural e, eventualmente, eletricidade importada da rede elétrica.

(B, . +B +B, +B

salmoura )-[(Bpetréleo gas natural )-Binsumos consumidos]

(B

produtos agua

n, =

insumos consumidos)

salmourg—»

——Petfrdleoc—»

——Gas Natural—m

— HAgua Produtos

REFINARIA

Consumo
de
insumos

TJI A

Figura 6.22 - Esquema da refinaria para calculo do rendimento exergético.

Tabela 6.48 - Calculo do rendimento global da refinaria.

(6.27)

Bprodutos *+ Bsaimoura 13.430.629 kW
Bhpetroteo + Bygas natural + Bagua 13.324.629 kW
Binsumos consumidos 913.600 kW
Rendimento exergético global da refinaria 11,66%
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6.5. POSSIVEIS MELHORIAS

Algumas possibilidades para diminuigdo da destruicdo de exergia em processos industriais
sdo conhecidas ha bastante tempo e tém sido estudadas exaustivamente por diversos autores.
Estas possibilidades mais estudadas ja se encontram, em muitos casos, em fase comercial
como por exemplo a aplicacdo do método PINCH para otimizacao das baterias de trocadores
de calor, a utilizacdo de melhores catalisadores, planta de utilidades baseadas em ciclos
combinados, entre outras. Outras opg¢des sao especificas para processos de refino de petréleo,
como a utilizacdo de geradores de vapor usando o gas CO que deixa o FCC (opcédo ja
implementada no estudo de caso), e descrita em Rivero (2002), Rivero, Rendon e Gallegos
(2004) e Fermoselli (2011) e utilizagdo de turbo-expansores também na corrente de gas CO,
como em Fermoselli (2011).

Uma alternativa interessante é o aproveitamento da exergia presente nos gases de exaustdo e
do calor enviado ao circuito de resfriamento, torres de resfriamento, muitas vezes em altas
temperaturas (~140 °C). A utilizagdo deste calor traria dois beneficios, o produto gerado e
reducdo no uso do sistema de resfriamento, o que implica menor consumo de agua de
reposicdo e menor consumo de poténcia nas bombas deste sistema. As alternativas de uso de

turbo expansores e utilizacao do rejeito térmico foram estudadas em detalhe.

6.5.1. Turbo-Expansor

A instalacdo de turbo-expansores conectados ao FCC vem se tornando uma pratica comum
em refinarias (FERMOSELLLI, 2011). A funcdo destes turbo-expansores é produzir poténcia
elétrica por meio da reducdo na pressdo dos gases provenientes da queima parcial do coque

gue impregna os catalisadores do FCC (gas CO).

O ponto a ser analisado, sob a otica de conversdo de energia, é a diferenca entre a energia
elétrica produzida pelo turbo-expansor e a energia perdida pelo gas CO devido a sua reducéo
de temperatura, visto que o mesmo € utilizado posteriormente em uma caldeira de
recuperacdo para gerar vapor. Quando o turbo-expansor ndo é utilizado, a reducao de pressdo

ocorre em uma valvula. O processo de estrangulamento em valvula é muito préximo de um
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processo isentalpico e se tratando de gases ideais, alta temperatura e baixa pressao (caso do

gas CO), isotérmico.

A expansdo do gas CO em um turbo-expansor com eficiéncia isentropica de 80% acarreta
uma diminuicdo de temperatura de 162 °C para o gas CO, considerado inicialmente a 668 °C.
Esta variacdo de temperatura é responsavel por uma diferenca, em relacdo ao processo de
estrangulamento em valvula, na exergia térmica fornecida a caldeira de recuperacdo de
129,5kJ/kg, enquanto o trabalho produzido pelo turbo-expansor é de 198,4 ki/kg de gas CO
que o atravessa. A Fig.6.23 mostra estes valores para diversos valores de vazdo massica de
gas CO.

18
«®=POT. GERADA (MW)
=##=AB PERDIDO (MW)

16

0 10 20 30 40 50 60 70 80
Vazdo do gas CO (kg/s)

Figura 6.23 - Poténcia produzida pelo turbo-expansor e poténcia perdida no gas CO em

funcdo da vazdo de gas CO.

Quando utilizando o turbo-expansor, a manutencdo da geracdo de vapor pela caldeira de
recuperagdo ocorre pela queima adicional de gas combustivel, mostrada na Fig.6.24. Outra
comparagdo importante se da entre a quantidade de energia que este gas combustivel adicional
poderia gerar se 0 mesmo fosse diretamente empregado para geracdo de energia elétrica e 0
sistema de valvulas (ndo o turbo-expansor) fosse utilizado para reducdo da pressao do gas CO
(conforme configuragéo inicial). O sistema empregando o turbo-expansor se mostra 155%
mais eficiente que um ciclo combinado (60% de eficiéncia exergética) para producdo de

energia elétrica.
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Figura 6.24 - Ganho relativo de poténcia gerada pelo sistema com turbo-expansor em relagao
a poténcia que seria gerada pela mesma quantidade de gas combustivel em um ciclo

combinado de eficiéncia exergética igual a 60%.

Conclui-se que o uso de turbo-expansores € uma boa solucdo técnica para incremento da
poténcia instalada, uma vez que a poténcia elétrica gerada pelo mesmo é em grande parte

proveniente da exergia mecanica (pressao) do gas CO, que inicialmente ndo ¢ aproveitada.

6.5.2. Aproveitamento da exergia enviada ao sistema de resfriamento

Dada a dupla importéncia do aproveitamento da exergia das correntes quentes resfriadas por
agua de resfriamento, trés tecnologias concorrentes foram comparadas: ORCs, pré-
aquecimento da agua de alimentagdo de caldeiras e a utilizagdo de um chiller por absor¢édo
para resfriamento do ar que entra no compressor da turbina a gas de um ciclo combinado. A
Tab. 6.49 apresenta as caracteristicas de trés correntes da destilagdo combinada (DE)

resfriadas pelo sistema de resfriamento.

Tabela 6.49 - Correntes da destilagdo combinada resfriadas por agua de resfriamento

CORRENTE m[kg/s] Tent = Tg [°C] Cp, madio (KI/kgK)
Querosene 22,44 110 2,62
Diesel Leve 66,18 140 2,11

Gas0leo Pesado 44,60 140 1,93
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6.5.2.1. Ciclo Rankine organico ORC

Embora sejam conhecidos desde o fim do século XIX, apenas nos ultimos anos os ciclos
Rankine orgéanicos (ORCs) se popularizaram, dado o crescente interesse em se utilizar
sistemas de recuperacdo de energia de baixa qualidade (TCHANCHE et al., 2011). Esta

subsecdo foi previamente discutida em Mazetto (2012).

O sistema ORC em andlise pode ser visualizado na Fig.6.25, sendo o respectivo diagrama T-S

ilustrado na Fig.6.26. Os parametros fixos utilizados sdo mostrados na Tab.6.50.

Fluide Quente
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Figura 6.25 - Modelo ORC utilizado na analise.
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Figura 6.26 - Representacdo do ORC utilizado em um diagrama T-S.




Tabela 6.50 - Parametros fixos utilizados na avaliagdo do ORC
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Parametro Valor Unidade
Pressdo Ambiente 100 kPa
Temperatura Ambiente 25 °C
Temperatura da Agua de Resfriamento 25 °C
Temperatura do Fluido na entrada do Condensador 45 °C
Temperatura de Pinch no Condensador 5 °C
Temperatura de Pinch no Evaporador 5 °C
Eficiéncia Isentropica da Turbina Radial 80% -
Eficiéncia Isentrépica da Bomba 75% -
Rendimento do Gerador 96% -

Pelo uso dos parametros encontrados nas Tab.6.50 em conjunto com as propriedades das

correntes quentes fornecedoras de calor residual, Tab.6.49, é possivel calcular o ponto étimo

de operacdo para diversos fluidos de trabalho. Os fluidos considerados na andlise estdo

listados na Tab. 6.51. Nesta tabela, os fluidos sdo classificados em secos, isentrépicos ou

umidos, a depender da inclinacdo da linha bifasica liquido/vapor em um diagrama T-S,

Fig.6.27. Uma inclinacdo positiva indica um fluido seco, visto que, uma expansdo em turbina

de um ponto de vapor saturado leva sempre a um ponto de vapor superaquecido. Uma

inclinacdo negativa indica um fluido imido e uma inclinagdo de aproximadamente 90° indica

um fluido isentropico.
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Figura 6.27 - Classificacdo dos fluidos de trabalho para ORCs.
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Tabela 6.51 - Parametros fixos utilizados na avaliagcdo do ORC.

Numero Fluido Organico Tipo Teritica(°C) Pcritica(KPa)
1 Benzeno Seco 289 4.894
2 Ciclohexano Isentropico 281 4.075
3 Isobutano Seco 135 3.640
4 Isopropanol Umido 235 4.762
5 n-Butano Seco 152 3.796
6 n-decano Seco 345 2.103
7 n-dodecano Seco 385 1.817
8 n-heptano Seco 267 2.727
9 n-hexano Seco 235 3.058
10 n-nonano Seco 321 2.281
11 n-octano Seco 296 2.497
12 n-pentano Seco 197 3.364
13 R11 Isentrépico 198 4.408
14 R113 Isentropico 214 3.439
15 R114 Isentrépico 146 3.289
16 R12 Isentropico 112 4.114
17 R123 Isentrépico 184 3.668
18 R134a Isentrépico 101 4.059
19 R141b Isentrépico 204 4.249
20 R142b Isentrdpico 137 4.055
21 R245fa Isentrépico 154 3.651
22 R600 Isentrdpico 152 3.796
23 R600a Seco 135 3.647
24 Tolueno Isentrdpico 319 4.126
25 Vapor d'agua Umido 374 22.064

Né&o foi encontrada nenhuma correlagdo que permita a indicacdo do melhor fluido de trabalho
usando as propriedades de cada fluido e a temperatura da fonte quente. Desta forma, o teste de
varias opc¢oes de fluido de trabalho se faz necessario em cada aplicacdo. A Fig.6.28 mostra a
poténcia desenvolvida para cada fluido (pard@metros otimizados) em fungdo da temperatura da
fonte quente. A vazdo e o calor especifico do fluido da fonte quente foram considerados

iguais aos da corrente de diesel leve.
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Figura 6.28 - Poténcia em funcdo da temperatura da corrente quente e do fluido de trabalho.

Nas condicBes dadas, o melhor fluido de trabalho deve ser definido como o fluido que
produza maior poténcia e ndo o que tem maior rendimento. Note que um ciclo pode ter alto
rendimento aproveitando uma pequena fracdo do calor residual disponivel e provendo baixa
poténcia. O rendimento exergético, por levar em consideracdo a diminuicdo da capacidade de
realizacdo de trabalho da fonte quente com a diminuigdo de temperatura da mesma, torna-se
um pardmetro mais adequado que o rendimento energético, mas ainda assim ndo deve
substituir a poténcia gerada como fungédo objetivo da otimizacdo. O processo de otimizagéo
utilizou algoritmos genéticos como método de busca e pardmetros de processo, como a
temperatura (Ts) e a pressdo (Ps) de entrada na turbina, como variaveis para cada fluido
testado. A Tab.6.52 indica os fluidos escolhidos e os parametros de operagdo dos mesmaos,
além da temperatura de saida da fonte quente (T11).

Tabela 6.52 - Correntes da destilacdo combinada resfriadas por 4gua de resfriamento

Corrente Fluido Ts5(°C) Tu(°C) Ps(kPa) Wiig(kW) n (1Lei) 0 (2Lei)
Querosene R134a 78,3 70,3 2540 135,5 5,8% 32,5%
Diesel Leve R134a 122 55 4059 1028,0 8,7% 45,1%

Gasoleo Pesado R245fa 100,6 85 1286 4450 9,4% 42,0%
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Note que embora possuam baixos rendimentos energéticos (< 10%) os ORCs apresentam
rendimentos exergéticos compativeis com o0s rendimentos exergéticos das formas
convencionais de geracdo termelétrica de poténcia (~ 40%). Isto ocorre devido ao baixo fluxo

de exergias provenientes das fontes quentes.

O ORC 6timo para a corrente de diesel leve foi comparado com outras tecnologias de
aproveitamento de calor residual. Para tanto, as areas de seus trocadores de calor foram
calculadas e consideradas como parametro a ser mantido fixo em todas as tecnologias
comparadas, devido a forte correlacdo do preco do equipamento com sua area (quantidade de

material).

As correlagdes utilizadas para calculo do coeficiente de pelicula, bem como o coeficiente
global de troca térmica (U), estdo indicadas na Tab.6.53. Nesta tabela, o resfriador existe
somente para fins de modelagem, sendo fisicamente parte do condensador. A corrente de
diesel leve foi escolhida para comparacdo devido a sua maior capacidade de geracdo de
poténcia (~ 1 MW).

Tabela 6.53 - Métodos para célculo dos coeficientes convectivos.

Trocador Lado Casco Lado Tubo U (W/m°K) Area (m°)
Economizador Webb 450 2598
(KAKAC e LIU., 2012)
Evaporador Shah 618 42
Meétodo de (KLEIN, S. D., 2013)

Superaquecedor Bell-Delaware Sleicher e Rose 318 1337
(KAKAC e LIU, 2012) (KAKAC e LIU, 2012)

Resfriador Dobson e Chato 282 421

(KLEIN, S. D., 2013)
Condensador Sleicher e Rose 607 1420

(KAKAC e LIU, 2012)

As caracteristicas construtivas dos trocadores de calor encontram-se na Tab.6.54. PT
representa 0 passo entre dois tubos, D indica o didametro do casco, B a distancia entre
chicanas, NT o nimero de tubos e d; e dy referem-se aos didmetros interno e externo dos

tubos.
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Tabela 6.54 - Parametros construtivos dos trocadores de calor.

Trocador do(mm) di(mm) PT(mm) D(mm) B(mm) NT Tubos
Economizador 19 12 24 686 343 637  Aco
Evaporador 19 12 24 635 318 532  Aco
Superaquecedor 19 12 24 991 495 1377  Aco
Resfriador 19 12 24 991 495 1377  Acgo
Condensador 19 12 24 991 495 1377  Acgo

A area total calculada para o fluido (R134a) que gerou melhores resultados (1.028 kW) em

relacdo a corrente de diesel leve foi de 5.818 m?.

6.5.2.2. Pré-aquecimento da &gua de alimentacdo do gerador de vapor

Para analise desta opcdo de uso do calor residual da corrente de diesel leve, um ciclo
combinado representativo de um dos ciclos combinados da planta de utilidades da refinaria
em analise foi utilizado. Este ciclo, em seu estado de referéncia, possui um consumo de gas
natural de 2,246 kg/s e produz 55.537 kW de poténcia.

Esta opc¢do utiliza calor residual em um trocador de calor antes do processo de desaeracéo
resultando em menor consumo de vapor no desaerador e, consequentemente, maior producao
de energia elétrica pela turbina a vapor, Fig.6.29. A area usada para este pré-aquecedor de
agua de alimentacdo é igual a soma das areas dos trocadores de calor do ORC. A inclusdo

deste novo trocador de calor permitiu um ganho de 2.759 kW na poténcia do ciclo combinado.
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Figura 6.29 - Uso da corrente de diesel leve para pré-aquecimento da agua de alimentacéo.
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6.5.2.3. Resfriamento do ar que entra do compressor

Esta terceira op¢do de aproveitamento do calor residual, também utilizando o ciclo combinado
descrito anteriormente, porém em vez de aproveitar o calor para pré-aquecimento de gua de
alimentacédo, o utiliza por meio de um chiller por absorgéo para resfriar o ar que entra no
compressor da turbina a gas, Fig.6.30. Nesta andlise, se utilizou as curvas de desempenho da
turbina a gas RB211 da Rolls Royce, Tab.6.55, obtida de Silva (2009). O chiller utilizado foi
0 modelo LT52T da empresa Thermax (THERMAX, 2012) e possui um coeficiénte de
desempenho (COP) de 0,7. Note que dois trocadores de calor séo utilizados, um para
aguecimento da &gua que entra no chiller (TC1, U = 240 W/m?K) e outro para resfriamento

do ar a ser comprimido, pela 4gua refrigerada pelo chiller (TC2, U = 80 W/m?K).
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Figura 6.30 - Uso da corrente de diesel leve para resfriamento do ar do compressor.

Esta opcdo utiliza somente 3.954 m? enquanto as duas primeiras utilizam 5.818 m?. O uso de

uma area maior exigiria um chiller de maior capacidade operando em carga parcial.

Tabela 6.55 - Curva de desempenho da turbina a gas.

Temperatura do ar (°C) 15 25 35
Vazao de exaustao (kg/s) 93 87,9 82,8
Temperatura de exaustdo (°C) 508 517 527
Poténcia liquida (kW) 30.761 28.358 26.044

Rendimento base PCI 40% 39,1% 38%
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Esta opcdo de aproveitamento do calor residual da corrente de diesel leve (DL) permite um
grande ganho de poténcia de 4.993 kW. H4, porém, um aumento no consumo de combustivel
visto que duas tendéncias opostas sdo observadas: mais massa atravessa 0 compressor devido
ao menor volume especifico do ar, gerando assim mais poténcia no expansor; e mais
combustivel € necessario para aquecer esta maior e mais fria quantidade de ar até a
temperatura de entrada na turbina. Desta forma, apesar do grande aumento de poténcia
(~5MW) o rendimento do ciclo combinado permanece muito préximo do inicial, 53,72%
(base PCI).

6.5.2.4. Resfriamento do ar que entra do compressor e pré-aquecimento de agua

Esta opcéo visa aproveitar a diferenca entre a area total requerida pelo ORC (5.818 m?) e a
érea requerida pelos trocadores de calor do chiller de absorcdo (3.954 m?) para pré-
aquecimento da 4gua de alimentacdo do gerador de vapor (1.864 m?), como pode ser visto na
Fig.6.31.

Vapor de Agua

Diesel 51

TCH1 Leye Gases de Caldeira de
13 14 GN Combustio Recuperagéo
b 2] | Q =)

16 Hot Water }15 |, ases de

' Combustio
Chiller

12

6 -7

Turbina a Gas Desaera
1 dor Condensador Cg )

Bomba 2 0
-I: 19 TC2 2 T8
Ar
g ﬂ
Diesel {14 NAAY 20% Bomba 1
Leve Trocador de

Calor 3

17 Chilled Water

Figura 6.31 - Uso da corrente de diesel leve para resfriamento do ar do compressor e pré-

aquecer a dgua de alimentacao.

Esta configuracdo permite um aumento de poténcia de 7.010 kW em relacdo ao ciclo

combinado de referéncia, consumindo 0,151 kg/s a mais de gas natural.
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A Tab.6.56 apresenta as quatro opc¢des analisadas para aproveitamento do calor residual da

corrente de diesel leve e os pardmetros relevantes a comparacao destas tecnologias.

Tabela 6.56 - Curva de desempenho da turbina a gas.

CC+ CC+Chiller +

Indicador ORC+CC . . CC+Chiller . .
Pré-aquecimento Pré-aquecimento
Poténcia (kW) 56.565 58.296 60.530 62.547
Consumo de GN (kg/s) 2,246 2,246 2,397 2,397
Avrea adicionada (m?) 5.818 5.818 3.954 3.954
Temp.do ar (°C) 25 25 8,5 8,5
Temp. de saida do DL (°C) 55 63 123,9 68,6

Nota-se que o ORC ndo é a melhor opcdo para aumento da eficiéncia global nem para
aumento da poténcia, onde a opcdo de pré-aquecimento de &gua e o uso do chiller
predominam. O ORC possui, porém, uma maior capacidade de resfriamento da corrente de
diesel leve (DL), o que o beneficiaria se 0 custo da agua e de operacdo do sistema de
resfriamento fossem levados em consideracdo. Note ainda que a implementacdo do pré-
aquecimento da agua de alimentacdo da caldeira, bem como o uso do calor residual no chiller
por absor¢do, dependem da viabilidade fisica (distancia) entre o rejeito térmico e a planta de

utilidades.
6.5.3. Potencial de geracdo de poténcia dos gases de exaustado
Um total de 33,15 MW (base exergética) é enviado a atmosfera na forma de gases de exaustéo

pelos fornos presentes nas unidades de processo da refinaria (apenas metade da refinaria foi
analisada), ver Tab.5.57
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Tabela 6.57 - Gases exaustos pelas unidades de processo

UNIDADE FORNO  m[kg/s] T[°C] O,%, B[KW] Bi[kW]até140C B2[KW] até 180 C

DE F2001 36,59 200 4,01 3.382,42 836,89 254,34
DE F2002 13,74 186 4,01 1.191,82 245,74 29,22
DE F2101 15,52 200 4,01 1.435,09 355,07 107,91
CQ F9801A (A) 7,70 297 6,18 1.037,66 432,00 293,39
CcQ F9801A(B) 7,39 297 553 1.020,41 424,81 288,51
CcQ F9801B (A) 8,39 304 6,02 1.166,20 494,70 341,02
CQ F9801B (B) 6,71 304 4,27 999,65 424,05 292,32
URE Incineragdo 5,08 650 1,22 2.696,04 1.587,61 1.333,94
UGH F2401 1,29 814 2,39 694,13 427,94 367,02
UGH F2402 GC 4,01 188 4,17 376,91 79,63 11,59
UGH F2402 P 27,32 188 4,17  3.519,13 743,44 108,22
HDT F2801 11,14 357 6,15  1.890,57 891,75 663,16
uTt GV02/03 180 5.663,08 1.054,65 0,00
uTt GV01/05 180 4.900,15 912,57 0,00
uTt GVA/B/C 180 3.177,62 591,78 0,00

*Planta de utilidades simulada para atender a demanda de vapor e eletricidade correspondente & metade da
refinaria analisada. Para calculo da energia e exergia dos gases exaustos pelos GVs a eficiéncia de 1 Lei e a
temperatura indicada foram utilizadas. URE, UTAA e UGH também simuladas mantendo-se as mesmas

eficiéncias das unidades reais.

Tendo em vista a possibilidade de condensacdo acida pelo resfriamento dos gases exaustos,
duas analises foram feitas. A primeira, indicada por B1 na Tab.6.57, representa a exergia que
pode ser aproveitada pela reducdo da temperatura dos gases até 140°C, ja a segunda (B2)
representa a exergia que pode ser aproveitada pela reducdo da temperatura dos gases até
180°C. As somas das capacidades de geracéo de trabalho séo de 9.503 MW e 4.091 MW, para
140°C e 180 °C respectivamente. Essa exergia pode ser utilizada para pré-aquecimento de
diversas correntes como ar de combustdo, agua de alimentagdo, pré-aquecimento das cargas
das unidades de processo, em ORCs, ou mesmo para resfriamento em chillers por absor¢édo

como discutido anteriormente.
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7. ANALISE EXERGOECONOMICA E ALOCACAO DE CO, NO
REFINO DE PETROLEO

Para execucdo da andlise exergoecondmica, bem como para a alocacéo das emissdes de COy,
todos os fluxos exergéticos que cruzam os volumes de controles das unidades analisadas
precisam ser considerados, inclusive os fluxos de residuos e os de utilidades. Estes fluxos séo
mostrados na planta sintese desenvolvida, Fig.6.3. A planta de utilidades é mostrada na
Fig.6.3 como "caixa preta" somente para simplificar a representagdo, pois a planta de
utilidades considerada na analise exergoecondmica foi descrita anteriormente e € ilustrada
Fig.6.18. As tabelas apresentadas no capitulo 6 descrevem as propriedades de todas as

correntes que cruzam cada volume de controle.

Os custos exergéticos e as emissdes de CO, para geracdo dos produtos da refinaria sdo obtidos
pela resolucdo simultanea do sistema de equacgdes lineares, que reparte a exergia consumida e
0 CO, emitido em cada forno, caldeira ou turbina do processo de refino, entre os fluxos
presentes na Fig.6.3 e Fig.6.18. Tanto os custos exergéticos como as emissdes representam

valores médios para operacdo em regime permanente das unidades consideradas.

7.1. EQUACIONAMENTO EXERGOECONOMICO DAS UNIDADES DE PROCESSO
7.1.1. Alocagéo de residuos

O modelo exergoecondmico das unidades de processo leva em consideracdo o consumo de
exergia para tratamento dos residuos bem como a exergia presente nos subprodutos destes
tratamentos. Desta maneira, tudo ocorre como se toda unidade de processo possuisse em seu
volume de controle uma pequena unidade de tratamento de aguas acidas (UTAA), uma
pequena unidade de recuperacdo de enxofre (URE), além de uma pequena torre de

resfriamento para retirada do rejeito térmico, como mostrado na Fig.7.1.
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Figura 7.1 - Esquema representativo da modelagem exergoecondmica das unidades de
processo.

Os critérios utilizados para distribuicdo da exergia produzida e consumida nas unidades de
tratamento de residuos e nas torres de resfriamento foram:

Vazdo massica de dgua acida no caso da UTAA;

Vazdo massica de gas acido no caso da URE;

Taxa de calor enviado a agua de resfriamento no caso das torres de resfriamento.

Estes critérios podem ser visualizados matematicamente nas equacdes, (7.1), (7.2), (7.3), (7.4)
e (7.5) para uma unidade de processo genérica "X" e para os diversos produtos e insumos
exergeticos "i" das unidades auxiliares. A nomenclatura utilizada no subscrito, “unidade de
tratamento, X, representa o insumo ou produto da unidade de tratamento em questdo alocado

a unidade genérica X.

mGA, X
Z Bi Insumo URE, X = : Z B i Insumo URE, TOTAL (71)

i mGA, TOTAL i
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m

N GA, X
Z B, produto URE, X — m— ) Z B i produto URE, TOTAL (7.2)
i GA, TOTAL i
m
. AC, X
Z Bi Insumo UTAA, X — m ) Z Bi Insumo UTAA, TOTAL (73)
i AC, TOTAL i
m
_ AC, X
z Bi Produto UTAA, X — m ’ Z Bi Produto UTAA, TOTAL (74)
i AC, TOTAL i
Q.
Z Bi Insumo TORRE, X — Z Bi Insumo TORRE, TOTAL (75)
i TOTAL i

Note que a composicdo, pressdo e temperatura da agua acida e do gas acido produzidos séo
similares para todas as unidades e, portanto, a utilizacdo da vazdo massica como critério de
particdo é simplesmente uma aproximacdo da utilizacdo da exergia destes residuos. A
reparticdo dos custos exergéticos referentes as torres de resfriamento (poténcia mecénica e
elétrica consumidas pelas bombas e ventiladores e exergia quimica da agua de reposicao) foi
feita utilizando o calor enviado a agua de resfriamento, uma vez que ha um limite maximo
para a temperatura da agua do circuito de resfriamento. A manutencdo de uma temperatura
maxima para agua de resfriamento implica uma absorcao de exergia/calor pela mesma a uma
temperatura aproximadamente constante, variacdo de 30°C a 40°C, indicando que a razdo
entre o calor enviado ao circuito de resfriamento por uma unidade de processo e o calor total
enviado a este circuito é também uma simplificacdo da raz&o entre a exergia absorvida pela

agua de resfriamento em um dado processo e a exergia total absorvida por esta agua.
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7.1.2. Unidades de processo

A Fig.7.3 indica a unidade de processo genérica "X" usada para elaboracdo das equacdes de
custo. O custo exergético unitario (kJ/kJ) dos produtos da unidade genérica é calculado de
acordo com a Eq.(7.6).

2

2

(
(
2
(
(

C; i Produto X | Produto X ) + Z(C i Produto URE, X : B i Produto URE, X ) +
i i i

C i produto UTAA, X *Bii produto UTAA, X ) =

i Cargax | Carga X ) + Z i Insumo X B i Insumo X ) - CCond ’ BCond + (76)

o

2

C; iInsumo UTAA, X ‘B iInsumo UTAA, X ) + Z(C i Insumo URE, X B i Insumo URE, X ) +
i i i

Z Ci i Insumo TORRE, X B i Insumo TORRE, X )
i i

H& mais incdgnitas que variaveis na Eq.(7.6) sendo necessaria a formulacdo de equacdes
auxiliares para determinacdo do sistema de equacbes. A primeira suposicdo feita para
elaboracdo de tais equacdes auxiliares € de que todos os "i" produtos da unidade genérica
possuem 0 mesmo custo exergético unitario. O vapor de média e baixa pressao produzidos na
unidade genérica "X" sdo considerados como produtos, pois na maioria dos casos este vapor é
gerado para manutencdo da temperatura de processo constante quando ocorrem reacOes

exotérmicas.

Foi considerado também que o os produtos da unidade genérica "X" possuem 0 mesmo custo
exergético unitario dos produtos das unidades de tratamento que a atendem, ver Eq.(7.7) e
Eq.(7.8). Tudo se passa como se toda unidade de processo possuisse as unidades de

tratamento de rejeito necessarias dentro do seu volume de controle.

(7.7)

Ci Produto X = Ci Produto UTAA, X

Ci Produto X — Ci Produto URE, X (78)
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O retorno de condensado para a planta de utilidades pode ser considerado um produto da
unidade genérica de processo, pois pode ser formado por correntes que entraram na unidade
como agua liquida, virariam vapor dentro da unidade, trocaram calor dentro da unidade, e
retornaram a planta de utilidades como condensado. Normalmente a temperatura do

condensado que retorna a planta de utilidades € de 95 °C.

Caso o condensado seja formado por correntes de vapor que tranfiram calor, se condensam e
retornam a planta de utilidades, o custo do condensado aparecera subtraindo o lado direito da
igualdade, Eq.(7.6), e seu custo exergético unitéario sera calculado como a média ponderada

pela exergia das correntes de vapor que o originaram, Eq.(7.9).

Com 'B\/M+CVB'B\/B —c

— “Cond 7.9
Biv +Bie (7

7.2. EQUACIONAMENTO EXERGOECONOMICO DA PLANTA DE UTILIDADES

As equacOes apresentadas nesta secdo se referem aos equipamentos presentes na planta de
utilidades e séo decorrentes dos critérios utilizados para formular as eficiéncias exergéticas
dos mesmos, dadas na Tab.6.42.

7.2.1. Turbinaagéas

A Eq. (7.10) é proveniente dos critérios utilizados na definigdo de eficiéncia exergética para
as turbinas a gas (TG) da planta de utilidades. J& o critério utilizado na equacdo auxiliar,
Eqg.(7.11), tem como base o fato que as TGs fazem uso de apenas parte da exergia presente no

combustivel, sendo a exergia remanescente enviada as caldeiras de recuperacao.

C WEIe’trica = CC BC c B (7 10)

Elétrica ~ ombustivel ~ PCombustivel ~ “Exaustdo = —Exaustio

C

Combustivel — C (7 1 1)

Exaustao
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7.2.2. Turbinas a vapor

A Eq.(7.12), assim como nas TGs e nos demais equipamentos, € uma consequéncia da
equacdo utilizada para calculo da eficiéncia exergética para o equipamento. Os custos entre
parénteses sdo provenientes da exergia gasta nas torres de resfriamento para dissipar o calor

enviado pelo respectivo condensador a agua de resfriamento, Eq.(7.13).

CEle’trica/ Mecénica 'WEIe’trica/ Mecanica CVapor ’ B\/apor - CExtragéo ’ BExtragéo - CCondensado ’ BCondensado + (7 12)
X: (CMakeUpTorre ’ BMakeUpTorre + CEIétricaTorre 'WEIétricaTorre + c:MecélnicaTorre 'WMecénicaTorre)
X= O (7.13)

QTOTAL

O critério utilizado para as equagdes auxiliares, Eq.(7.14) e Eq.(7.15), foi 0 mesmo utilizado
para defini¢do do custo dos gases de exaustdo nas TGs, critério da extracao.

(7.14)

CVapor = CExtragéo

(7.15)

CVapor = CCondensado

A alocacdo do condensador a respectiva turbina a vapor, e o tratamento destes componentes
como um unico componente foi sugerido em (LAZZARETTO e TSATSARONIS, 2006).
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7.2.3. Geradores de vapor

Os geradores de vapor (GV) presentes na planta de utilidades queimam gas combustivel em
conjunto com 6leo combustivel (trés geradores), gas combustivel em conjunto com gas CO
(dois geradores) e gas combustivel em conjunto com os gases de exaustdo das TGs (dois
geradores). A EQ.(7.16) reflete a equacdo utilizada para calculo da eficiéncia exergética nos
GVs.

CVapor ) B\/apor - CAgua ) BAgua = CCombustl’veI_l ) BCombustl'veI_l + CCombustl'veI_2 ) BCombustiveI_Z (7.16)
7.2.4. Bombas

A Eq.(7.17) é uma decorréncia direta da equac&o de eficiéncia exergética e o critério utilizado
na equacao auxiliar Eq.(7.18) foi o critério da extracdo. Note que as bombas referidas podem
ser movimentadas por uma turbina a vapor ou por um motor elétrico. Como um Unico icone

representa diversas bombas é possivel consumir ambos, vapor e eletricidade ao mesmo tempo.

Z(CAgua_sai ) BAgua_sai ) - Z(CAgua_entra ) BAgua_entra) =

(7.17)
Z ( CEIétrica 'WEIe’trica ) + Z (C\/apor : B\/apor ) - Z (C\/apor_ContraPresséo ) BVapor_Contra Pressdo )

c:Vapor_Contra Pressio CVapor (7 18)

7.2.5. Trocadores de calor

A funcgdo dos trocadores de calor presentes na planta de utilidades é o pré-aquecimento da
agua de alimentacdo dos geradores de vapor, Eq.(7.19). Desta forma, a equagdo auxiliar
utilizada, Eq.(7.20), considera que o fluido quente fornece exergia ao fluido frio e a exergia
remanescente no fluido quente possui 0 mesmo custo exergético unitario da exergia inicial

deste fluxo.

CAguaFria_sai ’ BAguaFria_sai o CAguaFria_entra ’ BAguaFria_entra -

(7.19)

CAganuente_entra ’ BAganuente_entra - CAganuente_sai ’ BAganuente_sai
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=¢ (7.20)

CAganuente_ entra AguaQuente _ sai

7.2.6. Compressores de ar

A Eq.(7.21) indica a distribuicdo de custos exergéticos nos compressores. O ar que entra no
compressor de ar € o ar atmosférico e, portanto, possui exergia/custo exergético unitario igual
a zero, Eq.(7.22). Ja o vapor utilizado, mantém seu custo exergético unitario até a

contrapressao das turbinas que movimentam os compressores, Eq.(7.23).

Z(CAr_sai : BAr_sai ) - Z(CAr_entra ’ BAr_emra) =

(7.21)

Z (CVapor_entra ' B\/apor_entra ) - Z (C\/apor_sai ’ B\/apor_sai ) + Z(CElétrica 'WEIétrica )
CAr_entra = O (722)
c:Vapor_entra = CVapor_sai (723)

7.2.7. Desaeradores

Os desaeradores misturam diversos fluxos:
Condensado, proveniente dos condensadores;
Condensado, retornando das unidades de processo;
Vapor de baixa pressao, utilizado para desaerar a 4gua de alimentacdo dos geradores
de vapor.
Portanto o custo da agua desaerada € igual ao somatdrio dos custos dos fluxos misturados,
Eq.(7.24).

Coai - Bsai = Z(Centra ’ Bentra) (7.24)

7.2.8. Valvulas
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As vélvulas utilizam vapor a uma pressao elevada para produzir vapor a uma pressao inferior.
Desta forma, o custo exergético unitario do vapor produzido pela véalvula é superior ao custo

exergético unitario do vapor utilizado pela mesma, Eq.(7.25).

B

entra

C. -B. =cC

sai ~ sai entra

(7.25)

7.2.9. Unidade de tratamento de agua

O custo exergético unitario da agua produzida pela estacdo de tratamento de &gua é alto. Isto é
decorréncia da baixa exergia transferida a agua tratada durante o processo, visto que o
objetivo do processo € remover contaminantes da dgua e ndo aumentar sua exergia, ver
Eq.(7.26).

(7.26)

Z<CAgua_sai ) BAgua_sai ) = CAgua_entra ) BAgua_entra + CEIétrica 'WEIétrica

7.3. RESULTADOS DA ANALISE EXERGOECONOMICA

A resolucdo simultanea das equacgdes lineares que definem os insumos e produtos de cada
unidade de processo e de cada equipamento da planta de utilidades torna possivel a
determinacdo do custo exergético unitario de todas as correntes do processo de refino
analisado. O programa utilizado para resolucdo destas equacdes foi o EES (Engineering
Equation Solver) verséao profissional-V8 (KLEIN, 2012).

7.3.1. Correntes de utilidades

Os custos exergéticos unitarios das correntes de utilidades séo apresentados na Fig.7.2. Note
que o inverso do custo exergético unitario é a eficiéncia exergética do processo de producgéo
de uma determinada corrente. O custo exergético unitario da energia elétrica (EE) é de
3,09kJ/kJ, o que indica uma eficiéncia exergética média de producdo de energia elétrica de
32%, levando em consideracdo todas as interacdes de exergeticas do processo, como

desaeracdo, pré-aquecimento, tratamento de agua, etc.
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Figura 7.2 - Custos exergéticos (kJ/kJ) unitérios das correntes de utilidades.

Para o vapor de alta pressdo (VA) o custo exergético unitario é de 2,5 kJ/kJ, o que indica uma
eficiéncia exergética de 40% para producdo do mesmo. O vapor de média e de baixa pressdo
sdo produzidos pela planta de utilidades (VM e VB) e pelos processos (VM_P e VB_P),
sendo o custo médio destas correntes (VM_M e VB_M) também calculado. Os custos do
vapor de alta, média e baixa pressdo produzidos pela planta de utilidades sdo muito proximos,
visto que a unica diferenca no processo de producdo entre 0s mesmos é a passagem por
valvulas, uma vez que a passagem por turbinas de contrapressdo nao altera o custo exergético
unitério, pois o método da extracdo foi utilizado. O alto custo exergético unitario da poténcia
mecanica (MP) indica ineficiéncias no processo de producdo desta utilidade, uma vez que o
custo esperado para esta utilidade era proximo ao custo da energia elétrica. Os custos da agua
de alta e média pressdo e a agua industrial (AVA, AVM e Al) também sdo indicados e sdo

funcdo do processo de tratamento de agua, desaeragdo e bombeamento.

7.3.2. Produtos do refino

Os custos exergéticos unitarios obtidos para as correntes que deixam as unidades da refinaria
podem ser vistos na Fig.7.3. Esta figura mostra a agregacéo de custo a medida que a corrente
passa por um maior nimero de processos de transformacdo. As correntes que deixam a
destilacdo possuem um custo de 1,02 kJ/kJ. J& as correntes que deixam 0 coqueamento
retardado e, consequentemente, passaram pela destilacdo e pelo cogueamento, visto que a

carga do coqueamento € o residuo de vacuo, possuem um custo de 1,06 kJ/kJ. Os produtos do
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FCC passaram necessariamente pelo FCC e pela destilagéo, sendo que parte das correntes que
formam este produto passou também pelo coqueamento retardado (3 processos), portanto, 0s
produtos do FCC possuem um maior custo exergetico, 1,07 kJ/kJ. As correntes que possuem
maior custo exergético unitario sdo as formadas no HDT, 1,10 kJ/kJ, pois este processo tem
como carga correntes formadas pela DE, CQ e FCC que sdo processadas novamente no HDT,
sendo o HDT responsavel exclusivo pelos custos exergéticos da unidade de geracdo de

hidrogénio.
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Figura 7.3 - Custos exergéticos unitéarios (kJ/kJ) das correntes de combustiveis produzidas.

Assim como nos produtos da planta de utilidades, o inverso do custo exergético unitario é a
eficiéncia exergética de obtencdo de uma determinada corrente, levando em consideracao
todas as trocas de exergia, consumo de utilidades, consumo de combustiveis, utilizacdo de
unidades de tratamento de rejeito (UTAA e URE), etc.

A simples multiplicacdo do custo exergético unitario (kJ/kJ) pela exergia especifica de uma
determinada corrente (kJ/kg) produz um indicador de intensidade exergética (kJ/kg) que
indica a quantidade de exergia necessaria para obtencdo de uma unidade de massa de

determinada corrente, ver Fig.7.4.
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Figura 7.4 - Intensidade exergética (MJ/kg) das correntes produzidas.

A Fig. 7.4, revela que os produtos com menor intensidade exergética sdo produtos de baixo
valor, muitas vezes considerados como residuos, salmoura e enxofre. Em sequéncia, observa-
se 0 coque e o residuo de vacuo, visto que o segundo € residuo da DE e o primeiro é o residuo
do coqueamento retardado (cuja carga é o RV). As correntes de maior intensidade exergética
sdo correntes com alta exergia e que passam por varios processos: GLP do FCC e do
cogueamento, gasolina do FCC, e diesel hidrotratado e nafta selvagem do HDT. Um fluxo
interno da refinaria que algumas vezes é também vendido é o hidrogénio, cuja intensidade

exergética calculada para esta corrente é de 175 MJ/kg.

A Fig.7.5 mostra uma comparagdo entre o0 custo exergético unitério e a intensidade exergética
das correntes produzidas. O custo exergético é funcdo dos processos pelos quais as correntes
passaram até se tornarem produtos finais e € igual para todos os produtos de um determinado
processo. Ja a intensidade exergética é funcdo também da quantidade de exergia da
determinada corrente, sendo as correntes com maior exergia e mais “tratadas" possuidoras dos

maiores valores de intensidade exergetica.
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Figura 7.5 - Intensidade exergética (azul) e custo exergético unitario (vermelho) das correntes

produzidas.

O custo exergético unitario dos produtos das unidades de processo depende do custo do gas
natural e do petréleo que entram na refinaria, Cproputo = f(Con, Cper). Na abordagem anterior
0 custo exergético unitario destes insumos foi considerado 1. Porém, quando se pretende
incluir os processos a montante da refinaria na analise (separagdo primaria, transporte, etc.), o
custo exergético dos insumos da refinaria (Con, Cper) deve ser calculado usando os processos
que antecedem o refino. A fim de facilitar analises futuras, a Eq.(7.27) foi desenvolvida para
calcular o custo dos produtos de cada unidade de refino em funcéo dos custos do petroleo e do
gas natural. A faixa de aplicacdo desta equacdo &, para petréleo entre 1 e 1,015

(1<cper<1,015), e para o0 gas natural entre 1 e 1,1 (1< cgn <1,1).

2 2
CrrobuTo = k1 + kz “Cpgr + k3 “Cpgr t k4 Con t k5 Con t (7 27)

2 2 2 2
k6 "Cpgr "Con T k? “Cpgr "Con T k8 "Con "Cper + k9 "Con " Cper

A Tab.7.1 informa as constantes "k que devem ser utilizadas para cada unidade de processo.
E importante observar que vérios combustiveis sdo produzidos por mais de uma unidade de
processo, ou seja, para o calculo do custo exergético unitario de um dado combustivel deve-se
fazer uma ponderacao dos custos dos produtos das unidades de processo que o produzem, ver
Tab.7.2.
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Tabela 7.1 - Coeficientes para calculo do custos exergéticos em funcéo do custo do petréleo e

gés natural.

k FCC cQ URE HDT DE

kI  -138,5170669035 159,2511540724 -79,6489743043 -172,0792665101 93,4408224443
k2 2771217384537 -316,5242170149 160,0094358621 344,2246250327 -185,4621193111
k3  -137,5335270977 158,3387787190 -79,2975242768 -171,0819872849 93,0457673498
k4  259,7677458129 -295,4501400978 149,2934096987 321,1791886964 -175,6818364227
k5  -121,8050679126 137,0634057656 -69,9537154793 -149,8654457261 82,5857955170
k6  -517,6915483685 589,2215033301 -297,8858086854 -640,4221541651 350,6167421779
k7 257,9236465119 -293,7706390429 148,6122438759 319,2807346530 -174,9364374770
k8  242,7506145379 -273,3586239719 139,5982610367 298,8663387836 -164,8217076694
k9  -120,9442610343 136,2930072405 -69,6441507277 -148,9998144795 82,2356843912

Tabela 7.2 - Producdo de combustivel por unidade de processo.

Combustivel DE(kg/s) DE % CQ(kgls) CQ% FCC(kg/s) FCC%  TOTAL(kg/s)

GOL 3,28 20,71% 12,56 79,29% 0,00 0,00% 15,84
GOM 0,00 0,00% 17,06 100,00% 0,00 0,00% 17,06
GOP 44,59 78,88% 11,94 21,12% 0,00 0,00% 56,53
NP 12,43 82,70% 2,60 17,30% 0,00 0,00% 15,03
NL 20,82 75,74% 6,67 24,26% 0,00 0,00% 27,49
GLP 1,21 10,87% 2,16 1941% 7,76 69,72% 11,13
OLR 0,00 0,00% 0,00 0,00% 7,09 100,00% 7,09

ODEC 0,00 0,00% 0,00 0,00% 7,76 100,00% 7,76

DL 66,18 100,00% 0,00 0,00% 0,00 0,00% 66,18
DP 22,28 100,00% 0,00 0,00% 0,00 0,00% 22,28

Note que é possivel ainda agregar as correntes de gaséleo leve, medio e pesado; nafta leve e
pesada; Oleo leve de reciclo, 0leo decantado, diesel leve e pesado para compor 0s grupos,

gasoleo, nafta e diesel, como na Tab.7.3.
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Tabela 7.3 - Producdo de combustivel por unidade de processo (agregado).

Combustivel DE(kg/s) DE % CQ(kgls) CQ % FCC(kg/s) FCC%  TOTAL(kg/s)

Gasoleo
Nafta

Diesel

47,87 53,53% 41,56 46,47% 0,00 0,00% 89,43
33,25 78,20% 9,27 21,80% 0,00 0,00% 42,52
88,46 85,63% 0,00 0,00% 14,85 14,37% 103,31

7.4. ALOCACAO DAS EMISSOES DE CO;,

As equ

acOes utilizadas para alocacdo das emissdes de CO, sdo andlogas as utilizadas para

alocacdo da exergia dos combustiveis utilizados na refinaria, contendo apenas trés

modificagdes:

O custo exergético unitario é substituido pelo custo de emissdo de CO, [gCO2/kJ]
(base exergética);

A emissdo devida a queima direta de combustivel, mco, € incluida no
equacionamento e dada em [gCO,/s] (similar ao parametro Z [$/s] utilizado na anélise
termoecondmica para 0s custos monetarios).

O custo de emissdo de CO; inicial para os insumos da refinaria (gas natural e petréleo)
é zero quando os processos a montante do refino (separacdo primaria e transporte) ndo

sdo considerados.

A Fig.7.6 e a Eq.(7.28) exemplificam a utilizagdo da metodologia de alocagéo de CO, em uma

unidade de processo simplificada.

CO;

Comblustivelﬂ
v

—Carga-p» processo ——Produto—p»

Figura 7.6 - Metodologia utilizada para alocacéo das emissées de CO,.

B B,

carca T CoompusTiver

B

COMBUSTIVEL

+Meo, (7.28)

CprobuTo * Brroputo = Cearca
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Nota-se que o custo de emissdo CO, de um produto de determinato processo depende do
custo de emissdo da carga do processo (que foi produto de uma unidade a montante), do custo
de emissdo do combustivel utilizado (que também foi produto de uma unidade a montante) e
das emissdes devido a queima do combustivel utilizado (mcoz). As equacdes auxiliares
utilizadas para determinagdo do sistema de equacbes (quando necessarias) sdo as mesmas

utilizadas na analise exergoeconémica.

A emisséo devido a queima direta de combustivel (mco,) depende do combustivel queimado.
A Tab.6.1 mostra as caracteristicas relativas as emissdes de CO, dos combustiveis utilizados
na refinaria. Nos processos/equipamentos onde ndo h& combustdo o equacionamento é
exatamente analogo ao utilizado para o calculo exergoecondmico e nao serdo repetidos nesta
subsecdo. Observe abaixo o célculo das emissdes de CO, nos processos/equipamentos onde

ha combustao.
7.4.1. Unidades de processo

Note que as Eq.(7.29), Eq.(7.30), Eq.(7.31) e Eq.(7.32) sdo analogas as equacdes utilizadas na
analise exergoecondmica, sendo o termo mcopx [gCO2/s], calculado pela Eq.(7.33), 0 Unico

termo ndo usado anteriormente.

C; i Produto X | Produto X ) + Z(C i Produto URE, X ' B i Produto URE, X ) +

-B

i Produto UTAA, X ) =
i

i CargaX | Carga X ) + Z i Insumo X B i Insumo X ) - CCond ’ BCond + (729)

C; i Produto UTAA, X

o

C; i Insumo UTAA, X ‘B i Insumo UTAA, X ) + Z(C i Insumo URE, X B i Insumo URE, X ) +

- -1 -1 -1 -1

. (
(
X
(
(

C; i Insumo TORRE, X ‘B i Insumo TORRE, X ) + r.nCOZX
i

Ci Produto X — Ci Produto UTAA, X (730)

Ci Produto X — Ci Produto URE, X (731)
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Com ';vm :;V/B i B\/B = Coyng (7.32)
M B

Na Eq.(7.33) MM representa a massa molecular da substancia e %Ccombustivel Epresenta a

fragdo massica de carbono no combustivel queimado.

_ Meombustivel * %CCombustivel i MMCOZ .1000 (733)

m
co2_X |\/||V|C

Note que ocorre combustdo na unidade auxiliar de recuperacdo de enxofre (URE). Estas
emissdes sdo alocadas para as unidades que produzem o gas acido queimado no incinerador
da URE, usando as vazdes massicas (como aproximacao as taxas de exergia) de gas acido

produzido para distribuigdo dos custos de emissao de CO,.
7.4.2. Turbinas a gas
As emissdes devido a queima de combustivel nas turbinas a gas sdo repartidas, usando a

exergia como fator de ponderacao, entre a turbina a gas e a respectiva caldeira de recuperacéo,

Eq.(7.36). As Eq.(7.34) e Eq.(7.35) sdo analogas as utilizadas na analise exergoecondmica.

Ceiétrica 'WEIétrica = Ceombustivel * BCombustl'veI ~ Ceaustio * BExaustéo + mCOZ_TG (734)
CCombustl'veI = CExaustéo (735)
0
_ mCombustl’veI : mCCombustl’veI : MMCOZ BCombustl’veI — BExaustéo
Meos 16 = :1000- (7.36)
M M C Combustivel

7.4.3. Geradores de vapor

Caso o gerador de vapor seja uma caldeira de recuperacdo parte das emissdes da turbina a gas
serdo alocadas a este equipamento, Eq.(7.39). Caso o gerador de vapor seja um dos geradores
de vapor que utilizam dois combustiveis, as emissdes serdo calculadas de acordo com a

Eq.(7.38). Note mais uma vez a analogia a analise exergoeconémica na Eq.(7.37).
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CVapor ' B\/apor - CAgua ’ BAgua = CCombustl’vel_l ' BCombustiveI_l + CCombustl’vel_2 ’ BCombustl'veI_Z + mCOZ_GV (737)

mCOZ_GV — (mCombustivell . %CcombustiVell + I’T':;T\n;lbusﬁve|2 . %Ccombustive|2 ) -MM co?2 1000 (738)
C
m - -%C .MM B B
mCOZ_GV — 'Combustivel 0 Combustivel CO2 1000 + mCOZ_TG . 1_ Combustivel Exaust&o (739)
MM ¢ BCombustiveI

Uma ressalva é feita em relacdo ao gas CO, proveniente da oxidacdo parcial do coque que
adere ao catalisador do FCC, e que é queimado posteriormente em uma caldeira de
recuperacdo na planta de utilidades. A emissdo de CO, relativa a este gas foi distribuida para a
caldeira de CO e para o FCC usando a exergia fornecida ao FCC (Bcogue - Beas co) € a

exergia fornecida a caldeira de recuperacdo (Bgas co) para ponderacéo.

7.4.4. Resultados

A Fig.7.7 indica que o FCC é o processo cujos produtos apresentam maior emissao de CO,
para serem produzidos. Isto ocorre, pois esse processo é responsavel por aproximadamente
97% do CO, emitido pelo gas CO. Os produtos da URE também necessitam de grande
emissdo de CO, para serem produzidos visto que o processo de recuperacdo de enxofre
consiste basicamente na queima parcial do gas acido e posterior recuperacdo do enxofre
elementar formado, ver composi¢do do gas acido na Tab.7.4. Os produtos da destilacdo
combinada sdo os que requisitam menos emissdes de CO, para serem produzidos, pois este
processo utiliza queima direta de GC somente. O GC é o combustivel da refinaria que possui
melhor relagdo gCO,/kJ, ver Tab. 6.1.

Assim como no caso do custo exergético unitario, para levar em consideracdo 0S processos
anteriores ao processo de refino, os custos de emissdo de CO, do petroleo e do gas natural
precisam ser contabilizados nos processos a montante. Para facilitar o calculo para custos de
CO; entre 0 e 0,001 para o petréleo, (0 < cper < 0,001) e 0 e 0,005 para o gas natural
(0<cen<0,005) a Tab. 7.5 foi criada permitindo o uso da Eq.(7.27) para calcular o custo de

emissdo de CO, dos produtos dos diversos processos da refinaria.
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Figura 7.7 - Custo (CO,/kJ) de produto de cada unidade de processo.

Tabela 7.4 - Composic¢do molecular do gas &cido queimado na URE.

Molécula % molar
CH, 0,16%
C,Hg 0,22%
CsHg 0,54%
i-C4H1g 0,16%
n-C4Hqp 0,00%
i-CsHq 0,05%
n-CsHq, 0,00%
N, 0,00%
Co, 17,40%
C,H, 0,00%
CsHg 0,00%
H,S 74,96%
Cco 0,01%
H, 0,00%
0, 0,00%
H,O 6,49%
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Tabela 7.5 - Coeficientes para calculo do custo de emissdo de CO, em fun¢édo do custo do
petréleo e gés natural.

k FCC CQ URE HDT DE

k1 0,0115280000 0,0034510000 0,0079820000 0,0075570000 0,0011490000

k2 0,9899360465 1,1648375284 0,9741992048 1,1302655078 1,0268762168

k3 421,1367053042 -710,4648440392 787,6886362385 -390,2554033979 364,5906070046

k4 0,0069087865 -0,0101777747 0,0273310003 0,0357321372 -0,0004403004

k5 -1,0455958180 2,0045894295 -2,3521319215 0,9762779069 -1,1658793988

k6 23,9443764428 -18,8233904821 4,2900212770 -21,4203271201 -25,3508202646

k7 -254150,7501635120 426979,2599410140 -468329,9241243720 236189,5412497770 -215929,3731707530
k8 -3360,6617979315 942,1337561285 2325,3292148657 3361,1546960787 6260,9567153155

k9 41497369,8406426000  -68758608,6032981000  74608899,0029597000  -38839005,7698116000  34093217,9952125000

Note que para o célculo das emissdes de CO, necessarias a producdo de um dado
combustivel, é necessario ponderar as emissfes das diversas unidades que produzem o
combustivel em questdo, usando as Tab.7.2 e Tab.7.3, assim como indicado para o custo

exergeético unitario.
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8. ANALISE EXERGETICA, DE RENOVABILIDADE E DE
EMISSAO DE CO,PARA COMBUSTIVEIS

Para uma efetiva comparacdo entre os combustiveis derivados de petréleo e os demais
combustiveis utilizados no Brasil, o custo exergético unitario foi utilizado com a finalidade de
colocar os variados insumos energéticos, dos diversos processos, em uma base comum e
racional do ponto de vista da Termodindmica. Este custo exergético foi ainda dividido em
custo exergético de origem renovavel (cg), de origem ndo renovavel (cngr) € total (ct) com
intencdo de indicar a renovabilidade dos processos analisados. Além dos custos exergéticos
descritos, os custos de emissdes de CO, (Ccoz) também foram calculados. Sempre que mais de
um produto for gerado em um processo, 0s custos dos insumos serdo distribuidos usando
dados de avaliacdes exergoeconémicas, de forma que o beneficio do sistema de coproducéo

seja dividido para todos seus produtos.

Percebe-se que ha uma grande interacdo entre as rotas de producdo de combustiveis e energia
elétrica visto que energia elétrica é utilizada em muitos destes processos. O mesmo ocorre
com os combustiveis derivados de petrdleo, diesel e gas natural. A Fig. 8.1 indica as rotas e as

interligacGes analisadas e consideradas representativas do cenario nacional.

E importante notar que, devido as interacdes ciclicas os efeitos das tecnologias de geracio de
eletricidade sdo considerados. Embora a eletricidade e a exergia dos combustiveis estejam em
uma base termodindmica comum, ha ainda o fator da tecnologia de conversdo (fator
tecnoldgico), que é levado em consideracdo devido a inclusdo dos processos de geracdo de

energia elétrica no sistema iterativo.

As equac0es de custo de cada etapa do processo, Fig. 8.2, podem ser simplificadas se todos os
custos forem relativos a 1 kJ de carga processada. A Eq.(8.1) pode entdo ser simplificada para
a Eq.(8.2), na qual "r" é a quantidade de combustivel consumida em kJ (base exergeética) para
processamento de 1 kJ (base exergética) de carga. A Eq.(8.3) € usada para calculo dos custos
de emissdo de CO,. Neste caso, a emissdo de CO;, (mcoz) € dada em [gCO2/kJ] de carga

processada (base exergética).
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O primeiro passo para comparagdo entre os diversos combustiveis € a elaboracdo das

equacdes das rotas necessérias a producao de energia elétrica (que é usada em diversas etapas

de producdo dos combustiveis). A seguir, as principais consideracdes utilizadas em cada rota

analisada sdo descritas.
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Figura 8.1 - Rotas para producdo de energia elétrica.
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Figura 8.2 — a) Etapa de processamento b) Custos da etapa de processamento c) Etapa de

geracdo de eletricidade d) Custos da etapa de geracao de eletricidade.
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C _ Cearaa BCARGA + CCOMBUSTiVEL ) BCOMBUSTiVEL (8 1)
PRODUTO — B .
PRODUTO
Crrobuto = Cearca T 1 Coompustiver (8.2)
CCOZ_PRODUTO = CCOZ_CARGA +r- CCOZ_COMBUSTiVEL + mCOZ (8'3)

A EQq.(8.2) é utilizada, separadamente, para os trés tipos de custo (renovavel, ndo renovavel e

total), enquanto a Eq.(8.3) € utilizada somente para as emissdes de CO,.

8.1. ROTA DO PETROLEO E GAS

A rota de producdo de combustiveis derivados de petréleo, Fig.8.3, se inicia pela producdo e
separacgdo primaria de 6leo, gas e dgua. Posteriormente, o 6leo é transportado para uma base
em terra, via navio, e 0 gas via gasoduto. O processamento de gas natural em terra foi
considerado negligenciavel (todo tratamento necessario feito na plataforma de petréleo) e,
portanto, apds a chegada a base, o gas € enviado para rede de distribui¢do. Neste trabalho a
refinaria € um grande consumidor de gas natural e o transporte via gasoduto até a mesma é
considerado®. O petréleo é enviado & refinaria via oleodutos consumindo, para tanto, energia
elétrica da rede. Os combustiveis produzidos na refinaria sdo usados em outras rotas de
producdo de combustiveis bem como para producdo de energia elétrica. Alguns combustiveis
derivados de petroleo sdo utilizados na propria rota do petréleo e gas, como no caso do bunker

para 0s navios tanque, e no caso dos gasodutos, onde o proprio gas natural é consumido.

%0 Embora o gas consumido na refinaria em quest&o seja gas boliviano, sera considerado que o gas consumido é

transportado da bacia de Campos-RJ até a refinaria de Paulinia-SP por gasodutos.



136

Vento

Uranio

MATRIZ )
ELETRICA Oleo

combustivel

REFINARIA

‘ Base)

YYYYYYY

Petréleo Combustiveis

processados e
insumos quimicos

Oleo combustivel
pesado

Terra

Figura 8.3 - Esquema representativo da rota de producéo de combustiveis derivados do

petréleo
8.1.1. Separacdo primaria

Apbs as atividades de perfuracdo e completacdo, o petroleo é retirado do poco e elevado
através dos risers para 0 processo de separacdo primaria. Quando o poco de petrdleo
encontra-se no mar, 0 processo de separacdo primaria é feito em uma plataforma offshore.
Existem diversos tipos de plataformas: plataformas fixas, autoelevaveis (jack-up rig),
semissubmersiveis (semi-sub) e os sistemas flutuantes de producdo (FPS - Floating
Production Systems) que podem também ter a funcdo de armazenamento e descarga sendo
entdo chamados de FPSO (Floating Production Storage and Offloading), Fig. 8.4. Os FPSOs
sdo em geral navios de grande porte com capacidades de producdo proximas a 200.000 barris
de petroleo por dia (bpd). De acordo com dados da Petrobras (2012a), 89% da producgéo de
petroleo no Brasil é de origem offshore, sendo 92% deste tipo de producdo proveniente da
bacia de Campos - RJ, Tab.8.1.
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Figura 8.4 - Alguns tipos de plataformas offshore.

Note que pelas capacidades de producdo descritas na Tab.8.1 o sistema de producéo
dominante na bacia de Campos, devido a profundidade dos campos, a distancia da costa e

flexibilidade de operacéo, é o FPSO.



138

Tabela 8.1 - FPSOs na bacia de Campos - RJ (Petrobras, 2012b).

Campo Nome Capacidade (bpd)
Albacora P-31 100.000
Marlim P-33 60.000
Marlim P-35 130.000
Marlim P-37 180.000
Marlim P-47 150.000
Espadarte ESPF 100.000
Espadarte Cidade do Rio de Janeiro 100.000
Barracuda P-43 150.000
Caratinga P-48 150.000
Albacora Leste P-50 180.000
Marlim Sul MLS 100.000
Roncador Brasil 90.000
Roncador P-54 180.000

Tendo em vista a alta representatividade do sistema FPSO de producéo offshore, 0 mesmo foi
escolhido como objeto de analise neste trabalho. Os trabalhos de Oliveira Jr. e Hombeeck
(1997) e de Nakashima, Oliveira Jr. e Caetano (2004) foram utilizados como base. No
primeiro, a energia necessaria a separacdo € proveniente da exaustdo de um sistema de
turbinas a gas e suplementada por uma fornalha. O éleo deixa a plataforma a uma presséo de
68,65 bar e uma temperatura de 92,7 °C enquanto o gas natural produzido deixa a planta a
uma pressdo de aproximadamente 174 bar e uma temperatura de 40 °C. Uma eficiéncia
exergética global de 9,7% foi observada. Um sistema similar foi avaliado por Nakashima,
Oliveira Jr. e Caetano (2004). Neste trabalho, um dos sistemas mais comuns de elevagdo, o
gas lift, € comparado ao sistema de bombeamento multifasico submerso. No sistema de gas
lift parte do gas separado é recomprimido e injetado no poco para aumentar a pressao e,
consequentemente, a producdo do mesmo. A aplicacdo da analise exergoeconémica a este
sistema resultou em um custo exergético unitario para o 6leo produzido de 1,006 kJ/kJ e para
0 gas produzido de 1,034 kJ/kJ quando uma eficiéncia de 30% é considerada para a turbina a
gas e o método da extracao € utilizado. O maior custo exergético unitario do gas deve-se a sua

necessidade de compressao para posterior transporte por dutos até a base em terra.
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Observa-se que 0 gas natural produzido é o Gnico insumo energetico utilizado no sistema de
separagdo priméaria e considerando uma emissao de 5,65.10 gCO,/kJgn, dada na Tab.6.4, é
possivel obter a emissdo de CO, para o gas natural produzido e para o petréleo produzido.

Estes resultados encontram-se na Tab.8.2.

Tabela 8.2 - Resultados da etapa de processamento primario.

PRODUTO Cnr (kJ/kJ) r (kJ/kJCARGA) Mco?2 (gCOZ/kJCARGA)
Oleo 1,006 0,006 3,390.10™
Gas Natural 1,034 0,034 1,921.10°

8.1.2. Transporte maritimo de petrdleo

As reservas brasileiras de petroleo em aguas profundas localizam-se em regifes remotas e,
portanto, induziu-se a industria do petroleo a investir em plataformas flutuantes como o
sistema FPSO. O petréleo produzido por estes FPSOs é normalmente descarregado por navios

aliviadores (Shuttler Tanker), Fig.8.5, pela operacao de offloading (SILVA et al., 2011).

Figura 8.5 - FPSO (esquerda) durante operacéo de offloading (SILVA et al., 2011).

Navios tipo Suezmax?!, com capacidade de transporte de aproximadamente 1 milhdo de
barris, foram escolhidos como objeto de analise neste trabalho visto que este tipo de navio

tem sido o mais requisitado pela Petrobras aos estaleiros nacionais (TRANSPETRO, 2008).

2L A nomenclatura refere-se ao maior navio capaz de navegar pelo canal de Suez. O mesmo ocorre com outros

tipos de navio: Handymax, Panamax, Aframax, etc.
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Este tipo de navio possui consumo de combustivel de 36 toneladas por dia quando navegando
a uma velocidade de 24 km/h (13 noés; 6,7 m/s) e com uma carga de 155.000 toneladas
(HARTMANN REEDEREI, 2012), valores similares foram encontrados em Man Diesel
(2009). Os motores destes navios sdo normalmente alimentados por um 6leo combustivel
pesado chamado de bunker com um comprimento de cadeia entre C12-C70 (PERRY et al.,
1963). Utilizando a capacidade de carga do navio analisado (155.000 t), a velocidade
(6,7m/s), a distancia percorrida (800 km, distancia aproximada da bacia de Campos até o
Tebar em S&o Sebastido, ida e volta), o0 consumo de combustivel durante o trajeto, além do
requerimento de energia durante as operacdes de offloading da plataforma e do navio, o
consumo exergético e as emissdes de CO, podem ser calculadas (para maiores detalhes ver
apéndice B). Os seguintes valores de consumo de exergia foram sintetizados:

e 20,75 kJ/Kgcarga devido as operagBes de descarregamento da plataforma e do navio;

o 42,32 kJ/(km.tcarga) devido ao gasto exergético relativo ao deslocamento do navio;

e Usando os valores de 800 km e 155.000,00 t de carga obtém-se r = 1,2189.10°

kJ/kJcarga;

Ja os valores relativos as emissdes de CO, provenientes da queima do bunker (87,3% de
carbono em base massica) séo:

e 1,5 9co2/kgcarga devido as operagdes de descarregamento da plataforma e do navio;

e 3,06 gcoo/ (km.tearga) devido ao gasto exergeético relativos ao deslocamento do navio;

e Usando os valores de 800 km e 155.000 t de carga obtém-se mco, = 8,8125.107

9CO2/kJcarga;

8.1.3. Transporte de petroleo por dutos

Apos a transferéncia por navio, o petroleo é transportado via oleodutos para a refinaria.
Buscando processos representativos do modelo brasileiro, o transporte do petroleo por navio
foi considerado da bacia de Campos até o Tebar em Sdo Sebastido e a partir dai 0 mesmo é
bombeado por dois oleodutos, OSVAT e OSVAT30, conforme mostrado na Fig.8.6. As

caracteristicas destes oleodutos podem ser vistas na Tab.8.3.
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Figura 8.6 - Mapa dos oleodutos da regido de Sdo Paulo (TRANSPETRO, 2012).

Tabela 8.3 - Oleodutos Tebar - Refinaria (ANP, 2012).

Sigla Trecho Extensdo (km) Diametro (pol.)
OSVAT Séao Sebastido - Guararema 83 42/38
OSVAT 30 Guararema - REFINARIA 153 30

Diversos parametros foram adotados para o célculo da poténcia necessaria ao transporte
dutoviario do petréleo até a refinaria. A Tab.8.4 indica os parametros usados para a tubulacéo,

enquanto a Tab.8.5 mostra as propriedades adotadas para o petroleo.
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Tabela 8.4 - Propriedades da tubulacéo.

Tubulacédo Valor

0,794 m (32 pol. standard)

Didmetro, D
(assumido: OSVAT 30 < D < OSVAT)
Material Aco carbono
Rugosidade, € 3.62° m (Silva Telles, 1982)
Comprimento, L 236 km (assumido: OSVAT + OSVAT 30)
Perda de carga distribuida, hL 572,3 m (Churchill); 574,2 m (Colebrook)
Perda de carga localizada, kL 286,15 m (assumida: hL/2)
Variagdo de cota, Az 590 m
Velocidade, V 1,273 m/s (Bresse)
N° de Reynolds, Rep 31.392
Eficiéncia de bombeamento, 1 60% (assumida)
Tabela 8.5 - Propriedades do petroleo.
Petréleo Valor
°API 20 (assumido)
u 0,03 Pa.s (30 cP) (assumido)

Utilizando os valores citados, € possivel calcular de forma aproximada a energia requerida no
transporte dutoviario de petréleo. Estes valores foram calculados utilizando os métodos
iterativos de Churchill e Colebrook para determinacdo do fator de atrito f e posterior calculo
da perda de carga pela equacdo de Darcy-Weisbach. Para maiores detalhes consultar o
apéndice C. O consumo energético e o exergético sdo iguais visto que as estacbes de
bombeamento s&o alimentadas por energia elétrica proveniente da rede local:

e 100,3 KJefetricos/ (KM.tearga)

e Utilizando 236 km obtém-se r = 5,283.10"* kJejetricos/KJcarga,
N&o ha emissdo direta de CO, neste processo, uma vez que apenas energia elétrica foi
utilizada como insumo exergético. E interessante notar que o consumo exergético por km por
tonelada de carga transportada é bem menor pelo modal maritimo (navio) que pelo dutoviario.
Isso vai ao encontro da estratégia utilizada para transportar o petréleo via navio até o ponto

mais proximo ao refino e so entéo usar os oleodutos.
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8.1.4. Transporte de gas por dutos

No caso nacional, o gas natural produzido na bacia de Campos-RJ é transportado por diversos
dutos até o litoral, conforme indicado pelo Mapa Transpetro (TRANSPETRO, 2012). Esta
mesma estratégia esta sendo adotada no pré-sal do Espirito Santo, visto o gasoduto Lula-
Mexilhdo e Mexilhdo-UTGCA (Unidade de tratamento de gas de Caraguatatuba) que entrou

em operagdo em setembro de 2011.

O célculo da energia necessaria ao transporte do gas natural por gasodutos se baseou na
analise de um perfil de elevacdo tipico deste tipo de transporte, Fig.8.7. Este perfil de
elevacdo mostra 10 unidades de compressdo em 1258 km de distancia. Este é o trecho
correspondente a parte norte do GASBOL e esta situado entre as cidades de Corumba e

Campinas.
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Figura 8.7 - Perfil de elevacdo genérico de um gasoduto (TBG, 2011).

Levando em consideracdo que cada estacdo de compressdao comprime 0 gas natural
transportado de 73 bar e 20°C para aproximadamente 97 bar e 45°C (TBG, 2012), é possivel
calcular uma variagdo de entalpia de 47,62 kJ/kgcarga22 devido a compressdo. Levando em
conta que as estacdes de compressdao distam em média 126 km uma da outra, considerando
uma eficiéncia, base PCI, de 37% para as turbinas a gas que acionam 0S COMPressores
(715e=80%), pode-se concluir que o consumo exergético médio representativo do transporte de
gas natural e a emissédo CO, séo de:
o 1.063 kJ/(km.tearga);

22 A variagdo de entalpia do gés natural foi avaliada considerando o mesmo como uma mixtura ideal de gases

reais devido as elevadas pressoes.


http://www.tbg.com.br/portalTBGWeb/ShowProperty/BEA%20Repository/Imagem/Media/carac_fis
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o 0,05824 kgcoo/(km.tcarga) €m funcéo do consumo de gas natural nas turbinas a gas que
acionam 0s COmMpressores;
e Utilizando 1347 km obtém-se r = 2,9217.10% kd/klearga € Mcoz = 1,5960.107
9CO2/kJcarga;
A variacao da pressdo ao longo dos 126 km para o escoamento compressivel de gas natural
estd de acordo com o valor obtido utilizando a equacdo empirico-tedrica dada em Manning e
Thompson (1991), para maiores detalhes sobre os dados e sobre a equacdo utilizada ver
Apéndice D.

8.1.5. Refino de petrdleo

A utilizacdo da EQ.6.27 para 0s novos custos calculados para o gas natural e para o petréleo
fornece os custos exergéticos ndo renovaveis e renovaveis, bem como o custo de emisséo de
CO, para os diversos combustiveis produzidos na refinaria incluindo o éleo combustivel
utilizado posteriormente para geracdo termelétrica. O custo renovavel destes combustiveis é

proveniente da energia elétrica utilizada no transporte do petréleo por oleoduto.

8.1.6. Geracdo termelétrica

Dois sdo os combustiveis dominantes para geracao termelétrica por derivados de petr6leo no
Brasil, 0 6leo combustivel e o gas natural. Foi considerada uma eficiéncia de Segunda Lei de
38% para geragdo termelétrica por 6leo combustivel e de 44% para geracdo termelétrica por

gas natural, ver Tab. 7.6.

Tabela 8.6 - Geracao termelétrica por derivados de petroleo.

Combustivel Tecnologia 1 (1 Lei) médio 0] 1 (2 Lei) médio
) i Ciclo a vapor (Rankine)
Oleo combustivel o 40% 1,062 38%
e motor de combustéo interna
Gés natural® Turbina a gas (Brayton) e ciclo combinado 45,5% 1,044 44%

2 0 rendimento de Primeira Lei para termelétricas a gas natural foi considerado como a média simples entre

eficiéncias médias de ciclo combinado e Brayton, consideradas como 53% e 38% respectivamente.
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8.2. ROTA DA BIOMASSA

O bagaco de cana de acgucar representa 83% de toda a capacidade instalada para geracao
termelétrica por biomassa (ANEEL, 2013) e, portanto, a rota de producédo de cana de agucar
foi tida como representativa da rota de geragdo termelétrica por biomassa. Utilizando dados
de 2008/2009 referentes a 168 usinas, CGEE (2012) reporta que 88 kJssssiiyMJpioetanol S0
gastos devido a lavoura; 40 kJssssit/ MJpioetanot devido aos insumos agricolas; 19 kJssssit MJpioetanol
devido ao transporte da cana; 4 KJssssii/MJpioetanol d€Vido a0 processamento da cana e mais

22k Jssssi MJpicetanol devido ao transporte e distribuicdo do bioetanol.

Pode-se converter o consumo de energia fdssil devido a lavoura, insumos agricolas e
transporte da cana para a base de cana de acUcar (KJssssii/KQcana) l€Vando em consideracédo uma
produtividade média 68,26 Kgetano/tcana, € UM PCI de 28,3 MJ/kg para o etanol anidro. O
consumo de combustivel fossil devido ao processamento da cana é desprezivel (< 3% do
total) e a andlise considera o combustivel produzido na usina portanto, o consumo de
combustivel féssil devido ao transporte de etanol para distribuicdo ndo sera considerado. Estas
hipéteses, juntamente com a conversdo da base de célculo para cana de acucar resulta em um
consumo fossil de 282 kJssssiifkQeana Valor que concorda aproximadamente com o valor de
233,8 kJssssilkQcana apresentado por Macedo et al. (2008).

Pela consideracdo adicional de que o combustivel féssil utilizado para a producdo dos
insumos agricolas é o gas natural (producédo de fertilizantes) e que o combustivel utilizado na
lavoura e no transporte da cana € o diesel, ver Tab. 8.7, e utilizando também uma exergia de
5.273 klJ/kg para cana (PELLEGRINI e OLIVEIRA JUNIOR, 2011) é possivel calcular o
consumo exergético fossil bem como as emissdes de CO, para producdo de uma unidade de

exergia de cana de agucar.

Tabela 8.7 - Consumo fossil e emissdo de CO, na producédo de cana de aguUcar.

i PCI Percentual Exergia do
Etapa Combustivel . i %C (massa)
Energético Combustivel
Insumo agricola GN 47335 27% 48,873 75,3%
Lavoura Diesel 42350 60% 45,151 86,8%

Transporte de Cana Diesel 42350 13% 45,151 86,8%
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Os pardmetros em base exergética calculados com os valores acima séo:

®  rgiesel =0,0416 KJ/KJcana;

o ron =0,015 kJ/kJcana;

® Mco2=0,00378 gCO2/KJcana.
Apo0s a chegada a usina, a cana € utilizada para producéo de trés produtos: etanol, aglucar e
eletricidade. Pellegrini e Oliveira Jr.(2011) calcularam o custo exergético unitario destes trés
produtos para configuracGes tipicas, turbina de contra-pressao e baixos parametros para o
vapor (21 bar) e obtiveram:

e Acucar =1,9 kJ/kJcana;

e Etanol anidro = 3,38 kJ/kJcana;

e Eletricidade = 6,8 kJ/kJcana.
A utilizacdo dos custos exergéticos permite uma reparti¢do racional dos custos ndo renovaveis
provenientes da etapa de cultivo e transporte da cana, bem como das respectivas emissoes de

CO.,. Esta metodologia divide também os beneficios da cogeracao entre todos os produtos.

Tendo em vista que nas configurac@es tipicas das usinas existentes, o objetivo principal € a
producdo de etanol e acglcar, nenhum custo de construcdo serd alocado para a eletricidade
excedente, considerada como 9,3 kWh/tc como em Macedo et al. (2008) e dentro da faixa
indicada por CGEE (2012) de 0-10 kWh/tc para configuracdes tipicas e representativas da
condicdo atual do setor. Note que, devido a dependéncia em relacédo ao diesel e ao gas natural

os custos finais sé podem ser calculados por métodos iterativos.

8.3. GERACAO HIDRELETRICA

Os dados utilizados para geragdo hidrelétrica no Brasil sdo provenientes de uma analise feita
por Ribeiro e Silva (2010) sobre a hidrelétrica de Itaipu, que possui uma capacidade instalada
de 14 GW, provenientes de 20 turbinas Francis de 700 MW cada. Esta usina e responsavel por
aproximadamente 24% de toda eletricidade consumida no Brasil. Os dados para emissédo de
COu/kWheistricos foram calculados considerando uma vida Gtil de 100 anos e as emissdes
devido ao alagamento da &rea necessaria & construcdo da represa (1350 km?), além das

emissdes durante a construcdo da barragem (apenas 30% do total). O célculo estimativo das
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emissOes pelo alagamento foi feito utilizando estimativas oficiais do governo Brasileiro
baseadas em valores medidos no préprio reservatério de Itaipu. O céalculo do consumo
exergético foi feito utilizado a matriz energética simplificada do consumo de energia para a

construcdo da usina, Tab.8.8, dada em Ribeiro e Silva (2010).

Tabela 8.8 — Matriz energética simplificada da construcdo da usina de ltaipu

Combustivel Consumo (MJ/kWh) 0] Percentual Exergético
Carvéo 1,65335 1,096 19,28%
Hidreletricidade 1,46 1,000 15,54%
Gas Natural 0,285592 1,032 3,14%
Oleo combustivel 5,4753 1,065 62,05%

Para simplificacdo da analise, os dados relativos a construgdo da usina ndo sao inseridos no
calculo iterativo (loop). Utilizando ¢ para converter o consumo energético para exergético ¢
possivel calcular os custos da hidroeletricidade:

e mCO; =0,0012 gCO2/kJeigtricos;

e Cnr=0,0027 kd/kJegtricos;

o Cr = 1,2242 KkJ/kJeiricos, devido principalmente a eficiéncia assumida de 81,9 (a

referéncia é a energia potencial da agua no reservatorio).

8.4. GERACAO EOLICA

As fazendas edlicas vém ganhando espaco no cenario nacional, o incremento desta fonte na
matriz elétrica nacional em 2011 foi de 54% atingindo uma capacidade instalada de 1.426 MW
(BEN, 2012). Entretanto, devido a intermiténcia dos ventos, um fator de capacidade de apenas
25% foi obtido. Os dados utilizados nesta rota sé@o provenientes do trabalho de Lenzen e
Wachsmann (2004) que avaliaram a construcdo de turbinas edlicas no Brasil. O valor
fornecido para consumo de energia para torres com 44 metros de altura instaladas na costa (C-
44) produzidas e operadas no Brasil é de 0,03055 kJ/kJestricos, ja O Vvalor indicado para a
emissdo de CO, é de 8,333.10™ gCO2/kJeistricos- Para a transformacao da energia consumida
em exergia e distincdo entre renovavel e ndo renovavel, o trabalho de White e Kulcinski
(2000) foi utilizado. Este trabalho indica os principais materiais consumidos para producéo

dos aerogeradores bem como a quantidade de energia necessaria a fabricacdo de cada
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material, ver Tab.8.9. Para o calculo do consumo de energia por energia elétrica gerada, foi
considerada uma vida atil de 25 anos e um fator de capacidade de 25% para o aerogerador. A
diferenca entre o consumo energético total informado em Lenzen e Wachsmann (2004), e a
soma da energia consumida para producdo dos materiais foi considerada como diesel para

transporte e maquinas (0,01 kJ/KJejetrico)-

Tabela 8.9 — Energia requerida para producdo dos materiais utilizados para construcéo de
geradores eblicos

) Consumo Material Consumo Energia Consumo de Energia
Material -
(t/GW ) (GJ/tmaterial) (kJ/kJelétrico)
Concreto 305.891 14 0,002173
Aco carbono 75.516 34 0,013027
Aco Inox 9.049 53 0,002433
Outros 20.074 29,17 0,002964

*Media ponderada entre Tibra de vidro e cobre, utilizando o0 valor 28 GJ/t para 0 cobre.

**Poténcia instalada.

BEN (2012) informa as fontes energéticas para o setor de cimento, aco, ferro liga, e materiais
ndo ferrosos e outros da metalurgia. Utilizando estas fontes, é possivel calcular o custo em
base exergética e dividi-lo em renovavel e ndo renovavel. Como, por simplicidade, a etapa de
construcdo nao esta sendo calculada iterativamente os resultados obtidos s&o:

e mCO, = 8,3333.10™ gCO/kJestricos;

e Cnr =0,0308 kd/kJeggtricos;

e Cr = 2,255 kJ/kJeistricos, devido principalmente a eficiéncia assumida de 45%. Note que

a referéncia é a energia cinética do vento.

8.5. ROTA DO CARVAO

O carvdo utilizado na analise foi o do Parand e as propriedades termodinamicas foram
extraidas de Lora e Nascimento (2004), uma eficiéncia de 35% (base PCI) foi assumida para a
etapa de geracdo termelétrica. Embora as termelétricas a carvdo representem uma pequena
fracdo da matriz elétrica Brasileira, esta tecnologia é a que possui maior emisséo de CO, por
MWh.
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O consumo de energia nas diversas etapas do processo foi obtido do trabalho de Lenzen
(2008) que dividiu os consumos de todas as etapas em consumo de energia elétrica e consumo
de energia térmica, ver Tab.8.10. Estes consumos energéticos sdo para uma planta de 1.000

MW, com vida til de 30 anos e fator de capacidade de 75%.

Tabela 8.10 — Energia requerida para producao dos materiais utilizados para construcéo de
termelétricas a carvao.

Etapa GWheistrico GWhigrmico
Mineragao 1.942 3.035
Transporte 0 362

Construgdo” 684 2.764

*Engloba a etapa de decomissionamento da planta

Devido a divisdo da energia consumida em elétrica e térmica, é possivel utilizar estes dados
na analise considerando os custos exergéticos referentes a energia elétrica produzida no Brasil
e carregando os custos exergéticos do diesel, considerado representante do consumo térmico.
Lembrando que o fator de conversdo de energia para exergia (¢) ¢ 1 para energia elétrica e
1,066 para diesel, é possivel calcular:
e Mineracdo: r = 0,00345 kJ/kJ (eletricidade), r = 0,00575 kJ/kJ (diesel), mCO2
4,0498.10™ gCO./kJ;
e Transporte: r = 0,000685 kJ/kJ (diesel) e mCO2 = 4,8304.10° gCO./kJ;
e Construcdo: r = 0,001215 kJ/kJ (eletricidade), r = 0,005232 kJ/kJ (diesel), mCO2
3,6882.10™ gCO./kJ.

8.6. ROTA DO URANIO

No Brasil, a geracdo nuclear é feita nas usinas de Angra | e Il, com uma capacidade total
instalada de 2.000 MW e um fator de capacidade de 82% (MME, 2013). Utilizando uma
eficiéncia de 32% e um consumo de combustivel de 47 t/ano, dado por CETEC, (2011), para a
poténcia de 2.000 MW, é possivel calcular uma grandeza similar ao PCI de 4.193.617 MJ/kg
de combustivel nuclear. Como a teoria da exergia ndo engloba fissdo ou fusdo atdmica foi
considerada uma temperatura de aproximadamente 5000K (HOHENWARTER, 1988) para o

calor liberado durante a fissdo. Esta temperatura permite o calculo de um fator de qualidade
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de 0,95 (fator de Carnot). Esta temperatura ndo € alcancada no reator de &gua pressurizada
(PWR), justamente devido a remogdo do calor pela 4gua pressurizada. O consumo de energia
e a consequente emissdo de CO, dependem fortemente da tecnologia de enriquecimento do
uranio utilizada (centrifuga ou difusdo). A tecnologia de difusdo, quando utilizada,
compreende aproximadamente metade das emissfes referentes a toda a vida atil da planta
(IAEA, 2013). As etapas de converséo e enriquecimento do uranio séo feitas no Reino Unido
e Alemanha utilizando a tecnologia centrifuga e insumos energéticos elétricos e térmicos. Os
insumos elétricos foram considerados utilizando uma aproximacdo para a matriz Europeia
enquanto os insumos térmicos (gas natural) foram considerados produzidos em processos
similares aos que ocorrem no Brasil. Os consumos para as etapas de mineragéo, conversao e
fabricacdo foram calculados pela meédia dos valores fornecidos por diversos autores, ver
Tab.8.11.

Tabela 8.11 — Consumo elétrico e térmico das etapas de mineracdo, conversao e fabricacao.

Mineracédo e Moagem Conversdo (UK e GE) Fabricacéo

Autor kWhykWh, kWh/kWh, kWh/kWh, kWh/kWh, kWh/kWh, kWh/kWh,
Trofs et al. (1998) 0,0038 0,00525 0,000242
Lenzen (2008) 0,00674 0,00157 0,0109 0,000401 0,00252 0,00101
White e Kulcinski (2000) 0,00297
Chapman (1975) 0,00118 0,000114
Storm et al. (2005) 0,00952 0,000351 0,00234 0,000937
Rotty (1975) 0,0114 0,000421 0,00314 0,00126
MEDIA 0,003673 0,000842 0,009268 0,000354 0,002667 0,001069

Os custos referentes a operacdo e manutengdo, decomissionamento e disposicdo, e para

construgéo foram obtidos de Lenzen (2008), ver Tab.8.12.

Tabela 8.12 — Consumo elétrico e térmico das etapas de O&M, decomissionamento e
disposicdo, e construgdo (LENZEN, 2008).

Operacao kWh/kWh, kWh/kWh,
Operagéo e manutencédo 0,0382 0,0141
Decomissionamento e disposi¢cdo 0,0187 0,00282

Construcao 0,0149 0,000553




151

A distribuicdo dos diversos custos térmicos entre os respectivos combustiveis, para calculo da
exergia, foi feita observando os valores indicados em Rotty (1975).

Para o célculo do consumo energético na etapa de enriquecimento centrifugo, foi utilizado o
valor dado por White e Kulcinski (2000), 0,0381 GW/GWe, para a soma das etapas de
moagem (milling) conversdo e enriquecimento. Este valor foi diminuido do valor de
mineracdo e moagem e de conversdo (Tab.8.11) e somado ao valor de mineracdo, dado
também em White e Kulcinski (2000), 0,00296 GW/GWe, conforme Eq(8.4). O valor obtido

para o processo de enriquecimento centrifugo foi de 2,7.102 GW/GWe.

Enriguecimento = ( Moagem + Conversao + Enriquecimento) — (6.4)
( Mineragao + Moagem) —Conversao + Mineragao '

O processo de enriquecimento é feito na Alemanha e no Reino Unido e, portanto, a matriz
energética destes paises foi utilizada junto com eficiéncias usuais de conversdo da energia

primaria em eletricidade, ver Tab.8.13

Tabela 8.13 — Matriz energética do Reino Unido e Alemanha.

Combustivel % n 1% lei (0]

Gas Natural 30,3% 44,5% 1,032
Oleo Combustivel 35,25% 40% 1,065
Nuclear 8,65% 32% 0,95
Carvéo 19,95% 35% 1,096
Renovaveis* 5,85% 48% 1,091

*Media ponderada entre eolica, hidraulica e biomassa

Os custos exergéticos e as emissdes de carbono foram agregados em dois grupos, consumos
no Brasil e consumos no exterior. O combustivel fossil consumido no exterior foi considerado
com 0s mesmos custos do Brasil.
e Brasil:
o energia elétrica: r = 0,01169 kJ/kJyranio;
o gas natural: r =0,002547 kJ/KJuranio, Mcoz = 0,000144 gCO2/kJyranio;
o diesel: r =0,01438 kJ/kJyranio, Mcoz = 0,001013 gCO2/kJyrsnio-
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e Exterior:
o energia elétrica: r = 0,000304 kJ/kJyranio;
o gas natural: r = 0,012587 kJ/kJyranio, Mcoz = 0,000711 gCO2/Kdyranio

8.7. MATRIZ ELETRICA NACIONAL

Utilizando as contribuicbes de cada fonte para a energia elétrica consumida no ano de 2011
(BEN, 2012), ver Fig.8.8, é possivel calcular os valores médios para o custo exergético

renovavel, ndo renovavel e de CO, da eletricidade fornecida pelo sistema interligado nacional.

1,40%
°72,50% W Term. carvao

4,40%

M Term. éleo Combustivel
Term. gas natural
2,70% M Usina a bagaco de cana
—0,50%  m Usina Nuclear
B Usina Edlica

M Usina Hidrelétrica

Figura 8.8 - Matriz elétrica nacional (BEN, 2011).

As contribuicdes de cada fonte, bem como os valores do custo exergético ndo renovavel,
renovavel e de CO, para a eletricidade gerada, podem ser observados na Tab.8.14. A Fig.8.9
mostra uma comparacdo grafica e inclui também os custos medios da matriz elétrica.
Ressalta-se que estes valores foram obtidos por interagdo numérica do sistema iterativo
representado na Fig.8.1. Uma tabela indicando os custos para todos as correntes indicadas na
Fig. 8.1 encontra-se no apéndice E.
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COMBUSTIVEL % Ccnr (KJ/kJe) cr (kJ/kJe) cr(kJ/kJe)  gCO2/kWh
Term. carvao 1,40% 3,1597 0,0322 3,1919 892,3088
Term. 6leo Combustivel 2,50% 2,7986 0,0160 2,8146 719,1602
Term. gés natural 4,40% 2,4178 0,0118 2,4296 477,2226
Usina a bagaco de cana 6,60% 0,4022 6,8002 7,2025 95,6986
Usina Nuclear 2,70% 3,0905 0,0515 3,1420 27,4245
Usina Eolica 0,50% 0,0308 2,2245 2,2553 3,0000
Usina Hidrelétrica 81,90% 0,0027 1,2215 1,2242 4,3300
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Figura 8.9 - Custos exergéticos e de CO, para as fontes de geracdo de energia elétrica

Nota-se que 0s maiores custos exergéticos ndo renovaveis sdo das fontes nucleares e a carvao,
devido principalmente as baixas eficiéncias médias consideradas para estas usinas (35% e
32% respectivamente). Os custos exergeéticos renovaveis para as fontes ndo renovaveis sao
percentualmente despreziveis e provenientes do consumo de eletricidade. Os maiores
emissores de CO, sdo as temelétricas a carvdo, seguidas pelas termelétricas a OGleo
combustivel. As emissdes de CO, pelo gas natural sdo reduzidas devido a maior relagdo H/C
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do combustivel e maior rendimento médio das termelétricas, devido a participacéo dos ciclos
combinados. Nota-se também que o custo ndo renovavel das fontes edlica e hidrelétrica é
percentualmente desprezivel, bem como as emissGes de CO, por estas fontes. A fonte de
geracdo de eletricidade por biomassa possui 0 maior custo exergético total, porém apenas
5,6% deste custo total é ndo renovavel. Devido a alta participagdo das fontes hidrelétricas
(81,9%), o valor médio obtido para os custos da energia elétrica consumida no Brasil indicam
baixa emissao de CO, e baixo consumo de exergia ndo renovavel:

e Custo exergético ndo renovavel: 0,333 kJ/kJe;

e Custo exergético renovavel: 1,796 kJ/kJe;

e Custo de emissdo de CO,: 62 gCO2/kWh.

O alto custo exergético total para a cana de agucar ocorre principalmente devido ao alto custo
exergético para eletricidade gerada em usinas tipicas e representativas da situacéo atual do
setor (6,8 kJ/kJ). Note que valores menores podem ser obtidos pelo uso de tecnologias mais
eficientes de conversdo de energia como turbinas com condensacdo e extracdo (CEST), que
normalmente utiliza parametros mais altos de vapor e € uma tecnologia completamente
conhecida e dominada comercialmente, ciclos combinados como gaseificacdo de biomassa
(BIGCC) ou ciclos super-criticos (SuSC). O primeiro ainda é uma tecnologia em
desenvolvimento enquanto o segundo tem sido empregado comercialmente para temelétricas

a carvao e nucleares, ver Tab.8.14.

Tabela 8.15 — Diferentes configuracdes para a planta de utilidades de usinas sucro-alcooleiras.

CONFIGURACAO cnr (kI/kJe)  cr(kJ/kJe) o (kJ/kJe) gCO2/kWh
Tradicional 0,4007 6,8000 7,2007 79,9074
CEST’ 0,2946 5,0000 5,2946 58,7554
BIGCC, SusC™ 0,1885 3,2000 3,3886 37,6035

*Eletricidade excedente considerada. 30 KWH/IC.
** Eletricidade excedente considerada: 150 kWh/tc.

Note, na Fig.8.10, que os valores referentes aos custos totais, 0s custos ndo renovaveis e as
emissbes de CO, sdo reduzidos pela metade pelo uso de plantas de utilidades com

configuracOes avangadas em usinas sucro-alcooleiras.
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Figura 8.10 - Valores para diferentes configuracdes de usinas de agucar e alcool.

A utilizacdo de tecnologias mais avancadas para geracdo de energia elétrica a partir da cana
de acucar eleva a quantidade de energia elétrica excedente das usinas, aumentando a
participacao desta fonte na matriz elétrica. Isto ajudaria na manutencdo dos baixos indicadores

atuais de exergia ndo renovavel consumida e de emissdo de CO..

8.8. COMPARACAO ENTRE COMBUSTIVEIS

Para comparacéo entre os diversos tipos de combustivel analisados, a equacgdo apresentada no
capitulo 6, Eq.6.27, bem como as tabelas Tab.6.2 e Tab.6.3 foram utilizadas. As emissdes de
CO, consideram, além das emissdes necessarias a producdo do combustivel, as emissfes que
ocorrerdo quando o mesmo for oxidado, portanto, considera o percentual massico de carbono
do combustivel. A Tab.8.14 indica os valores calculados iterativamente para cada combustivel

pelo uso do sistema ciclico indicado na Fig.8.1.
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Tabela 8.16 — Custos exergéticos e de emissao total de CO, para 0s combustiveis analisados.

COMBUSTIVEL cnr (kJb/kJ) cr (kJb/kJ) cr (kdb/kJ) gC0O,/MJ
Coque 1,0719 0,0008 1,0728 91,21
Carvéo 1,0090 0,0103 1,0193 79,15
Gasolina 1,0804 0,0008 1,0812 78,87
Diesel (S10, S50) 1,1127 0,0008 1,1135 78,58
H, 1,5407 0,0016 1,5423 77,20
GLP 1,0733 0,0008 1,0741 72,43
Oleo Comb. 1,0496 0,0008 1,0504 75,01
Diesel 1,0374 0,0008 1,0382 73,57
GN 1,0643 0,0000 1,0643 58,42
Etanol (tradicional) 0,1538 2,6001 2,7539 13,21
Etanol (CEST) 0,1538 2,6001 2,7539 10,16
Etanol (BIGCC, SuSC) 0,1242 2,1001 2,2243 8,21
Eletricidade 0,3329 1,4631 1,7960 17,25

Nota-se que o coque de petréleo é o combustivel que mais emite CO, e que isto ocorre devido
principalmente ao alto percentual de carbono na sua composicdo (~ 90% em massa). Em
seguida, encontra-se 0 carvdo e a gasolina produzida pelo FCC, processo que tem como
principal combustivel o coque que adere ao catalisador do processo. O diesel S10 e S50 vem
apos a gasolina, pois sdo combustiveis que necessitam de muito processamento, precisam
passar pelo HDT que por sua vez necessita de hidrogénio (produzido na UGH). Uma
comparacdo entre o diesel hidrotrado (S10 e S50) e o diesel convencional mostra que, apesar
do diesel convencional emitir mais SOx e NOx, este diesel exige menos exergia nédo
renovavel e emite menos CO,. O hidrogénio, se produzido da forma convencional (reforma a
vapor de hidrocarbonetos leves), € o combustivel mais intenso em exergia ndo renovavel e
com emissdo de CO, préxima ao valor da gasolina e maior que o valor do diesel
convencional. O etanol se mostra uma boa alternativa ao uso dos derivados de petréleo,

mesmo considerando configuragdes tipicas para a planta de utilidades da usina.
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Figura 8.11 - Comparacao entre diversos combustiveis

Uma concorréncia interessante do ponto de vista exergo-ambiental se da entre o etanol e a
energia elétrica. Embora a energia elétrica apresente um custo exergético ndo renovavel 2,16
vezes maior que o etanol e emita 1,3 a quantidade de CO, emitida pelo etanol, a mesma
normalmente possui uma aplicacdo final mais eficiente. A melhor opgédo depende neste caso

das eficiéncias nas aplicacdes finais.

8.8.1. Limitacdes da analise

No célculo dos custos médios da matriz elétrica, a contrugcdo sé foi considerada na usinas
termelétricas, eolica, hidraulica e nuclear. Os gastos energéticos e as emissdes ocorridas
durante a construgdo da refinaria, plataforma offshore, dutos, navios, usina de cana de agucar,
caminhdes, entre outros, ndo foram considerados, pois 0 objetivo principal destas construcdes
¢ a producdo de combustiveis e agucar. Somente uma pequena fracdo dos combustiveis
produzidos € utilizada para gerar eletricidade. A construcdo das unidades de processo néao foi

considerada para comparacdo entre os combustiveis.
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Para simplificar a aplicacdo do meétodo iterativo, os combustiveis e a eletricidade utilizados
nas estapas de construcdo das plantas ndo tiveram seus custos avaliados de forma ciclica,

sendo estes custos considerados iguais a 1 kJ/kJ.

As etapas de conversdo e enriquecimento de uranio ocorrem fora do Brasil. A energia elétrica
consumida nestas etapas teve seus custos avaliados utilizando a matriz elétrica dos paises
onde o processo ocorre e as eficiéncias médias dos processos de geracdo de eletricidade (uma
iteracdo somente). J& a energia térmica, gas natural, foi considerada possuidora dos mesmos

custos do géas natural produzido no Brasil.

Emissbes equivalentes de carbono por outros gases foram consideradas somente para a
energia eolica e hidrelétrica onde os dados de emissdo foram obtidos da literatura. Para todos
0S outros processos, as emissdes de CO, foram calculadas pelo uso da quantidade de carbono

nos combustiveis utilizados nos processos. Vazamentos também nédo foram considerados.
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9. CONCLUSAO

Este trabalho teve como objetivo a avaliacdo dos processos de producdo de combustiveis
derivados de petroleo, sob a oOtica ambiental e da Termodindmica, além da posterior
comparacao entre estes combustiveis e os demais combustiveis produzidos no Brasil. Para
tanto, os processos de producdo de combustiveis derivados de petréleo foram analisados
utilizando a Segunda Lei da Termodinamica como ferramenta de analise e a exergoeconomia
para distribuicdo dos insumos exergéticos e das emissdes de CO, entre os diversos produtos
de uma determinada etapa de produgéo.

Verificou-se que o indice de desempenho exergético que possibilita a comparacdo entre 0s
diversos processos presentes em uma refinaria € 7, = Bsajga/Bentrada.  Embora outros
indicadores, com mais informacdo agregada, possam ser aplicados a processos de separacéo,
este indicador é o Unico capaz de avaliar processos nos quais a exergia da carga processada

(total e quimica) é menor que a exergia da carga antes do processo (total e quimica).

O processo de destilacdo combinada e a planta de utilidades sdo os processos que mais
destroem exergia, sendo responsaveis por 36% e 33%, repectivamente de toda exergia
destruida na refinaria analisada respectivamente. Verificou-se que, aproximadamente, 13,33
GW na forma de petroleo sdo processados, consumindo, para tanto, aproximadamente 0,91
GW e produzindo 13,43 GW na forma de combustiveis derivados de petréleo. Portanto,
indicando uma eficiéncia de 11% ou indicando que 94% da exergia que entrou foi conservada
(7o = Bsaida/Bentrada). A fim de avaliar alternativas para aumento da eficiéncia de refino, a
aplicagéo de turbo-expansores no gas CO produzido no FCC foi analisada e verificou-se que o
mesmo utiliza uma pequena parcela da exergia térmica do gas (aproveitada a jusante) e uma
grande parcela da exergia mecéanica do gas (ndo aproveitada a jusante) e, portanto, € uma boa

opcéo para aumento da eficiéncia global de refino.

Verificou-se também que existem diversas tecnologias concorrentes para aproveitamento de
calor residual. Uma corrente de diesel leve proveniente da destilacdo combinada e resfriada
pelo circuito de resfriamento da refinaria foi utilizada para comparar ORCs, pré-aquecimento
da agua de alimentacdo de um dos ciclos combinados da planta de utilidades, e resfriamento

do ar que entra no compressor da turbina a gas deste mesmo ciclo combinado por meio de um
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chiller por absorcéo. Uma area total igual, para os trocadores de calor destas trés alternativas,
foi utilizada a fim de evitar grandes diferencas de custo monetério. O resultado desta analise
comparativa mostrou que a utilizacdo do resfriamento do ar do compressor da TG é a melhor
opcao para aumento da poténcia total da planta e o pre-aquecimento de 4gua de alimentacgéo €
a melhor opcéo para aumento do rendimento. Estas duas alternativas dependem, porém, da
distancia entre a corrente resfriada e a planta de utilidades.

Apbs a analise exergética da refinaria e a avaliacdo das opc¢des para melhoria no rendimento
da mesma, a anélise exergoeconémica foi utilizada para distribuicdo da exergia consumida e
do CO, emitido, de forma racional, entre os diversos produtos da unidade de refino. Equacdes
foram desenvolvidas de forma a possibilitar a distribuicdo da exergia consumida e do CO,
emitido sem necessidade da resolucdo iterativa de todo o sistema de equacdes lineares do
refino e da planta de utilidades. Estas equagdes permitem a avaliacdo dos produtos do refino
para diversos custos exergéticos e de emissdo de CO, relativos ao petroleo e ao gas natural

que entram na refinaria, além da comparacgéo entre diversos esquemas de refino.

Utilizando as equacdes desenvolvidas para representar a unidade de refino e em conjunto com
dados da literatura, ambos inseridos em um sistema iterativo que leva em consideracdo as
relacOes ciclicas existentes entre os setores de producdo de combustivel e de energia elétrica,
foi possivel calcular o custo exergético renovavel e ndo renovavel, bem como as emissdes de
CO, de cada combustivel, levando em consideracdo toda a cadeia produtiva. Por esta anélise,
pode-se concluir que o coque de petrleo € o combustivel que mais emite CO, em seguida
encontram-se o carvdo e a gasolina produzida pelo FCC, processo que tem como principal
combustivel o coque que adere ao catalisador do processo. O diesel hidrotratado vem apoés a
gasolina, devido principalmente ao consumo de hidrogénio pelo hidrotratamento. Embora o
diesel convencional emita mais SOy e NOy, este diesel exige menos exergia ndo renovavel e
emite menos CO, que o diesel hidrotratado. O hidrogénio, se produzido da forma
convencional (reforma a vapor de hidrocarbonetos leves) é o combustivel mais intenso em
exergia ndao renovavel e com emissdo de CO, proxima ao valor da gasolina e maior que o
valor do diesel convencional. O etanol se mostra uma boa alternativa ao uso dos derivados de
petréleo, mesmo considerando configuragfes tipicas para a planta de utilidades da usina

sucroalcooleira.
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9.1. SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

As sugestBes para trabalhos futuros podem ser dividas em dois grupos, refinamento da analise
e aplicacdo dos resultados.

Refinamento da analise: estas sugestdes visam aumentar a confiabilidade e a precisdo dos
resultados obtidos.

¢ Inclusdo das etapas de construcdo na estrutura ciclica analisada;

¢ Inclusdo das emissdes de poluentes e outros gases de efeito estufa;

e Andlise da sensibilidade dos resultados em relacdo as distancias de transporte,

diferentes esquemas de refino e de producéo de petréleo, entre outros.

Aplicacdo dos resultados: estas sugestfes visam a comparacao entre fontes energéticas, tal
qual se encontram no mercado, para aplicacdes especificas como, transporte, cozimento de
alimentos, refrigeracdo, aquecimento de agua, entre outras. Para tanto, alguns passos tém que
ser adicionados:
e Calculo dos custos para a gasolina tipo C utilizada no Brasil, utilizando os dados
obtidos para o etanol anidro e para a gasolina pura;
e Caélculo dos custos para o diesel B5, B20, etc. Para estes calculos a rota da producéo
de biodiesel precisa ser analisada;
e Caélculo da eficiéncia na aplicacdo final para cada combustivel avaliado (um motor

elétrico € muito mais eficiente que um motor a etanol, por exemplo).
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APENDICE A - DESCRICAO DOS FLUXOS DA PLANTA DE
UTILIDADES

Tabela A.1 - Descricdo, propriedades e quantidades dos fluxos da planta de utilidades

Fluxo Descrigao m [kg/s] T[°C] P [bar] h [kJ/kg] s[kJ/kg°C] X [%] B [kwW]
1 Gés Natural 0,38 12,72 40,54 - - 18.636,13
2 Vapor de Média 28,91 292,16 14,62 3.021,87 6,90 29.447,26
3 Vapor de Baixa 7,68 165,00 4,00 2.786,22 7,01 5.767,86
4 Eletricidade 11.021,89 - - - - 11.021,89
5 Oleo Combustivel 2,66 152,82 15,00 - - 118.902,90
6 Poténcia de Eixo 26.765,26 - - - - 26.765,26
7 Vapor de Alta 0,01 481,86 90,11 3.340,97 6,60 17,29
8 Vapor de Média 49,92 292,16 14,62 3.021,87 6,90 50.841,14
9 Vapor de Baixa 19,17 165,00 4,00 2.786,22 7,01 14.402,66
10 Eletricidade 4.374,98 - - - - 4.374,98
11 Gés CO 127,18 628,64 0,98 - - 126.570,73
12 Vapor de Média 24,39 292,16 14,62 3.021,87 6,90 24.844,35
13 Vapor de Baixa 6,37 165,00 4,00 2.786,22 7,01 4.787,34
14 Gés Combustivel 4,92 25,69 5,91 - - 236.139,62
15 Gés Natural 0,02 12,72 40,54 - - 1.215,05
16 Vapor de Média 20,91 292,16 14,62 3.021,87 6,90 21.300,33
17 Agua de Alta 0,91 143,21 117,51 610,29 1,76 127,29
18 Eletricidade 12.705,93 - - - - 12.705,93
19 Vapor de Baixa 4,40 165,00 4,00 2.786,22 7,01 3.304,75
20 Gés Combustivel 4,49 25,69 5,91 - - 215.352,18
21 Gés Natural 4,18 12,72 40,54 - - 206.328,09
22 Vapor de Média 14,38 292,16 14,62 3.021,87 6,90 14.648,22
23 Agua de Alta 30,40 143,21 117,51 610,29 1,76 4.254,66
24 Eletricidade 7.397,15 - - - - 7.397,15
25 Vapor de Baixa 18,63 165,00 4,00 2.786,22 7,01 13.997,58
26 Vapor de Média 0,01 292,16 14,62 3.021,87 6,90 11,25
27 Vapor de Média 5,67 292,16 14,62 3.021,87 6,90 5.777,30
28 Vapor de Baixa 0,06 165,00 4,00 2.786,22 7,01 45,80
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90

91

92

93

94

95

96

97

98

Calor
Mistura Saturada
Agua
Calor
Mistura Saturada
Agua
Vapor de Média
Vapor de Média
Vapor de Média
Vapor de Média
Vapor de Média
Vapor de Baixa
Vapor de Baixa
Ar
Ar
Vapor de Baixa
Vapor de Baixa
Agua
Agua
Agua
Agua
Agua
Agua
Vapor de Baixa
Vapor de Baixa
Agua de Média
Agua de Alta
Agua de Alta
Agua de Alta
Agua
Agua
Agua
Poténcia de Eixo
Agua de Alta

Eletricidade

6,18

6,18

12,71
12,71
1,69
0,00
7,64
1,50
1,00
1,69
1,50
4,56
4,56
9,74
22,98
32,34
43,35
130,74
1,00
191,88
38,54
0,00
7,64
38,54
191,88
124,66
35,90
1,21
313,14
257,26
6.823,86
56,88

609,10

67,68

67,68

67,68
67,68
292,16
292,16
292,16
292,16
292,16
165,00
165,00
25,00
25,00
165,00
165,00
67,60
25,00
110,00
194,94
143,21
143,21
165,00
165,00
143,21
143,21
143,21
143,21
25,00
25,00

25,00

152,43

0,28

0,28

0,28
0,28
14,62
14,62
14,62
14,62
14,62
4,00
4,00
0,98
9,12
4,00
4,00
4,07
4,07
4,07
14,12
4,07
4,07
4,00
4,00
28,93
117,51
117,51
117,51
4,07
1,00

4,07

119,80

2.475,95

283,30

2.477,12
283,30
3.021,87
0,00
3.021,87
3.021,87
3.021,87
2.786,22
2.786,22
0,00
0,00
2.786,22
2.786,22
283,28
105,21
461,55
829,66
602,98
602,98
0,00
2.786,22
604,57
610,29
610,29
610,44
105,21
104,93

105,21

649,78

7,36

0,93

7,36
0,93
6,90
0,00
6,90
6,90
6,90
7,01
7,01
0,00
-0,63
7,01
7,01
0,93
0,37
141
2,28
1,77
1,77
0,00
7,01
1,77
1,76
1,76
1,76
0,37
0,37

0,37

1,85

0,94

0,94

173

3.727,09
2.078,44
380,85
1.697,59
4.275,25
783,05
1.721,59
0,00
7.779,53
1.532,36
1.017,17
1.269,76
1.130,19
0,00
861,41
7.318,69
17.264,93
2.003,18
2.180,77
12.400,69
203,34
24.771,58
4.975,02
0,00
5.737,81
5.066,67
26.894,30
17.473,24
5.032,28
61,08
15.657,15
12.942,04
6.823,86
8.623,17

609,10



99

100

101

102

103

104

105

106

107

108

109

110

111

112

113

114

115

116

117

118

119

120

121

122

106

Eletricidade
Eletricidade
Eletricidade
Eletricidade
Géas Combustivel
Géas Combustivel
Géas Combustivel
Vapor de Média
Vapor de Baixa
Vapor de Baixa
Eletricidade
Calor
Agua de Alta
Agua de Alta
Vapor de Média
Vapor de Baixa
Vapor de Baixa
Agua
Agua
Géas Combustivel
Géas Combustivel
Agua
Agua
Eletricidade

Vapor de Média

15,96
1.710,47
154,33
1.029,95
1,02
4,20
0,00
0,52
0,00
0,00

4.351,14

67,78
31,31

23

1
4.964

0,52

292,16
0,00

165,00

142,43
143,21
292
165
165
25

25

25

25

292,16

14,62
0,00

4,00

117,51
117,51
15

4

14,62

46.219,04
46.219,04
46.219,04
3.021,87
0,00

0,00

606,95
610,29
3.022
2.786
2.786
105
105
46.219
46.219
105

105

3.021,87

6,90
0,00

0,00

1,75

1,76

6,90

174

15,96
1.710,47
154,33
1.029,95
48.836,61
201.571,03
0,00
530,44
0,00
0,00
4.351,14
3.492,21
9.419,34
4.388,79
23.126,91
13,79
136,48
447,38
0,00
3.799,85
9.529,74
61,08
61,08
4.964,00

530,44
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APENDICE B - MEMORIAL DE CALCULO DA EXERGIA
NECESSARIA AO TRANSPORTE MARITIMO DE PETROLEO E

SUEZMAX HARTMANN REEDEREI

EMISSAO DE CO,

Gerador de energia elétrica/mecanica: n = 42%
Oleo Combustivel Pesado (Bunker): 87,27% C (wt) PClI  41.500,00 kl/kg
Bombas de Lastro: 2 unidades (1 em standby)
n= 70% Consumo 30,04 GJ elétricos
Elevagdo = 35 m Consumo 71,53 GJ comb.
o Q= 1.750 m3/h Consumo 1.723,64 kg comb.
g Pot cons. = 0,24 MW Emissdo 5.515,49 kg CO2
S horas = 35 h
5
;(3 Posicionamento Dinamico:
& Pot= 7,30 MW Consumo 919,80 GJ elétricos
© horas = 35 h Consumo 2.190,00 GJ comb.
Consumo 52.771,08 kg comb.
Emissdo 168.862,19 kg CO2
Velocidade 13 nds 24,08 km/h 6,69 m/s
Vaz3o de combustivel 36 t/dia 0,42 kg/s
Carga 166.645 m3 154.980 t
° p carga 930 kg/m3
‘S Distancia 800,00 km
g horas = 33,2 h
Consumo 4.924,88 GJ comb.
Consumo 118.671,82 kg comb.
Emissdo 379.737,97 kg CO2
Bombas de Carga: 3 unidades (todas usadas)
n= 70% Consumo 304,07 GJ elétricos
Elevagdo = 140 m Consumo 723,98 GJ comb.
o Q= 3.500 m3/h Consumo 17.445,24 kg comb.
8 Potcons.= 1,77 MW Emissdo 55.823,01 kg CO2
i) horas = 15,9 h
2
B Bombas de Lastro: (mesmas utilizadas no offloading do FPSO)
§ Consumo 13,62 GJ elétricos
o Consumo 32,44 GJ) comb.
Consumo 781,60 kg comb.
Emissdo 2.501,03 kg CO2
® Bunker 1,0656
2 Atividade r (k)/kg_carga) | r(kJ/k)_carga) [CO2 (kg_CO2/kg_carga)|CO2 (g_C0O2/ k)_carga) %
B OffL. FPSO 15,54968404 3,4709E-04 1,13E-03 2,5115E-05 28%
g Cruzeiro 33,8621628 7,5585E-04 2,45E-03 5,4693E-05 62%
o OffL. Navio 5,20 1,1609E-04 3,76E-04 8,4003E-06 10%
TOTAL 54,61 1,2190E-03 0,0040 8,8208E-05 100%




APENDICE C - MEMORIAL DE CALCULO DA EXERGIA
NECESSARIA AO TRANSPORTE DUTOVIARIO DE PETROLEO

CHURCHILL: (Toda faixa de Re)

Q 0,630023188 m3/s
Din 0,79374 m

\Y 1,273239545 m/s
p 930 kg/m3
vl 0,03 Pa.s
Reynolds 31.329

€ 3,62E-05 m
g/D 4,56006E-05

A 1,93423E+20

B 17,98273572

f 0,023295736

L 236.000,00 m
AP 5.221,36 kPa
g 9,81 m/s2
hL 572,31 m
WL 3.289,58 kW
Az 590 m
WAz 3.391,26 kW
Wtot 6.680,83 kW
m 585,9215645 kg/s

Potg  60,20950508 ki/t.Km

n bombas 60%

POteeuica  100,3491751 kJ/t.Km

Bresse

176

COLEBROOK (Re>4.000)

:

AP 5.238,58 kPa

hL 574,20 m

WL 3.300,43 kW

Az 590 m

WAz 3.391,26 kW
Wtot 6.691,68 kW

m 585,9215645 kg/s
Potauge  60,32720033 kJ/t.Km
n bombas 60%
Potectrica 100,5453339 kJ/t.Km

Colebrook
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APENDICE D - MEMORIAL DE CALCULO DA VARIACAO DE
PRESSAO DURANTE O TRANSPORTE DE GAS NATURAL POR
GASODUTOS

A Eq.(D.1), dada em Manning e Thompson (1991), pode ser resolvida interativamente para
calculo da pressao de saida, P,, de um dado gasoduto conhecendo-se a pressdo de entrada, P4,
a vazdo, Qs, e a compressibilidade, Zy, a densidade relativa, SG, e a temperatura média, T, do
gas natural transportado bem como o fator de atrito F, o comprimento L e a variacdo de
elevacdo, Az, do gasoduto. Esta equacdo é especifica para transporte de gas natural
desprezando a variagdo de energia cinética e temperatura durante o escoamento e levando em
consideracdo fatores empiricos para unidades inglesas. O fator de atrito utilizado, F, é uma
funcdo do fator de atrito dado por Darcy-Weisbach (F=1/(f/4)*®).

2
P2 _p? _(0, 037523(';T Az - P! j
SG-T-Z, -L

Qs=38177'[m)|:'d2’5'
Pb

(D.1)

Note que para um gasoduto sem variacdo de elevacdo, a pressdo de saida, 75,49 bar é bem
préxima a pressdo relatada por (TBG, 2012), 73 bares, para as condi¢bes do gasoduto em
questdo. A tab. D.1, mostra os valores utilizados na Eg.(D.1) em unidades inglesas e no

sistema Internacional de Unidades (SI).



Tabela D.1 - Dados utilizados na Eq.D.1.

Unidades Inglesas

Sl

Q [scfd]
Tb [R]
Pb [psia]
F

d[in]
P1[psia]
P2 [psia]
SG %
MW

Zm

T[R]

L [miles]
Pm [psia]

1.060.070.671,38

527,67
14,70
21,69
32,00

1.407,84
1.095,58
0,60
17,45
0,82

550,17
78,17

1.258,20

30.000.000,00 Nm3/dia

20,00 C
1,01 bar
21,69
0,81 m
97,00 bar
75,49 bar
0,60 %
17,45 kg/kmol
0,82 %
32,50 C
125,80 km
86,69 bar
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APENDICE E - TABELA DOS CUSTOS CALCULADOS PARAFIG. 8.1

Os custos exegéticos ndo renovaveis, totais e de emissdo de CO; calculados interativamente

para o sistema ciclico apresentado na Fig.8.1 sdo mostrados na Tab.E.1.

Tabela E.1 - Custos referentes a Fig.8.1

Correntes 1 2 3 4 5 6 7 8 9a 9b
CBNR_comb (kJ/kJ) 1,0000 0,0308 1,0000 0,0027 0,0000 0,0160 0,0592 0,4022 1,0060 1,0340
CBT_comb (kJ/kJ) 1,0000 2,2553 1,0000 1,2242 1,0000 1,0160 1,0592 7,2025 1,0060 1,0340

€COx_inicial (g/klprod) 0,0000 0,0008 0,0000 0,0012 0,0000 0,0009 0,0039 0,0266 0,0003 0,0019

Correntes 10a 10b 11 12 13 14a 14b 15 16 17
CBnR_comb (ki/k)) 1,0075 1,0643 1,0496 1,0643 1,0374 2,7986 2,4178 1,0000 1,0071 1,0078
B _comb (ki/kJ) 1,0082 1,0643 1,0504 1,0643 1,0382 2,8146 2,4296 1,0000 1,0122 1,0129

€COx_inicial (g/klprod) 0,0004 0,0019 0,0027 0,0019 0,0031 0,1998 0,1326 0,0000 0,0005 0,0005

Correntes 18 19 20 21 22 23 24 25
CBnr_comb (KJ/KJ) 3,1597  1,0000  1,0215  1,0410  3,0905  2,4027  0,3329  1,0000
Bt _comp (kI/KJ) 3,1919 1,0000 1,0386 1,0583  3,1420  2,5520 1,7960 1,0000

CCOziinicial(g/karOd) 0,2479 0,0000 0,0014 0,0026 0,0076 0,1490 0,0172 0,0000

Na Tab.E.1 a corrente 9a é referente ao petréleo produzido offshore e 9b é referente ao gas
natural também produzido offshore, 10a refere-se ao petréleo transportado e 10b ao gas
natural transportado (ambos até a refinaria), 14a refere-se a energia elétrica produzida por
uma termelétrica a 6leo combustivel e 14b refere-se a energia elétrica produzida por uma

termelétrica a gas natural.



