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Resumo da Dissertacdo de Mestrado apresentada ao Programa de Pos Graduacdo em
Tecnologia de Processos Quimicos e Bioquimicos (EQ/UFRJ) como parte dos requisitos
necessarios para a obtencdo do grau de Mestre em Ciéncias em Engenharia de

Biocombustiveis e Petroquimica.

ESTUDO DO AUMENTO DA PRODU(;AO DE PROPENO EM UMA UNIDADE DE
FCC
Elisdngela Melo Penna
Agosto, 2012

Orientador: Fernando Luiz Pellegrini Pessoa.
O propeno é uma das principais matérias primas petroquimicas e sua demanda vem
crescendo rapidamente nos ultimos anos. Projecdes para os proximos anos indicam que o
crescimento da producdo de propeno via pirélise de nafta tende a ser menor do que o
crescimento da demanda de eteno, criando um déficit na oferta deste produto. As
unidades de FCC encontram-se em posi¢cdo Unica para suprir este aumento na demanda
por propeno devido a sua flexibilidade operacional. Embora sua principal aplicacdo nas
tltimas décadas tenha sido a producao de gasolina, a unidade de FCC é frequentemente
explorada para maximizar outros produtos, tais como destilados médios ou GLP. Na
secédo de conversdo do FCC, a elevacédo do rendimento de propeno inclui algum aumento
da severidade reacional, que pode ser obtido através de uma maior temperatura de
reacdo além do uso de aditivo catalitico a base de zedlita ZSM-5. Porém, além da
maximizacdo da producdo de propeno no reator, um segundo objetivo deve ser
perseguido: 0 aumento da recuperacédo do propeno na secdo de recuperacdo de gases.
Nesta secdo, o rendimento final é afetado pelo desempenho do compressor de gases, 0
projeto dos equipamentos e esquema do processo. Eventualmente, novos equipamentos
podem ser instalados, tais como chillers, visando a melhoria do sistema de absorcéao.
Prevendo um real aumento na demanda por propeno no mercado nacional, este trabalho
propde-se a avaliar a adequacao da secdo de recuperacdo de gases de uma unidade de
FCC da Petrobras, analisando os impactos que um novo perfil de rendimentos de
produtos, onde se dobra a producéo de propeno em relagdo a operagdo convencional. No
trabalho foram identificadas as principais limitagbes e modificagbes que seriam
necessarias para uma operacao buscando a maximizacao da producéao de propeno, além
de sugestbes de mudancas no hardware da unidade com a respectiva analise econdémica.

Palavras-chave: propeno, ZSM-5, FCC, secéo de recuperacao de produtos.



Abstract of thesis presented to Programa de Pds Graduagédo em Tecnologia de Processos
Quimicos e Bioquimicos (EQ/UFRJ) as a partial fulfilment of the requirements for the
degree of Master of Science.

STUDY OF INCREASE OF PROPYLENE PRODUCTION IN A FCC UNITY

Elisdngela Melo Penna
August /2012

Advisor: Fernando Luiz Pellegrini Pessoa

Propylene is one of the major petrochemical raw materials and its demand has been
growing rapidly in recent years. Projections for future years indicate that the growth in
propylene production via naphtha pyrolysis process tends to be lower than the growth in
the demand for ethylene, creating a supply deficit of this product. The FCC units are in a
unique position to meet this increase in propylene demand due to its operational flexibility.
Although their primary function in recent decades has been the gasoline production, FCC
units are often operated for maximizing other products, such as LPG or distillates. At the
FCC conversion section, the increase of propylene yield requires some increase in
reaction severity, which can be obtained by increasing reactor riser temperature, and the
use of catalyst additives based on ZSM-5. However, besides maximizing the propylene
production in the reactor, a second objective should be pursued: the propylene recovery
increase in the gas recovery section. In this section, the yield is affected by the gas
compressor performance, the equipment design and process scheme. Eventually, new
equipments may be installed, such as chillers, aimed at improving the absorption system.
Predicting a real increase in propylene demand in the Brazilian market, this study aims to
evaluate the adequacy of the gas recovery section of a Petrobras FCC unit, analyzing the
impacts that a new products yields profile, which bend the propylene production compared
to a conventional operation. In this work, the main limitations and modifications that would
be needed for an operation were identified, aiming at maximizing the propylene
production, as well as proposed changes in the hardware of the unit with its economic
analysis.

Keywords: propylene, ZSM-5, FCC, product recovery section.



LISTA DE ABREVIACOES E DEFINICOES

Absorvedora Primaria - Esta torre recebe a corrente gasosa de hidrocarbonetos
oriunda do Vaso de Alta Pressdo e tem como objetivo retirar desta corrente 0s
compostos mais pesados, na faixa do GLP, através da absor¢do com um 6leo mais
pesado. E a principal responsavel pela recuperacéo do GLP no gas combustivel;
Absorvedora Secundaria - Esta torre recebe o efluente gasoso da absorvedora
primaria, recuperando componentes do GLP e mais pesados contidos no gas
combustivel através da absorcdo com um 6leo que pode ser a nafta pesada ou o LCO
provenientes da fracionadora principal;

Blower — Termo em inglés para o Soprador de Ar;

CMAI — Chemical Market Associates, Inc é uma empresa de consultoria independente
fornecendo custos, beneficios, analise, interpretacdes e disseminagdo de informagdes
de plasticos, fibras e petroquimicos em todo o mundo;

Chiller — trocador de calor que efetua a troca térmica entre um fluido refrigerado e um
fluido de processo;

DTML - logarithmic mean temperature difference;

FCC — Craqueamento Catalitico Fluido, do inglés Fluid Catalytic Cracking;

FEL | - Front End Loading. Corresponde a fase de analise do negbcio, cujo objetivo é
avaliar a atratividade e oportunidade de investimento. Nesta fase 0s objetivos do
projeto sdo alinhados aos objetivos estratégicos da organizacéo.

Flushing — 6leo diluente que pode ser o proprio HCO ou LCO produzido na unidade e
utilizado para limpeza de linhas, instrumentos e bombas;

Gas Combustivel — produto gasoso contendo principalmente em sua composi¢ao
hidrogénio, metano, etano e eteno;

Gas Umido — Géas combustivel com presenca de agua;

GLP — Gas Liquefeito de Petroleo, composto por moléculas de 3 e 4 atomos de
carbono;

Hardware do Conversor do FCC - refere-se ao conjunto vaso separador, riser,
retificador e regenerador;

HETP - Hight Equivalent to Theoretical Plate, ou altura equivalente a um estagio
teorico;

HCO — Heavy Cycle Qil, ou 6leo pesado de reciclo;

LCO - Light Cycle Qil, ou éleo leve de reciclo;



Nafta Craqueada — Nafta proveniente do fundo da torre desbutanizadora e é o
principal produto da unidade de FCC,;

Nafta Instabilizada — Nafta proveniente do vaso de topo da fracionadora principal,

Oleo Decantado — produto de fundo da torre fracionadora principal do FCC, esta
corrente é proveniente de uma retirada do refluxo circulante de fundo da fracionadora
principal;

PEV- Ponto de Ebulicdo Verdadeiro;

Pl-Process Book — Software utilizado para armazenar dados e elaborar tendéncias,
tais como graficos, de informacdes de instrumentos de medicéo localizados na planta
industrial;

PVR - Presséo de Vapor Reid;

Quench — Expressao utilizada para correntes que tem como finalidade proporcionar o
resfriamento rapido de outra corrente ou de uma regiao;

Refluxo Circulante de Borra — termo usualmente empregado para o refluxo circulante
de fundo da torre fracionadora principal;

Retificadora — Torre alimentada pela corrente liquida de hidrocarbonetos oriunda do
vaso de alta pressdo, e tem como objetivo adequar o teor de C, no GLP e, em
consequéncia, a sua pressao de vapor;

Revamp — Termo dado a modernizacdo de uma unidade geralmente acompanhado de
aumento de capacidade;

Riser — Parte integrante do conversor do FCC, tubo vertical no qual a carga é
introduzida e ascende até entrada nos ciclones na parte interna do vaso separador;
Setpoint — variavel de entrada no controlador que estabelece o valor desejado da
variavel controlada;

Sistema Catalitico - A Catalise é uma area de grande interesse industrial que se
reveste de grande complexidade, incluindo desde conhecimentos basicos de natureza
empirica até as aplicacdes de engenharia bem conhecidas e fundamentadas. Neste
trabalho, a referencia da palavra sistema é feita em relacdo a composicdo do
catalisador e misturas realizadas no inventario catalitico para obter um perfil de
rendimentos diferenciado maximizando a producdo de propeno;

TEMA - Tubular Exchanger Manufactures Association; a norma TEMA estabelece os
critérios para o projeto, construcédo, teste, instalacdo e manutencdo de permutadores

de calor do tipo casco-tubo;



Vapor de Retificagcdo — Vapor injetado no fundo da torre fracionadora principal e no
fundo da torre retificadora de LCO para facilitar a remo¢ao de compostos leves através
do abaixamento da pressao parcial dos hidrocarbonetos;

Vaso de Alta Presséo — Vaso por onde passa toda a carga da secao de recuperacao
de gases e ocorre a separacao inicial entre 0 gas combustivel e a nafta instabilizada.
Neste vaso também é separada a agua acida gerada a partir da agua de lavagem
adicionada ao processo e também a partir dos vapores do conversor ndo condensados

até a succao do segundo estagio do compressor de gases.
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1. INTRODUCAO

O propeno é uma das principais matérias primas petroguimicas e sua demanda vem
crescendo rapidamente nos ultimos anos (BEDELL et al., 2003). As projecdes para o
consumo de propeno nos préximos vinte anos também indicam crescimento constante no
mercado mundial, o que se deve, principalmente, ao aumento da demanda por
polipropileno (COUCH et al., 2007). Adicionalmente, o propeno também €& usado para
produzir acrilonitrila, 6xido de propeno, cumeno, acido acrilico, uma série de alcoois e
outros produtos.

O processo de pirolise de nafta (steam cracking) existente nas Centrais Petroquimicas
continua sendo a principal fonte de producdo de propeno no mundo. Porém, neste
processo o eteno € o produto principal, sendo o propeno apenas um subproduto reacional
(BEDELL et al., 2003).

As unidades de Cragueamento Catalitico Fluido, ou FCC, existentes na maioria das
refinarias de petréleo, sdo a segunda maior fonte de propeno no mundo € 0 mesmo € um
subproduto da producéo de gasolina, dos destilados médios e do GLP (BEDELL et al.,
2003). Regibes no mundo com alta demanda por gasolina, a exemplo da América do
Norte, sdo responsaveis pelas maiores participacées na producdo de propeno para uso
como matéria prima na industria petroquimica (COUCH et al., 2007).

Outras tecnologias, como metatese de olefinas e desidrogenacéo de propano, ainda
representam uma parcela apenas minoritaria na producdo mundial de propeno, mas em
breve poderdo ser estratégicas para suprir o aumento desta demanda (BEDELL et al.,
2003). Por outro lado, as proje¢cfes para os proximos anos indicam que o crescimento da
producdo de propeno via pirolise tende a ser menor do que o crescimento da demanda de
eteno, criando um déficit na oferta deste produto (HOUDEK, 2005). Ha duas principais
razdes para isto:

= as novas unidade de pirélise que estdo sendo instaladas no Oriente Médio séo

predominantemente baseadas em gas natural, o qual apresenta rendimento de
propeno menor que o obtido quando € utilizada nafta como matéria-prima;

= 0 uso do gas de xisto no mercado norte-americano, muito mais vantajoso

economicamente, substitui as cargas liquidas também diminuindo a producédo de
propeno na pirolise.

Este déficit tende a aumentar no futuro dando oportunidades para as unidades de FCC
e outras tecnologias suprirem o mercado de propeno. A Figura 1 apresenta uma projecao

do crescimento da demanda de propeno e o aumento do percentual da participagéo de
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sua producdo através de revamps de unidades de FCC e ainda de novas unidades de

FCC que operardo em modo de produgdo para maximizacdo de petroquimicos.
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Figura 1 — Previsdo de aumento da demanda de propeno por processo, FCC para maximizac¢éo de propeno,
refino e petroquimica, pirélise, em relacao a 2010 (Fonte: CMAI 2010, World Light Olefins Analysis).

1.1. UMA OPORTUNIDADE PARA AS UNIDADES DE FCC

As unidades de FCC encontram-se em posi¢cdo Unica para suprir este aumento na
demanda por propeno devido a sua flexibilidade operacional. Embora sua principal
aplicacao, nas ultimas décadas, tenha sido a producéo de gasolina, a unidade de FCC é
frequentemente explorada para maximizar outros produtos, tais como destilados médios
ou GLP. A maximizagdo da producdo de GLP pode ser considerada um passo
intermediario rumo ao modo de operacdo petroquimico, uma vez que proporciona maior
producado de insumos para esta industria (COUCH et al., 2007).

O rendimento médio de propeno nas unidades de FCC da Petrobras que operam com
cargas oriundas da Bacia de Campos € cerca de 5% em peso em relagédo a carga fresca.
Entretanto, algumas das novas unidades de FCC que serdo construidas no mundo ao
longo dos proximos dez anos produzirdo rendimentos de propeno com valores tdo altos
guanto 20% em peso.

Ndo somente muitas das novas unidades de FCC serdo projetadas para elevados
rendimentos de propeno, mas Unidades existentes de FCC também podem tirar proveito
da forte demanda de propeno com modificacdes para otimizar tanto a producdo como a
recuperacéo de propeno (COUCH et al., 2007).

S&o duas as maneiras para se aumentar a producao de propeno a partir de unidades

de FCC existentes: 1) melhorar a capacidade de recuperacédo na secao de recuperacao
9



de gases, e 2) aumentar a quantidade de propeno produzido no reator do FCC (COUCH
et al., 2007).

Na secao de conversao, as questdes que afetam o rendimento de propeno incluem:
temperatura de reacdo, sistema catalitico, pressdo parcial e total do sistema, relacéo
catalisador 6leo e o hardware do conversor. JA na secdo de recuperacdo de gases o
rendimento é afetado pelos seguintes fatores: desempenho do compressor de gases,
projeto dos equipamentos, esquema do processo e condi¢cdes de operacgao.

Na secdo de conversdo do FCC, onde ocorrem as reacdes de craqueamento
catalitico, a elevacdo do rendimento de propeno sempre inclui aumento da severidade
reacional, que pode ser obtido através de uma maior temperatura de reacdo, maior
circulacdo de catalisador e maior temperatura de carga combinada. Além disso, o uso de
aditivo catalitico a base de zedlita ZSM-5, que realiza a quebra de hidrocarbonetos na
faixa da nafta em olefinas mais leves, € essencial. Adicionalmente, pode ser alterada a
pressédo parcial e total do reator e realizadas ainda algumas modificagcdes no hardware do
conversor. Estas alteragbes podem facilmente dobrar a produgcdo propeno de 5% para
10% em peso em relacéo a carga fresca.

Porém, além da maximizacado da producao de propeno no reator, um segundo objetivo
deve ser perseguido: o aumento da recuperacdo do propeno na secao de recuperacao de
gases. Alteracbes nas condi¢cdes operacionais das torres de fracionamento e de
absorcdo, especialmente a absorvedora priméria, responsavel pela maior parte da
recuperacdo do propeno podem auxiliar nesta recuperacdo. Eventualmente, novos
equipamentos podem ser instalados, tais como chillers, visando a melhoria do sistema de
absorcao.

Assim, devido a tendéncia de um real crescimento na demanda por propeno no
mercado nacional, o trabalho teve como principal objetivo o de avaliar a adequacao da
secdo de recuperacdo de gases de uma unidade de FCC da Petrobras, frente aos
impactos que um novo perfil de rendimentos de produtos, onde se dobra a producao de
propeno em relacdo a operacdo convencional, causaria sobre esta secdo da unidade. A
seguir é apresentado um breve conteddo dos capitulos subsequientes ao capitulo de
introducéo.

No segundo capitulo é apresentada uma revisdo bibliografica acerca de publicacées
cientificas que mencionam as modificacbes de processo e de projeto necessarias a

unidades de FCC que visam a maximizacao da producao e recuperacao de propeno.
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O terceiro capitulo descreve o método para a obtencdo do perfil de rendimento dos
produtos para a unidade de FCC estudada, pela utilizacdo de dados em planta piloto e
dados de uma planta industrial, visando sempre a maximizacao de propeno.

No quarto capitulo sdo apresentadas as etapas para construcdo da modelagem
matematica que melhor representasse a unidade de FCC estudada neste trabalho. Foram
descritas tanto a metodologia para a construcdo da simulagcdo da carga quanto para a
simulacéo das secdes de fracionamento e recuperagéo de gases.

No quinto capitulo foram listados os impactos causados na unidade pela introducao do
novo perfil, assim como, quais seriam as mudancas operacionais e de projeto necessarias
para minimizarem estes impactos. Também foi realizada uma verificagdo do desempenho
do compressor de gases da unidade para o novo perfil de rendimento maximizando o
propeno.

No sexto capitulo foram escolhidos trés casos estudados neste trabalho para obtencéo
de uma estimativa inicial do custo do empreendimento caso a unidade de FCC venha a
realizar no futuro um Revamp na secdo de recuperacdo de produtos com o intuito de
aumentar a producéo e recuperagao de propeno.

No sétimo capitulo faz-se uma breve conclusdo dos principais resultados obtidos e
para finalizar o trabalho, no oitavo capitulo, encontram-se as referencias bibliograficas
utilizadas.

Nos Apéndices U e V estdo apresentados os resumos dos artigos publicados sobre o
trabalho apresentado nesta dissertacdo para o XIX Congresso Brasileiro de Engenharia

Quimica e no Rio Oil and Gas Conference, os dois eventos ocorridos no ano de 2012.

2. LEVANTAMENTO BIBLIOGRAFICO

Devido a forte demanda por propeno e a capacidade de uma Unidade de FCC em
alcancar elevados rendimentos deste produto, existe uma tendéncia em maximizar o
rendimento de propeno tanto em unidades novas de FCC como em unidades existentes.

Segundo Couch et al. (2007), nos ultimos anos, muitos refinadores vem mudando a
operacéo de suas unidades de FCC para uma maior produgcéo de propeno na faixa entre
7 a 10% peso em relacdo a carga da unidade. Dependendo da configurag&o original, esse
aumento na producdo de propeno pode exigir modificacbes tanto simples como
complexas no conversor, na fracionadora principal e na secao de recuperagao de gases

da unidade de FCC.
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Uma parte importante do estudo de revamp em uma UFCC com o objetivo de produzir
maior quantidade de propeno é manter o equilibrio entre a producdo de propeno, sua
recuperacdo e os custos das modificagbes para alcancar esse objetivo (COUCH et al.,
2007):

Conforme citado anteriormente, existem duas maneiras de aumentar a producao de
propeno a partir de unidades ja existentes de FCC (COUCH et al., 2007): 1) melhorar a
capacidade de recuperacdo de propeno na secdo de recuperacdo de gases, e 2)
aumentar a quantidade de propeno produzido no reator do FCC.

Neste trabalho o objetivo foi focado no primeiro item, isto €, melhorar a capacidade de
recuperacdo de gases da unidade estudada.

Os principais fatores dos quais depende a producgéo de propeno na unidade de FCC
Sdo: 0 conversor, a compressao dos gases, a operacdo da secdo de recuperacao de
produtos e o arranjo dos equipamentos do processo, sendo que os trés primeiros fatores
sao independentes (GOLDEN et al., 2000).

Algumas das varidveis operacionais da se¢éo de recuperacdo de gases que tém um
efeito significativo sobre a recuperacdo do propeno sao: pressao, temperatura de
resfriamento, circulacéo de o6leo leve na absorvedora e eficiéncia de absorcédo (COUCH et
al., 2007).

A seguir, sdo apresentadas as modificagbes que podem tornar-se necessarias na
operacdo e nos equipamentos de uma unidade de FCC cujo objetivo seja aumentar a

producéo e recuperacao de propeno.

2.1. CONVERSOR DE UFCC

Por simplificacédo, as questdes que afetam positivamente o rendimento de propeno na
secao de conversao, sdo (GOLDEN et al., 2000):
* Temperatura de reacéao e relacéo catalisador / 6leo;
» Sistema catalitico;

« Hardware do conversor.

2.1.1. Temperatura de reacéo e relagéo catalisador / 6leo

O aumento da temperatura de reacdo aumenta diretamente o rendimento de propeno.

Isto leva a uma maior producéo de propeno, gas combustivel e aumenta a producéao de
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gasolina até o ponto de sobrecraqueamento. Acima deste ponto, a quantidade de propeno
produzido por unidade de conversdo aumenta a medida que a gasolina é craqueada.

O aumento da vazdo de gas combustivel geralmente limita a temperatura de reacéo,
devido principalmente, a restricbes de capacidade existentes no compressor de gases.
Quando a capacidade € o limitante, alcancar a maior conversao possivel, minimizando o
rendimento do gas, maximiza o rendimento de propeno.

Uma maior producdo de gas combustivel pode levar a uma redug¢do na converséo ou
até mesmo na vazdo de carga, nenhum dos quais, € desejavel do ponto de vista de
otimizacao. Frequentemente, um ajuste na formulacdo do sistema catalitico pode levar a
um menor rendimento de gas por unidade de aumento de conversdo (GOLDEN et al.,
2000).

Isto requer uma relacéo catalisador/ 6leo maxima e uma temperatura de carga minima
para limitar a producdo de gas combustivel. Quanto menor a producdo de gas
combustivel menor é a vazdo de gas umido e mais propeno pode ser comprimido. Uma
menor producdo de gas combustivel também torna mais facil a recuperacao de propeno
na absorvedora primaria. (GOLDEN et al., 2000).

2.1.2. Sistema catalitico

A maximizacdo de propeno pode ser obtida através do uso de catalisadores
especificos para sua producédo. O catalisador do cragueamento catalitico utiliza em sua
composicao grandes quantidades de zedlita Y. No entanto, quando € desejavel deslocar o
perfil de producdo na refinaria de gasolina para GLP ou propeno, torna-se desejavel a
adicdo de outro tipo de zedlita na formulag&o catalitica, a ZSM-5. Desta forma, quando &
necessario aumentar a producédo de propeno utilizam-se duas zedlitas, a Y e a ZSM-5,
sendo suas proporc¢des ajustadas de acordo com a quantidade de propeno que se deseja
produzir.

A ZSM-5 (Zeolite Socony Mobil) é um dos membros da familia de zedlitas pentasil,
denominadas desta forma por formarem anéis de 5 membros. O tamanho de poros das
zedlitas é determinado pelo niumero de atomos de oxigénio que forma a abertura do poro
e pela sua possivel obstrucdo por cétions. Os poros da zedlita ZSM-5 consistem de anéis
de dez atomos de oxigénio. Sua estrutura porosa é formada por dois tipos distintos de
poros: canais retos com dimensdes de 0,53 nm x 0,56 nm e interligados por canais

sinuosos de 0,51 nm x 0,55 nm.
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Desta maneira, devido as reduzidas dimensfes dos poros desta zedlita, somente
hidrocarbonetos lineares e mono-ramificados sdo capazes de penetrar na estrutura
zeolitica, ganhar acesso aos sitios internos e reagir. A estrutura da zeélita ZSM-5 pode

ser visualizada na Figura 2.

Figura 2 — Estrutura da zeélita ZSM-5.

A zedlita ZSM-5 é usualmente empregada em unidades industriais de FCC desde
1983, quando ocorreu sua primeira aplicagéo industrial. Naquele momento, a ZSM-5 era
utilizada apenas com o objetivo de melhorar a qualidade da gasolina pelo aumento de sua
octanagem. A melhoria de sua qualidade era obtida através da diminuicdo do volume de
gasolina produzida, pois a ZSM-5 craqueia componentes com cadeias lineares e
monometil ramificadas, principalmente as olefinas presentes na faixa da gasolina para
gerar olefinas mais leves, tais como eteno, butenos e, principalmente, propeno, o que
aumenta a concentragcdo de aromaticos resultantes em sua composicdo, elevando
consequentemente sua octanagem.

O sistema catalitico tem um alto impacto no rendimento de propeno. Um aumento na
atividade do catalisador de equilibrio aumenta o rendimento de propeno. Quando se
deseja diminuir o grau de sobrecraqueamento da gasolina, o aumento da atividade do
catalisador deve ser considerada. Uma maior atividade catalitica permite otimizar a
temperatura de reacao para aumentar o rendimento de propeno e manter o rendimento de
gasolina em um patamar relativamente alto (GOLDEN et al., 2000).

Numerosos resultados de plantas-piloto e estudos em plantas comerciais mostram que
a adicao de aditivos a base de ZSM-5 pode aumentar o rendimento de propeno entre 80%
a 100% (GOLDEN et al., 2000).
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2.1.3. Hardware do conversor

Mudancas no Hardware da unidade e a introducdo de avancos tecnoldgicos no reator
podem causar um impacto relevante tanto no rendimento de propeno como no de
gasolina. As mudancas realizadas na ultima década em dispersores radiais de carga,
terminacbes avancadas de riser e sistemas de quench no reator, permitem otimizar a
temperatura de reacdo e a performance do sistema catalitico para maximizar a producao
e recuperacao de propeno (GOLDEN et al., 2000).

O impacto no rendimento de propeno € uma funcao de varios fatores complexos, mas,
em geral, a producdo total de propeno sera a mesma ou levemente menor se ocorrerem
mudancgas somente nos dispersores de carga (GOLDEN et al., 2000).

Dispositivos avancados de terminagdo de riser apresentam um maior impacto no
rendimento de propeno. A justificativa comum para instalagdes destes dispositivos é a de
reduzir o tempo de residéncia dos vapores de hidrocarboneto no interior do vaso
separador. Isto reduz o cragueamento térmico que ocorre apés o hidrocarboneto ser
separado do catalisador. Geralmente, € necessario ajustar a formulacdo do catalisador
e/ou aumentar a temperatura de reacdo para recuperar a perda de conversdo que ocorre
apos a instalacao destes dispositivos (GOLDEN et al., 2000).

A Injecéo de quench liquido no final do riser pode ser visto algumas vezes como uma
alternativa destas terminacfes de riser, porém, novamente, ajustes no catalisador e na
temperatura de reacdo devem ser levados em consideracdo (GOLDEN et al., 2000).

Ao longo do desenvolvimento do trabalho ndo foi considerado qualquer alteracdo no
hardware do conversor do FCC estudado, sendo considerado apenas, 0 aumento da
temperatura de reacao, relagdo catalisador / 6leo e a mudanca do sistema catalitico para
que fosse possivel gerar um perfil de rendimento de produtos maximizando a producéo de

propeno.

2.2. COMPRESSOR DE GASES

O aumento da producéo de leves e de GLP causa o aumento da vazéo volumétrica
para o compressor de gases. No entanto, na maioria dos revamps, a pressdo do vaso
separador é normalmente aumentada para adequar o projeto dos ciclones dentro do limite
fisico do vaso separador existente. Este aumento resulta em um aumento da presséo na
succao do compressor, 0 que, muitas vezes, compensa a diminuicdo da massa molar na

carga do compressor (COUCH et al., 2007).
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Devido ao elevado custo de reposicdo de um compressor de gases, em muitos casos,

as condicdes operacionais para um revamp sao mantidas dentro da capacidade maxima

do compressor existente.

Segundo Golden et al. (2000), quando se deseja aumentar a producdo de propeno, é

essencial maximizar o desempenho do compressor de gas umido, o qual depende dos

seguintes fatores:

Head politrépico: uma reducdo do head politropico aumenta a capacidade do
compressor, isto é, aumenta a capacidade do compressor de admitir um maior
volume de gés. As pressfes de succdo e descarga também afetam a capacidade
do compressor, porém, pequenas mudancas nestas pressfes tém impactos
diferentes no head e na sua capacidade. Uma pequena variacdo na pressao de
descarga ndo tem um efeito tdo significativo quanto um pequeno aumento na
pressédo de succao do compressor, que reduz a razdo de compressao e diminui o

head politropico, aumentando desta forma, a capacidade do compressor de gases.

Hp =T, ({1545 MW)(Z,,, E[(n/n ~)fp,/R)"™" —1]

ondel (n/n-1) = (k/k —1)hp

Hp =Head politropico, ft
T, = Temperatura de entrada do gas, R

MW =Massa molar

Z,,, =Fator de compressibilidade médio

P, =Pressao de descarga, psia
B =Pressao de succ¢ao, psia
n=Constante do gas

k =Razéo Cp/Cv

np =Eficiéncia politrépica

Pressdo e temperatura de succdo do compressor: a massa especifica e a vazao
volumétrica de entrada determinam a vazdo massica do compressor, que limita,
muitas vezes, a conversdao da unidade e/ou a vazdo de carga. Ao minimizar a
vazao de gas umido pelo aumento da presséo e reducdo da temperatura no vaso

de topo da fracionadora principal, a capacidade do compressor € aumentada;
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» Acionador do compressor: 0 consumo de energia pelo acionador é uma funcdo da
vazao massica, do head politropico e da eficiéncia do compressor. Limitacdes na
poténcia deste equipamento podem afetar a capacidade e/ou a conversdao de
algumas unidades. E quanto menor a vazao de gas combustivel e mais propeno é
comprimido, maior serd o consumo de energia pelo acionador. (GOLDEN et al.,
2000).

A avaliacdo referente ao compressor de gases da unidade estudada encontra-se no

capitulo 5, item 5.2, deste documento.

2.3. SECAO DE FRACIONAMENTO E RECUPERACAO DE GASES

De acordo com Couch et al. (2007), embora nao existam duas unidades projetadas ou
operadas exatamente da mesma forma, existem alguns limites de capacidade tipicos que
requerem modificagbes para permitir aumento da severidade ou aumento da capacidade

das sec¢0Oes de fracionamento e de recuperacdo de gases; dentre estas estao:

2.3.1. Fracionadora Principal

Na maioria dos revamps, os limites de capacidade em torres fracionadoras podem ser
aumentados com a substituicdo dos pratos convencionais por pratos de alta capacidade
ou recheios. Esta mudanca leva a uma reducdo na perda de pressao na torre e a um
aumento na pressdao de sucgao do compressor, permitindo assim, um aumento na

capacidade deste equipamento.

2.3.2. Integragdo Energética com a Fracionadora

Tipicamente uma das etapas mais complexas de um revamp é um projeto adequado
de integracdo energética entre a fracionadora principal e a secdo de recuperacdo de
gases do FCC. Diferentes cenarios de troca de calor com a fracionadora sdo normalmente
identificados para que se permaneca dentro dos limites da fracionadora principal e para
que sejam reduzidas as modificacfes nos demais equipamentos (COUCH et al., 2007).

Vale citar que neste trabalho a integracdo energética entre a fracionadora principal e a

secao de recuperacao de gases nao foi explorada.
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2.3.3. Oleo de Absorcéo

O Oleo de absorcdo também conhecido como “lean oil” é a corrente de nafta
cragueada, produto de fundo da torre desbutanizadora do FCC, que é reciclada como
carga da torre absorvedora primaria para realizar a absor¢do dos compostos de Cs" na
corrente de gas combustivel. Normalmente, esta é a primeira variavel a ser ajustada
durante uma revamp visando o aumento da recuperacdo de propeno (COUCH et al.,
2007).

Neste trabalho estd sendo considerado que a corrente de C3* € composta por
moléculas de 3, 4, 5 e 6 &tomos de carbono que compreende 0s seguintes componentes
puros: propano, propeno, isobutano, n-butano, 1-buteno, isobuteno, trans-2-buteno, cis-2-
buteno, 1,3-butadieno, isopentano, n-pentano, benzeno e n-hexano.

Neste trabalho esta variavel foi uma das primeiras a serem utilizadas para reverter a
alta perda de compostos C3" no gas combustivel verificada apds a alteragdo do perfil de
rendimento de produtos. Inicialmente este aumento foi realizado até a capacidade de
projeto da bomba e posteriormente acima deste valor considerando a troca deste

equipamento. Os resultados estao descritos no capitulo 5.

2.3.4. Temperatura da agua de resfriamento

Para rendimentos de propeno abaixo de 12% em peso na carga, um esguema
tradicional com agua de resfriamento € geralmente suficiente para atender a recuperacéo
de propeno desejada. Um sistema de agua refrigerada pode ser aplicado caso a unidade
tenha outras limitagbes que ndo possam ser superadas. Entretanto esta alternativa requer
um maior investimento (GOLDEN et al., 2004).

Apesar da indicacdo na literatura para a utilizacdo de chillers para rendimentos na
carga acima de 12% em peso, foi testada a utilizacdo de chillers na secdo de
recuperacéo, e no capitulo 5, item 5.3.3, sdo apresentados os resultados e a indicacéo de

quais servicos a utilizacdo deste sistema seria mais vantajoso para a unidade.

2.3.5. Absorvedora primaria

A maior parte do propeno produzido é recuperada na corrente de vapor que alimenta o
fundo da torre absorvedora primaria e, quanto menor a temperatura do 6leo de absorcéo,

maior a razao liquido/vapor (L/V) e maior a pressdo de operagdo nesta torre, maior sera a
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recuperacdo de propeno. Desta forma, as mudancas operacionais necessarias na
absorvedora primaria para aumentar esta recuperacao sao:

« Aumentar o reciclo de nafta desbutanizada para manter a recuperacdo. A
alimentacdo liquida para a absorvedora primaria consiste de nafta instabilizada,
oriunda do vaso de topo da fracionadora principal, e reciclo de nafta
desbutanizada. A medida que a severidade da unidade é aumentada para
aumentar a producdo de olefinas leves, a vazdo de nafta instabilizada diminui
devido ao sobrecraqueamento da gasolina, logo, a quantidade de reciclo de nafta
desbutanizada deve ser aumentada para manter a recuperacdo dos compostos de
C3' no gas combustivel. O reciclo de nafta desbutanizada pode absorver mais Cs e
C4, porque é mais pobre que a nafta instabilizada, ou seja, ndo contém C4 e
componentes mais leves (GOLDEN et al., 2004);

* Maximizar a pressao de operacdo da absorvedora até o limite do compressor de
gases;

« Diminuir as temperaturas das alimentacdes liquidas e gasosas para a absorvedora,
podendo ser instalado permutadores para alcancar este objetivo;

e Substituir os pratos convencionais por pratos de alta capacidade ou recheios
também pode aumentar a eficiéncia de absor¢éo da torre;

» Dessa forma, conclui-se que a recuperacdo de propeno na absorvedora primaria
requer altas pressdes, baixas temperaturas, uma quantidade suficiente de 6leo leve
e remocéao de calor do sistema (GOLDEN et al., 2004).

A Unica mudanca operacional ndo explorada foi a maximizacdo da pressao de

descarga do compressor de gases, jA que a mesma foi mantida inalterada no
desenvolvimento do trabalho, no valor de 19,51 kgf/cm? abs.

2.3.6. Absorvedora primaria versus Retificadora

Barletta e Fulton (2004) sugeriram uma mudanca no arranjo tipico das colunas de
retificacdo e na absorvedora primaria, de um arranjo com duas colunas separadas, por
um arranjo de uma unica coluna, na qual estdo presentes uma secao de retificacdo, na
parte inferior, e uma secéo de absorcéo, na parte superior.

Nesse arranjo, o liguido que deixa a absorvedora escoa diretamente para o topo da
secdo de retificacdo e o0 vapor que deixa esta secdo escoa diretamente para a

absorvedora. Devido ao vapor de topo da retificadora e o liquido do fundo da absorvedora
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escoarem pela parte interna da torre, eles ndo sdo resfriados. Assim, o projeto de uma
Unica coluna é energeticamente mais eficiente e possui menor custo de operagédo do que
o arranjo com duas colunas independentes. Porém, o projeto com uma Unica coluna torna
mais dificil a operacdo sem altas perdas de Cs;" para o gas combustivel; além de
favorecer a formacdo de agua livre no topo da retificadora. Pelas raz6es apresentadas,
este tipo de arranjo ndo foi testado neste trabalho, por ndo se mostrar vantajoso em
termos de absorgdo de compostos C3* no gas combustivel.

2.3.7. Absorvedora Secundaria

Tem como funcdo recuperar componentes da nafta que n&do recuperados na
absorvedora primaria, além de melhorar a recuperacdo do GLP no gas combustivel. As
variaveis sdo as mesmas da Absorvedora Primaria. Como o 6leo de absorcao retorna
para a fracionadora a uma temperatura mais baixa, a absor¢cdo que ocorre na

absorvedora secundaria funciona como um refluxo circulante para a fracionadora.

2.3.8. Vaso de Alta Pressao

A temperatura de operacédo do vaso de alta pressao determina a vazao de alimentacao
da corrente gasosa para as absorvedoras, a temperatura de operacdo da absorvedora
primaria e determina a recuperacado de propeno assumindo que todas as outras variaveis
estao fixas. Logo, quanto maior a temperatura de operacdo no vaso de alta maior sera a

perda de propeno no gas combustivel, isto se nenhuma outra variavel for alterada.

2.3.9. Desvantagens do Modo de Operacao Maximizando Propeno

A seguir séo listadas algumas das desvantagens de se operar um FCC maximizando
propeno (COUCH et al., 2007):

e Uma baixa pressao parcial de hidrocarbonetos para maximizar a
seletividade ao propeno requer o uso de vapor adicional para a reducao da
pressdo de operacao do vaso separador. Esta quantidade a mais de vapor
injetada pode vir a onerar a operacdo dos condensadores de topo da
fracionadora principal,

O aumento da producdo de GLP e dos produtos liquidos de baixa massa

molar aumentam os custos de compressao pela reducéo da capacidade do
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compressor, e com isso, aumento do consumo de energia requerido pelo
acionador da maquina;

« Como grande parte da nafta é convertida em olefinas leves, este produto
torna-se mais rico em benzeno e aromaticos, dificultando a mistura
diretamente ao pool de gasolina. Desta forma, ndo s6 a operacao buscando
maximizar propeno reduz a producdo de nafta, como também, na maioria
dos casos, a desvaloriza. O limite maximo de benzeno na gasolina comum

é de 1% em volume e de aromaticos é de 45 % em volume.

3. OBTENCAO DO PERFIL DE RENDIMENTOS DOS PRODUTOS MAXIMIZANDO
PROPENO

A etapa inicial do trabalho foi o de gerar um perfil de rendimento dos produtos para
uma unidade de FCC da Petrobras visando a maximizacédo de propeno. Atualmente, das
14 unidades de FCC da Petrobras, apenas 3 nao fracionam a corrente de C3 para a
producdo de propeno. Apesar deste elevado numero de unidades, nenhuma destas
explora a capacidade das unidades de FCC para maximizar a produgéo de propeno.

O estudo foi realizado para uma Unica unidade na qual tem possibilidade de
comercializar o propeno excedente produzido, caso no futuro venha a ser realizada uma
revamp na Unidade com este proposito.

Para prever um possivel aumento no rendimento de propeno da Unidade de FCC
escolhida, se fez necessério a realizagdo de testes em uma unidade piloto de FCC da
Petrobras.

A DCR (Davison Circulating Riser) é uma unidade piloto de craqueamento equipada
com um reator pseudo-adiabatico e de uma se¢do para regeneracdo continua do
catalisador, um desenho esquematico encontra-se na Figura 3. Tal como numa unidade
industrial, uma valvula gaveta, conhecida por valvula slide que controla o fluxo de
catalisador, possibilitando o atendimento da demanda térmica do riser. A circulagdo de
catalisador pode ser ajustada pela alteracdo na temperatura de carga combinada (TCC).

A temperatura do regenerador, que nao é adiabatico, € mantida constante num valor
pré-definido. O regenerador trabalha em combustao total com excesso de oxigénio no gas
de combustdo. Devido a perda de calor entre o regenerador e a entrada do riser, sdo

usadas resisténcias elétricas na linha de transferéncia de catalisador regenerado para seu
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aguecimento. Desta forma, o catalisador regenerado chega a entrada do riser na mesma

temperatura que estaria na fase densa do regenerador.

Wakla de
Contrals

“alula de Q

Contrale

“aso Separador

Trocador de calor
Condensador

Tanque 1 [Tangue 2

Regenerador

3

L Produtos Liguidos

Vapor ‘apor

Figura 3— Desenho Esquematico da DCR

Com a utilizacado deste equipamento foi possivel prever um perfil de rendimento de
produtos a partir do aumento de severidade do reator, isto €, aumento da temperatura de
reacdo (TRX), relacdo catalisador Oleo e temperatura de carga combinada (TCC).
Juntamente com o aumento da severidade também foi possivel avaliar o efeito na
mudanca do sistema catalitico da Unidade com a utilizacdo do aditivo ZSM-5 ao
catalisador.

A carga utilizada durante a realizagdo dos testes na planta piloto foi 100 % gaséleo
pesado oriundo de um petroleo da Bacia de Campos, com caracteristicas semelhantes a
carga utilizada na Unidade em estudo, ja o catalisador comercial apresentava em sua
composicdo 40% do aditivo ZSM-5 e foi misturado em diferentes propor¢cdes com
catalisador de equilibrio proveniente da mesma Unidade. Foram realizadas ao todo 38
corridas na planta onde foram avaliadas duas temperaturas de reacao, 545 e 560C com
diferentes teores de ZSM-5 na mistura: 0, 2, 4, 8, até 12% em peso. Durante os testes a
temperatura de carga variou entre 120 e 370C.

O caso estudado consiste em analisar quais as mudancas a serem realizadas na
UFCC pela mudanca do perfil de rendimento de produtos pela elevacdo da temperatura
de reacédo, de 545C e sem a presenca de ZSM-5 no catalisador, para uma temperatura
de 560C e 4% de ZSM-5 no inventario catalitico. Um resumo sobre os rendimentos dos

produtos obtidos pela planta piloto estdo apresentados de forma resumida na Tabela 1.
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Tabela 1- Perfis de Rendimentos Tedricos

Colunas 1 2 3 4 5 6
Perfil de Perfil de Perfil de Perfil de Delta de Delta de
Perfis Rendimentos Rendimentos Rendimentos Rendimentos Rendimentos Rendimentos
(% peso) (1) (% peso) (2) (% peso) (3) (% peso) (4) 2-Q 3 -2
TRX (T) 545 560 560 560 - -
% ZSM-5 0 4 8 12
Gas Acido 0,2 0,2 0,2 0,2 0,0 0,0
(ét:aesnOComb. sem 22 2.3 22 2,1 0,1 -0,1
Eteno 1,1 1,7 2,0 2,2 0,6 0,3
Alcanos do GLP 34 3.8 3.9 3.9 04 0.1
Propeno 4,9 9,6 10,9 11,7 4,7 1,3
Iso-buteno 1,8 2,7 2,9 31 0,9 0,2
Butenos lineares 47 5.3 5.7 5.9 0.6 0.4
Nafta Craqueada 44,0 40,0 37,2 34,9 -4,0 -2,8
LCO 154 15,0 14,9 14,8 -0,4 -0,1
ODEC 14,9 12,0 12,8 13,8 -2,9 0,8
Coque 7.4 7.4 7.4 7.4 0,0 0,0
Total 100,0 100,0 100,0 100,0

(1): e-cat UFCC Petrobras, TRX= 545 °C com 0% ZSM-5; (2): e-cat UFCC Petrobras, TRX= 560 °C com 4%
ZSM-5; (3): e-cat UFCC Petrobras, TRX= 560 °C com 8% ZSM-5; (4): e-cat UFCC Petrobras, TRX= 560 °C
com 12% ZSM-5.

Vale lembrar que os perfis apresentados na Tabela 1 sdo os rendimentos teoricos dos
produtos da unidade e representam os produtos gerados no conversor do FCC, isto €,
antes de serem alimentados na secdo de fracionamento e recuperacdo de gases. Desta
forma, devido a limitacdes do processo, sempre ocorrem perdas entre as fracoes
apresentadas na Tabela 1 durante a separacéao dos produtos na unidade.

De acordo com as informacdes da Tabela 1, partindo do perfil (1) para o perfil (2), ou
seja, a elevacao da temperatura de reacao de 545 para 560C associada ao aumento do
contetdo de ZSM-5 no catalisador proporciona a obten¢do de um ganho no rendimento
de propeno de 4,67 % em peso. O aumento adicional de ZSM-5 de 4% para 8%, perfil (2)
para perfil (3), contribui com uma elevacéao de apenas 1,26 % em peso de propeno. Uma
nova elevagcdo no conteudo de ZSM-5 para 12%, no perfil (4) fornece um ganho ainda
mais reduzido.

O aumento incremental de propeno € sempre acompanhado de um aumento da
producdo de correntes mais pesadas (ODEC), que possuem menor valor de mercado, e
diminuicdo da corrente de nafta craqueada, destinada ao pool de gasolina. Desta forma,
foi escolhido o caso de estudo descrito no perfil (2) com contetdo de 4% de ZSM-5 no
catalisador e temperatura de reacdo de 560C, pois além de proporcionar uma elevacao

significativa no rendimento de propeno, fornece um perfil de produtos mais equilibrado,
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com baixa producédo de correntes liquidas pesadas e ainda otimiza o uso da zedlita ZSM-
5, cujo custo € mais elevado que o do catalisador de FCC com zedlita Y.

E possivel observar nesta primeira analise que com o aumento da temperatura de
reacdo de 545 para 560 °C, juntamente com a adicdo de 4% em peso de ZSM-5 no
inventario que o percentual de propeno praticamente dobrou em relacéo ao valor original.

Esta analise pode ser corroborada pelo Figura 4.
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Figura 4— Grafico de % Propeno x ZSM-5

A temperatura de reagéo de 545°C utilizada como valor inicial para este estudo pode
ser considerado um valor de operacdo médio, ou padrdo, nas unidades de FCC da
Petrobras que visam o modo de operacao para producéo de gasolina.

Porém, a Unidade de FCC estudada nunca apresentou em seu histérico valores neste
patamar, em todas as suas campanhas sempre operou com temperaturas bem abaixo da
média. Conforme a Figura 5 é possivel verificar que dentro de um periodo de 10 anos, a

unidade vem mantendo uma média de temperatura de reacao préxima a 530°C.

TRX Riser Gas6leo

650,

450,

30/7/2000 00:@:00 3916,61 days 20/4/2011 14:37:49.11581

Figura 5— Grafico da temperatura de reagédo do riser de gasoleo ao longo dos anos

24



Pelo fato de ndo existirem histéricos da Unidade operando com temperaturas de
reacdo proximas a 545°C, foi utilizado o simulador de processos da Petrobras Simcragq®’
para obtencdo de um perfil de rendimento para esta temperatura. O Simcrag®’ é uma
ferramenta integrada de simulacdo e otimizacdo, destinado a avaliagcdo e projeto de
conversores de unidades de craqueamento catalitico fluido da Petrobras.

A utilizacdo do simulador Simcrag®’ se fez necesséaria para que fosse possivel
confrontar o perfil da unidade de FCC em estudo operando com TRX=545°C e 0% de
ZSM-5, com o perfil de rendimento gerado em planta piloto para esta mesma condicéo.

Inicialmente, o simulador foi ajustado para representar as principais variaveis
operacionais da unidade de FCC obtidas durante o dia 04/02/2010, tais como,
temperaturas de fase densa e diluida, relacdo catalisador/6leo, conversdo, vazao de ar
para o soprador etc. Neste dia de operacao a unidade operou com 100% gasoleo pesado
e 0% de aditivo no catalisador, semelhante ao caso base considerado pela planta piloto.

A primeira simulacao realizada no Simcraq®’ (simulacdo 1 ) tentou apenas igualar as
variaveis de processo obtidas no dia 04/02/2010, isto foi possivel devido ao ajuste dos
parametros que tem como objetivo adequar o modelo matematico do simulador a
realidade industrial especifica. As simulacdes seguintes foram realizadas com o intuito de
se alcancar o perfil de rendimentos com uma temperatura de reacdo em 545°C.

A simulacdo 1 igualou a temperatura de reacdo obtida no dia 04/02/2010 e
posteriormente foi elevada em 5°C, para 539°C (simulacéo 2 ), e finalmente acrescida em
6°C, para 545°C (simulacdo 3 ). O aumento de temperatura em patamares ajuda a
identificar a necessidade de algum ajuste de parametro no modelo matematico do
simulador. Os resultados obtidos estdo presentes na Tabela 2, vale citar que a primeira
coluna da Tabela 2 estd composta pelos valores obtidos na unidade de FCC no dia

04/02/2010, ja os valores subsequentes foram frutos de seguidas simulacdes.

Tabela 2 — Resultados das Simula¢des no SimcraqOT

Principais Resultados Dia 4/2/2010 Simulacéo 1 Simulagéo 2 Simulacéo 3

TRX, °C 534 534 539 545
Relacao catalisador/6leo, % peso 5,40 5,48 5,49 5,48
Converséao, % peso 71,91 71,60 73,34 75,37
Converséo, % vol. 74,07 72,68 74,46 76,54
Circulacdo de catalisador, t/h 1508,71 1530,72 1534,17 1532,10
Temperatura da fase densa, °C 728,70 729,20 729,82 731,50
Temperatura de fase diluida, °C 723,90 724,40 725,00 726,70
Vazdo de ar umido, KNm3/h 149,60 163,54 164,52 164,60
Ar/Coque(peso) 10,78 11,15 11,15 11,15
Calor de combustéo, BTU/lb 12848 13297 13294 13287
Massa molar dos gases de combustao 28,74 28,81 28,82 28,82
Raz&o H/coque calculada, % peso 571 5,70 5,70 5,68
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A seguir, na Tabela 3, sdo apresentados os parametros ajustados no Simcragq®’ para
cada simulagdo. O ajuste da primeira simulagdo foi 0 mais importante ja que para as
outras, a grande parte dos parametros foi mantida constante.

Tabela 3 — ParAmetros de Ajuste

Parametros de Ajuste Simulacdo 1 | Simulacdo 2 | Simulacdo 3
Correcdo da eficiéncia de retificacdo, mol/mol -0,18 -0,18 -0,18
Parcela aditiva de coqgue, % peso 1,13 1,10 1,10
Correcédo do fator de carga, % peso -2,00 -2,00 -2,00

Para manter a temperatura da fase densa no patamar aceitavel pela unidade, a
parcela aditiva de coque foi reduzida em apenas 0,03 nas simulacdes 2 e 3, 0 Unico
parametro modificado. No simulador existem mais dois parametros além dos listados na
Tabela 3 que podem ser alterados, porém, a correcdo da eficiéncia de retificacdo
juntamente com a parcela aditiva de coque e a correcdo do fator de carga sédo, na maioria
dos casos, suficientes para a adequacao do balanco de energia do conversor. A seguir,
uma breve explicagao sobre o significado dos parametros:

» Correcdo da eficiéncia de retificacdo: representa a correcdo do valor default ou o

fornecido pelo usuario do coeficiente de equilibrio do retificador. Aumentando o
valor deste parametro, aumenta a eficiéncia de retificagdo com consequente
reducdo do teor de hidrogénio no coque e do coque devido aos hidrocarbonetos
arrastados pelo retificador, provocando o resfriamento do regenerador;

« Parcela aditiva de coque: representa a porcentagem que se deve acrescentar ao

coque calculado via outros mecanismos, expresso em % peso em relacdo a carga
fresca;

e« Correcdo do fator de carga: representa o erro decorrente das analises de

laboratorio, da inadequacdo do método a qualidade de carga ou operacdo da
Unidade fora da validade dos modelos.

N&o foi possivel através do simulador atingir os valores de ar do blower registrados
pelo medidor de vazdo de ar da unidade estudada. Pelo fato do simulador estar
representando bem as condicbes térmicas do conversor, isto é, temperaturas de fase
densa e fase diluida do regenerador, indicadas na Tabela 2, foi levantada a possibilidade
de haver algum problema neste instrumento de medicdo de ar. Normalmente, 0s
instrumentos de temperatura sdo mais confidveis em relacdo a consisténcia dos valores

medidos.
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A Tabela 4 apresenta os perfis de rendimentos que foram gerados no Simcraq®' para
as diferentes simulacdes. Conforme apresentado, o rendimento de gas combustivel na
simulacdo 1 (5,60 % peso) foi considerado elevado para a condicdo de TRX= 534°C
quando comparado com os dados do dia 04/02/2011. Naquele dia, esta mesma variavel
apresentou um valor de 4,78 % em peso.

Comparando os resultados com dados operacionais de unidades industriais, 0
simulador apresentou valores conservativos para o rendimento do gas combustivel, e por
esta razdo, foi realizada a correcédo deste valor nas simulacdes 1, 2 e 3, para 80% do

valor original fornecido pelo simulador.

Tabela 4 — Rendimentos Tedricos Obtidos pelo Simcraq

Rendimentos tedricos | nia 4/2/2010 Simulggéo 1 Simulggéo 2 Simul_ag_éo 3
(% peso) corrigida corrigida corrigida
Gas sulfidrico 0,52 0,26 0,26 0,26
GC 4,78 4,56* 5,19* 6,04*
GLP 13,88 13,79 14,13 14,52
Gasolina C5-220C 46,43 46,38 47,12 47,85
Gasoleos 28,10 28,40 26,66 24,63
Coque 6,30 6,61 6,65 6,71
Total 100,0 100,0 100,0 100,0

* 80% do valor original do Simcraq

Houve uma segunda correcao no perfil de rendimentos da simulacdo 3 para enquadrar
0 gas acido. Foi considerado o maior valor entre o obtido no simulador (0,26 % peso) e o
dia 04/02/2010 (0,52 % peso), sendo definido entdo o valor final de 0,52 % em peso. O
valor de 0,26 % em peso obtido pelo simulador se manteve constante para os trés casos
de simulagdo. Com a substituicdo deste valor foi necessério normalizar os rendimentos
dos produtos, e o resultado esta apresentado na primeira coluna da Tabela 5 (simulagéo 3
normalizada).

O perfil de rendimentos dos produtos obtido pela simulacdo 3 normalizada, gerada
pelo Simcrag®’, passou a ser o perfil de rendimentos que representava a unidade de FCC
em estudo operando com TRX em 545°C e 100% gasoéleo na carga, sem a utilizagdo de
aditivo ao catalisador. Logo, este passou a ser o perfil base do estudo ao invés do caso
base obtido inicialmente pela unidade piloto. Esta decisdo foi tomada porque o perfil
obtido através do uso do Simcraq®" gerou valores mais aderentes em relacdo a uma
unidade industrial.

Para que fosse possivel chegar a um perfil de rendimentos da unidade de FCC em

estudo operando com uma TRX em 560°C e 4% em peso de ZSM-5 no inventéario
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catalitico a partir do perfil base gerado pelo Simcrag®’, os deltas resultantes entre os
perfis de rendimentos (1) e (2) obtidos pela unidade piloto, apresentados nas Tabela 1 e
5, foram adicionados ao perfil de rendimento gerado pela simulagéo 3 normalizada.

Esta acéo foi tomada pelo fato do simulador Simcrag®’ ndo ser capaz de prever o
efeito do aditivo ZSM-5 ao inventario catalitico. O perfil de rendimentos final realizada a

partir da metodologia empregada esta apresentada conforme Tabela 5.

Tabela 5 — Obtencao do Rendimento Tedrico Final

. ~ Delta entre os perfis de Perfil Final com

Ren_dimentos EIOT;Z?S: d:; rendimgntos (15)e (2) da TRX=560°C (4 % em peso
tedricos (% peso) unidade piloto de ZSM5)

Gas sulfidrico 0,52 0,00 0,52

GC 6,02 0,71 6,73

GLP 14,47 6,65 21,12
Gasolina C5-220C 47,72 -4,07 43,65
Gasoleos 24,56 -3,29 21,27

Coque 6,71 0,00 6,71

Vale lembrar que tanto os perfis de rendimentos apresentados na Tabela 1 quanto na
Tabela 5, sdo rendimentos tedricos e representam os produtos gerados no conversor do
FCC, isto é, antes de serem alimentados na secédo de fracionamento e recuperacao de
gases. Desta forma, haverdo perdas entre as fracfes apresentadas nas Tabelas durante
a separacao dos produtos na unidade.

A Figura 6 serve apenas como um resumo esquematico para exemplificar a estratégia
gue foi escolhida para se chegar ao novo perfil de rendimentos para a UFCC estudada,
apresentando um passo a passo de como as escolhas foram tomadas e quais dados
foram utilizados para se chegar ao perfil de rendimentos dos produtos com TRX=560°C e

4% em peso de ZSM-5 no inventario catalitico.

Perfil de

i Rendimentos
Delta do perfil Final
_de TRX=560°C e
Rendimentos 4% em peso
2)-(@2) de ZSM-5

Figura 6— Estratégia para obtencéo do perfil de rendimentos final

Unidade de i or
FCC Simcraq
04/02/2010 TRX=545°C e
TRX=534°C e
0% de ZSM-5

0% de ZSM-5
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4. MODELAGEM MATEMATICA DA SECAO DE FRACIONAMENTO E
RECUPERACAO DE GASES DA UFCC

Uma segunda etapa deste trabalho foi identificar os principais impactos na secao de
fracionamento e recuperagcao de gases da unidade da Petrobras designada para o estudo
a partir do perfil final de rendimentos apresentado na Tabela 5. Para isto, foram
elaboradas uma série de simulacdes e a primeira delas foi a simulacéo do dia 04/02/2010,
dia no qual, um teste foi realizado na unidade e os produtos foram analisados propiciando
o fechamento do balanco de massa e energia para este dia. A segunda simulagao utilizou
como base aquela criada para o dia 04/02/2010 e a partir deste ponto a carga foi
substituida pelo perfil de rendimentos final.

Porém, antes de iniciar as simulacdes foi realizado um rigoroso levantamento de toda
a instrumentacdo da unidade para apoiar a constru¢do do modelo matemético da unidade.
Na tentativa de buscar o periodo mais estavel de operacdo durante a realizacdo do teste,
foi calculada a média de um periodo de 4 horas, entre 10h0Omin e 14h00Omin do dia
04/02/2010, por ter se mostrado o periodo com a menor variacdo de carga para a
Unidade. Este levantamento de dados foi realizado com ajuda do software PI-Process
Book, que funciona como um banco de dados armazenando informacdes registradas ao
longo do tempo de todos os instrumentos de medicédo da unidade. As planilhas com estas
informacdes estdo apresentadas no Apéndice A.

A simulagéo do dia 04/02/2010 foi utilizada apenas para a montagem e convergéncia
dos méddulos da simulacdo, assim como, do ajuste das propriedades quimicas e fisicas
dos processos que envolvem a unidade de FCC.

Todas as simulacdes deste trabalho foram criadas utilizando o Petrox, simulador de
processos estacionarios da Petrobras. Este simulador tem sido amplamente utilizado pela
Petrobras durante a execucdo de projetos e revamps de varias unidades de producéo,
assim como, acompanhamento e melhoria de processos da Companhia.

Como estratégia de simulacédo, a carga da secédo de fracionamento foi montada a partir
das correntes dos produtos, mas de forma separada da simulacdo que engloba toda a
secao de fracionamento e recuperacao de gases. Estas correntes alimentam um flash nas
condi¢cbes de entrada do fundo da torre fracionadora principal, tentando representar desta
forma, os vapores que deixam o vaso separador do FCC e alimentam o fundo da torre
através da linha de transferéncia.

A vazdo da carga da unidade, assim como dos produtos, foi mantida a mesma
registrada pelo software Pl para o dia 04/02/2010. Para a simulacdo em que utilizou o
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perfil final de rendimentos apresentada na Tabela 5, utilizou-se para fins comparativos, a
mesma vazao massica da carga da unidade registrada no dia 04/02/2010. Inicialmente foi
criada a simulagdo do dia 04/02/2010, para que fosse possivel ajustar os perfis de
vazbes, temperaturas, pressdes, modelos termodinamicos para a simulacdo seguinte que
utilizou o perfil de rendimento apresentado na Tabela 5.

De acordo com os valores apresentados na Tabela 6, o aumento da temperatura de
reacdo e o aumento da atividade catalitica do inventario de FCC, em relagdo ao dia
04/02/2010, ocasionaram no aumento da concentracdo de componentes leves,
principalmente GLP, ja que é nesta fracdo que o propeno e butenos vao estar contidos. A
Tabela 6 e a Figura 7 comparam o perfil final de rendimentos gerado com o perfil obtido

no dia analisado:

Tabela 6- Perfil e Vazdes Finais dos Produtos

_ Vazdes Massicas Perfil de Vazbes Massicas
Rendimentos Dia 04/02/2010 (ka/h) Rendimentos Final Finais (kg/h)
teoricos (% peso) 9 (% peso)

Gas sulfidrico 0,52 1460 0,52 1460
GC 4,78 13352 6,73 18825
GLP 13,88 38807 21,12 59050
Gasolina C5-220C 46,43 129827 43,65 122033
LCO 13,85 38719 11,71 32738
ODEC 14,25 39833 9,56 26741
Coque 6,30 17603 6,71 18753
Total 100,0 279600 100,0 279600
50
*
40 -
g 7 * 41212010
< o . = Perfil Final
* : +*
10 -
: L]
. S GC  GLP Nafta LCO ODEC Coque
Produtos

Figura 7 — Comparacéo Entre os Perfis de Rendimentos
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4.1. SIMULACAO DA CARGA DA UFCC PARA O NOVO PERFIL

Inicialmente foram adicionados a simulagdo os componentes puros que fizeram parte
da composicédo da carga para o dia 04/02/2010, e que se concentram nas correntes de
gas acido, inertes, gas combustivel e GLP. Os componentes puros utilizados foram os

seguintes:

Tabela 7 — Componentes Puros

Componentes Puros
agua

hidrogénio

oxigénio

nitrogénio

monoxido de carbono
diéxido de carbono
sulfeto de hidrogénio
metano

etano

eteno

propano

propeno

isobutano

n-butano

1-buteno

isobuteno
trans-2-buteno
cis-2-buteno
1,3-butadieno
isopentano
n-pentano
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n-hexano
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Na simulagao da carga, foram utilizados os mesmos componentes puros, exceto do
20° ao 23° componente, jA que as correntes dos produtos foram compostas por
rendimentos tedricos e o 1,3-butadieno € o componente mais pesado do GLP. A Nafta, o
LCO e o dleo decantados séo caracterizados a partir de curvas de destilacbes e suas
respectivas densidades.

Idealmente, os dados dos leves deveriam coincidir com a curva PEV (Ponto de
Ebulicdo Verdadeiro) da nafta, com o leve de maior ponto normal de ebulicdo
interceptando a curva na % equivalente. Como nem sempre isto ocorre, em todos 0s

casos, deve-se compatibilizar os leves com as primeiras fragoes da PEV.
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As correntes que compdem a carga da fracionadora principal do FCC séo: vapor
d’agua, inertes, gas acido, gas combustivel, GLP, nafta craqueada, 6leo leve de reciclo
(LCO) e 6leo decantado.

Apesar do coque ser um produto do conversor de FCC este ndo faz parte da carga
da fracionadora principal, ja os inertes sdo resultantes da combustdo do coque no
regenerador e sdo arrastados para a fracionadora principal junto com os outros produtos.

Outra corrente que aparece em grande guantidade na carga da fracionadora é a
agua resultante dos vapores d’agua que séo injetados em diferentes pontos no riser, no
vaso separador e no retificador. As vazdes de vapor estdo explicitadas na Tabela 8. A
guantidade de vapor d’agua total injetada para o dia 04/02/2010 foi de aproximadamente
18,5 t/h. Apenas por uma questao de arredondamento foi considerado uma vazao de 20,0

t/h.
Tabela 8 — Vapor D’agua

Vapor D'agua_04/02/2010 t/h
Vapor de aceleracdo 4,0
Vapor de dispersdo 5,8
Vapor de retificacdo 5,6
Vapor de domo 0,6
Vapor de aeracdo 2,5

Total 18,5

O valor do gas éacido fornecido pelo Simcraq foi substituido pelo valor obtido no dia
04/02/2010, procurou-se manter o valor mais conservativo, isto €, o maior valor obtido
entre as duas opcodes. A totalidade desta corrente é referente a 100% de H,S e equivale a
1460 kg/h.

Para obtencdo da corrente de Inertes, foi realizada uma rodada no Simcraqg com TRX
em 560C para que fosse possivel obter os valores a proximados da vazdo e composicao
dos gases de combustéo, circulacdo de catalisador e arraste de inertes. A partir dos
dados levantados e do fator de empobrecimento de N, ( Apéndice B) obteve-se a seguinte

composicao de inertes arrastados apresentados na Tabela 9.

Tabela 9 — Composicao dos Inertes

Base seca (%
Componentes peso ) W (kg/h)
Cco 7,8 165
CO2 29,5 623
N2 62,7 1324
02 0,0 0,32
TOTAL 100,0 2112
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Para obtencdo da composicdo do gas combustivel (GC) foram utilizados os valores
resultantes da rodada do Simcraqg com TRX=545°C (Simulacdo 3 Normalizada),
posteriormente houve correcdo do H,S e a normalizacdo do perfil. Em seguida, foram
adicionados os diferenciais dos ganhos de rendimento obtidos experimentalmente e
apresentados na Tabela 1 (5% coluna). A metodologia utilizada para obtencdo do
rendimento tedrico detalhado do gas combustivel esta apresentada na Tabela 10. O gas
combustivel tedrico € composto por hidrogénio, metano, etano e eteno.

Como o delta obtido experimentalmente para o gas combustivel foi de + 0,71, e
somente o acréscimo do eteno foi de +0,61, os outros 0,10 restantes foram divididos entre

o hidrogénio, metano e etano de forma igualitaria.

Tabela 10 — Perfil de Rendimento Detalhado do Gas Combustivel

, ] _ o
. Simerag; TRX_ 545°C ¢/ Deltas obtidos Perfil Detalhado do | Vazbes méssicas por
Gas Comb. correcdo do H2S e )
. experimentalmente GC componente do GC
Normalizada
Componente % peso/carga % peso/carga % peso/carga W (kg/h)
Hidrogénio 0,10 +0,10+3 0,14 381
Metano 2,49 +0,10+3 2,52 7045
Etano 2,05 +0,10+3 2,08 5818
Eteno 1,39 +0,61 2,00 5584
Total 6,02 +0,71 6,73 18827

A metodologia utilizada para obtencdo do rendimento tedrico detalhado do GLP foi
semelhante ao do gas combustivel e estd apresentada na Tabela 11. Conforme ja
comentado, os resultados experimentais apresentaram um ganho de GLP em 6,65 pontos

percentuais, porém, s6 o ganho de propeno representa 70% deste valor (4,67).
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Tabela 11 — Perfil de Rendimento Detalhado do GLP

, Sir:ncraq . , Vazbes méssicas
GLP Simulacao(3): 1'~RX: DeI_tas obtidos Perfil Detalhado por componente do
545°C ¢/ correcdo do | experimentalmente do GLP

H2S e Normalizada GC
Componentes % peso/carga % peso/carga W (kg/h)
Propano 1,47 + 0,46+3 1,62 4535
Propeno 3,38 + 4,67 8,05 22517
Iso-butano 3,55 +0,46+3 3,71 10359
Normal butano 1,20 + 0,46+3 1,35 3771
Buteno 1 1,12 + 0,69+4 1,29 3616
Iso-buteno 1,63 + 0,83 2,46 6886
Buteno 2-trans 1,21 + 0,694 1,38 3870
Buteno 2-cis 0,86 + 0,69+4 1,04 2898
1,3 Butadieno 0,04 +0,69+4 0,21 597
Total 14,47 + 6,65 21,12 59049

Para as correntes liquidas da unidade, isto é, nafta, LCO e 6leo decantado foi utilizada
a estratégia de partir da curva de destilacdo obtida no dia 04/02/2010 e retirar o corte
tedrico destes produtos.

No caso da nafta, foram retiradas as parcelas de compostos leves equivalente ao GLP
e de compostos mais pesados que a nafta que neste caso é basicamente o LCO. Esta

mesma estratégia foi repetida tanto para o LCO como para o 6leo decantado.

Tabela 12 — Obtencéo da Curva Teorica da Nafta Craqueada

Curva 1l Curva 2 Curva 3 Curva 4
Curva PEV - 04/02/2010 Curva PEV s/ leves e Curva PEV - Curva PEV - Final
pesados Normalizada
% vol. °C % vol. °C % vol. °C % vol. °C
0,0 9,7 - - - - - -
4.4 9,0 0,0 9,0 0,0 9,0 0,0 9,0
10,0 27,2 5,6 27,2 6,0 27,2 10,0 35,5
30,0 68,3 25,6 68,3 27,2 68,3 30,0 74,0
50,0 110,9 45,6 110,9 48,4 110,9 50,0 1145
70,0 153,8 65,6 153,8 69,6 153,8 70,0 155,0
90,0 196,7 85,6 196,7 90,9 196,7 90,0 195,0
98,5 221,1 94,2 221,1 100,0 221,1 100,0 2211
100,0 225,3 - - - - - -

A curva PEV da nafta craqueada obtida experimentalmente no dia 04/02/2010 esta
representada na Tabela 12, curva 1. De acordo com a equacgao (1), obtida por Eric, R.
Pierce, DALISON CATALAGRAM, numero 58, 1979, pagina 20, Appendix | — Gasoline
Cut Point Adjustments, foi estimado que 4,4 % em volume correspondem aos
componentes C4 na nafta. A equacao (1) deve ser utilizada somente quando a PVR da

nafta apresentar um valor maior ou igual a 40,54 kPa ou 0,413 kgf/cm2. Como no dia
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04/02/2010 a PVR foi de 0,585 kgf/cmz2, o corte tedrico inicial da nafta calculado passou a
ser de 9°C na PEV.

%vol.C, =2544[0PVR-105151 (1)

Foi considerado que o ponto final da nafta seria 221,1 °C na PEV, com isto, 1,46 % em
volume da curva representam 0s compostos mais pesados da nafta, isto €, LCO. O valor
de 221,1 °C como ponto final na PEV €& considerado um valor convencional para
caracterizar a nafta craqueada em unidades industriais. A curva 2 foi construida a partir
da curva 1, porém, sem a presenca dos leves e pesados, e com 0S novos pontos iniciais e
finais de ebulicdo. A curva 3, foi obtida normalizando a curva 2 para que o ponto inicial e
final variasse entre 0 e 100 % em volume. A curva 4 nada mais € do que uma curva
sobreposta a curva 3, para que fosse possivel identificar quais temperaturas seriam
equivalentes as porcentagens volumétricas de 0, 10, 30, 50, 70, 90 e 100% em volume na
PEV.

As curvas 1, 3 e 4 da Tabela 12, foram representadas em azul, rosa e amarelo
respectivamente na Figura 8.

Nafta Craqueada

240,0
//
190,0

< 140,0

\

——Cuna 1

—=—Cunva 3
/ Cunva 4

©
o
[<)

Temperatura (°

100 )74 T T T T T T T T
0,0 100 20,0 30,0 400 50,0 60,0 70,0 80,0 90,0 100,0

% vol.

Figura 8 - Curva de Destilacdo Teérica da Nafta Craqueada

Para o LCO foi calculado que 9,9 % em volume representam os componentes mais
leves, isto é, nafta craqueada, porque o ponto inicial de ebulicdo do LCO foi o ponto final
da nafta em 221,1 °C. Ja o ponto final do LCO foi considerado em 343,3 °C, com isto, a
parcela dos componentes mais pesados, o 0leo decantado, representou cerca de 10 %
em volume. O valor de 343,3 °C como ponto final na PEV é considerado um valor

convencional para caracterizar o LCO em unidades industriais. A metodologia utilizada
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para obtencdo da curva tedrica da nafta craqueada foi repetida para o LCO e para o 0Oleo
decantado.

Na Tabela 13 estao contidas as informagdes da curva de destilagédo do LCO para o dia
04/02/2012 (curva 5), a curva 6 € a curva 5 sem a presenca de leves e pesados, a curva 7
€ a curva 6 normalizada e a curva 8 representa a curva tedrica do LCO sobreposta a
curva 7.

As curvas 5, 7 e 8 da Tabela 13, foram representadas em azul, rosa e amarelo

respectivamente na Figura 9.

Tabela 13 — Obtencéo da Curva Teérica do LCO

Curva 5 Curva 6 Curva 7 Curva 8
Curva PEV - 04/02/2010 Curva PEV ﬁ”“’a PEV - Curva PEV - Final
ormalizada
% vol. PEV °C % vol. °C % vol. °C % vol. °C
0 161,7 - - - - - -
9,9 221,1 0,0 221,1 0,0 221,1 0,0 2211
10 221,8 0,1 221,8 0,2 221,8 10,0 235,4
30 255,2 20,1 255,2 25,3 255,2 30,0 261,1
50 278,9 40,1 278,9 50,5 278,9 50,0 279,0
70 307,9 60,1 307,9 75,6 307,9 70,0 301,0
89,4 343,3 79,5 343,3 100,0 343,3 90,0 328,5
90 344,5 - - - - 100,0 343,3
100 363,1 - - - - - -
LCO

400,0

350,0

300,0 A

—e—Cuna 5

250,0 —=—Curva7

Curva 8

Temperatura (°C)

200,0

150,0 A

100,0

% vol.

Figura 9 — Curva de Destilagdo Tedrica do LCO

Finalmente, foi calculado que os componentes mais leves que o 6leo decantado
representam 0,64 % em volume, isto porque, o ponto inicial de ebulicdo do OD foi o ponto
final do LCO em 343,3 °C. Na Tabela 14 estdo contidas as informagfes da curva de
destilacdo do 6leo decantado para o dia 04/02/2012 (curva 9), a curva 10 € a curva 9 sem
a presenca dos leves, a curva 11 € a curva 10 normalizada e a curva 12 representa a

curva tedrica do OD sobreposta a curva 11.
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As curvas 9, 11 e 12 da Tabela 14, foram representadas em azul, rosa e amarelo

respectivamente na Figura 10.

Tabela 14 - Obtenc&o da Curva Tedrica do Oleo Decantado

Curva 9 Curva 10 Curva 11 Curva 12
Curva PEV - 04/02/2010 Curva PEV Curva PEV - Curva PEV - Final
Normalizada
% vol. PEV °C % vol. °C % vol. °C % vol. °C
0 3422 - - - - - -
0,64 343,3 0,0 343,3 0,0 343,3 0,0 343,3
10 359,1 9,4 359,1 9,4 359,1 10,0 360,2
30 391.,4 29,4 391,4 29,5 391.,4 30,0 393,2
50 419,8 49,4 419,8 49,7 419,8 50,0 421,0
70 458,2 69,4 458,2 69,8 458,2 70,0 459,0
90 548,3 89,4 548,3 89,9 548,3 90,0 548,5
100 580,2 99,4 580,2 100,0 580,2 100,0 580,2
Oleo Decantado
700,0
600,0 - "
__500,0
?E/ 400,0 = & —e—Cuna 9
2 QI Sy —=—Cuna 11
Q 300,0 Cuna 12
£
© 200,0
100,0
0,0 T T T T T T T T T
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100
% vol.

Figura 10 - Curva de Destilacdo Teorica do Oleo Decantado

Além das vazdes e curvas de destilagcbes também é necessario fornecer, como dado
de entrada, as densidades para caracterizar as correntes liquidas que compdem a carga
da fracionadora principal na simulagdo. Na Tabela 15, estdo presentes as informagdes
obtidas no dia 04/02/2010 que auxiliaram no calculo das densidades destes produtos.

Seguindo o0 mesmo procedimento realizado com as curvas de destilacdo da nafta,
LCO e oleo decantado, as densidades também precisam ser corridas para retirada das

parcelas pertencentes aos compostos mais leves e mais pesados de cada produto.
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Tabela 15 — Informag8es Complementares dos Produtos Liquidos

Fracbes Nafta LCO oD
Destilagdes de

04/02/2010 D-86 D-86 D2887
PIE 33,3 190,6 329,4
10 % vol. 54,5 238,3 351,4
30 % vol. 79,1 256,7 388,2
50 % vol. 110,5 271,8 419,8
70 % vol. 146,4 2941 456,4
90 % vol. 186,7 326,7 525,6
PFE 208,3 343,4 585,2
d 20/4 C 0,761 0,966 1,084
d 60/60 ¥ 0,765 0,970 -
PEMV, T 1154 277,5 -
Kw 11,60 10,28
PVR ( kPa/ kgflcm?2) 57,8/ 0,585

As curvas de destilacdo ASTM D-86 para a nafta, LCO e a curva de destilacdo
Simulada apresentadas na Tabela 16 sdo as mesmas que originaram as curvas 1 em
PEV nas Tabelas 12, 13 e 14, respectivamente. Foram utilizados os procedimentos 3A1.1
e 3A3.1, obtidos no capitulo 3 do API Technical Data Book, 5% edicdo de 1994, para
converter as curvas ASTM D-86 e a curva simulada D2887 em PEV , respectivamente.

As densidades d ,ouc foram as obtidas experimentalmente para o dia 04/02/2010, e as
densidades d soeor foram obtidas via equacdo (4). O Ponto de Ebulicdo Médio
Volumétrico (PEMV) foi calculado a partir da equacgéo (2), e obtido pelo API Technical
Data Book, 1997, capitulo 2, pagina 1, equacédo (2-0.3). Os valores de K,, foram obtidos
mediante utilizacdo da equacéao (3), obtida no API Technical Data Book, 1997, capitulo 2,
pagina, 2, equacdo (2-0.8). E neste caso, foi utilizado o PEMV calculado em T e
transformado em R para ser utilizado na equacao (3). J& a PVR da nafta foi obtida via

analise experimental.
Tabela 16 - Obtencdo da Densidade Ted6rica da Nafta

Correntes %vol. d on

C4 na corrente de Nafta Craqueada 4,37 0,577
LCO na Nafta Craqueada 1,46 0,933
Andalise obtida no dia 04/02/2010 100,00 0,761
Densidade Teérica da Nafta 94,17 0,767

A partir das informacgfes apresentadas na Tabela 16, foi possivel obter a densidade da
curva tedrica resultante pela exclusdo das parcelas de compostos leves e pesados

encontrados na nafta.
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Para a densidade dos compostos C4 contidos na nafta craqueada foi considerado um
valor tipico de 0,577. A densidade da parcela do LCO presente na nafta foi obtida pela
equacdo do fator de caracterizacdo de Watson, equacdo (3), que é utilizada para
obtencéo de densidades de fra¢des liquidas de petréleo.

O valor do ponto de ebulicio mediano (PEMe) da parcela de LCO contida na nafta foi
obtido a partir da média entre o ponto final de ebulicdo (PFE) na PEV da curva da nafta no
dia 04/02/2010 (225,3°C), e o valor tedrico do PFE (221,1°C) estipulado para a nafta

cragueada.

Tt oo+ T5o +Top +Tgg
5

PEMV =

)

(PEMe)

d60/60

Kw = 3)

000 = 0,9990504 (dgo o) — 0.00495 (4)

PEMV = Ponto de ebulicgdo médio volumétrico, C

T Ta0s Tsor T70s Too = T€Mperaturas relativas aos 10, 30, 50, 70 e 90% recuperados pela

destilacdo ASTM.

K, = Fator de caracterizagcdo de Watson
d,,,= Densidade da fragdo @ 20/4C
dsy 60 = Densidade da fragéo @ 60/60F

PEMe= Ponto de ebulicdo mediano da fracdo, R
Para o LCO e ODEC foram adotados os mesmos procedimentos para obtencao das

densidades das curvas teodricas destes produtos. A Tabela 17 apresenta os valores

calculados.
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Tabela 17 - Obtenc&o da Densidade Tedrica do LCO e do Oleo Decantado

LCO %vol. d20/4

Nafta no LCO 9,9 0,808
Oleo decantado no LCO 10,6 1,004
Andlise de 04/02/2010 100,0 0,966
Densidade Tedrica 79,5 0,981
Oleo Decantado %vol. d20/4

LCO no OD 0,64 0,9729
Andlise de 04/02/2010 100,0 1,084
Densidade Tedrica 99,4 1,084

Além de gerar a corrente da carga da fracionadora esta simulacdo também tem como
objetivo gerar a curva dos pseudocomponentes que caracterizam a nafta e as correntes
mais pesadas que compdem a carga da fracionadora principal.

Usualmente considera-se um rendimento maximo de cada pseudocomponente de 1%
em volume. Um numero pequeno de pseudos pode resultar em grande variagdo nos
rendimentos dos produtos para pequenas variagcdes de especificacdes. Por outro lado, um
namero muito elevado resultara em calculos adicionais no simulador com dispéndio
desnecessario de tempo.

Apés a geracdo dos pseudocomponentes, para cada corte, deve-se comparar a curva
PEV ou ASTM gerada com a fornecida nos dados de entrada. Se existiram diferencas
estas devem ser minimizadas principalmente nos pontos 5% e 95% de cada curva. Se
necessario o numero de pseudocomponentes pode ser aumentado.

As correntes liquidas que compdem a carga entram na simulagdo como correntes de
petréleo, neste caso, foram fornecidas as curvas de destilagdes na PEV calculadas, assim
como, as densidades tedricas dxgsec.

Para a caracterizacdo das fracdes dos pseudocomponentes no simulador foi utilizado
o método TWU devido sua faixa de aplicagdo mais ampla. Este método foi desenvolvido
pela SIMSCI para coincidir com o método do API Technical Data Book para componentes
com ponto de ebulicdo entre 149 e 427 °C, obtendo-se uma melhor coincidéncia com 0s
dados de campo disponiveis, tanto acima quanto abaixo desta faixa de temperatura.

A escolha das correlagfes para determinacdo de propriedades de fracdes de petréleo
ndo € uma tarefa simples, considerando-se a grande quantidade ja publicada. No
PETROX existem valores default escolhidos a partir de recomendacdes da literatura ou de
comparacoes feitas no proprio Centro de Pesquisas da Petrobras. Para a estimativa da
massa molecular das fragbes foi escolhido o método do APl Technical Data Book,

considerada a melhor correlacéo e € o default do Petrox.
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A Ultima etapa da preparacao da carga da fracionadora foi realizar um flash isotérmico
nas condicbes de temperatura e pressdo do fundo da fracionadora com as correntes
caracterizadas anteriormente. As mesmas sao introduzidas em um flash isotérmico nas
seguintes condicfes: 558T e 2,31 kgf/cm? abs. A te mperatura de reagcdo considerada
pelo estudo foi de 560C, porém, considerou-se uma perda de calor de 2T na linha de
transferéncia que liga o topo do vaso separador do reator e a secdo de fundo da
fracionadora principal.

A Figura 11 apresenta o fluxograma gerado na parte grafica do simulador para o

arquivo referente a carga da fracionadora principal.
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Figura 11 — Flash da Carga

Apenas recapitulando, as correntes que fizeram parte da carga da fracionadora
principal do FCC foram: vapor d’agua (AGUA), inertes (IN), gas acido (GA), gas
combustivel (GC), GLP (GLP), nafta cragueada (NC), 6leo leve de reciclo (LCO) e éleo
decantado (OD). As siglas em parénteses foram utilizadas para identificacdo das

correntes na simulagéo apresentadas na Figura 11.

4.2. ESCOLHA DO PACOTE TERMODINAMICO

O melhor método termodindmico sempre sera aquele que apresentar a melhor
concordancia com a realidade. Para as simulacdes da carga da fracionadora e das
secdes de fracionamento e recuperacao de gases foi utilizado o pacote default do Petrox.

Conforme citado anteriormente o método de célculo de equilibrio de fases escolhido foi
a opcao default que é o bifasico, ou seja, equilibrio liquido-vapor ou equilibrio liquido-
liquido vapor simplificado, sendo a segunda fase liquida formada por agua pura. O
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meétodo de equilibrio é o de Soave-Redlich-Kwong. As versdes utilizadas pelo Petrox para
as equacoOes de estado de Soave (Soave, G. Equilibrium constants from a modified
Redlich-Kwong equation of state. Chemical Engineering Science, 27(6) 1197-1203 June
1972.) e Peng-Robinson (Peng, D-Y., Robinson, D. B. A new two-constant equation of
state. IEC Fundamentals 15(1), 59-64, Feb 1976.) sao as originais.

Para a agua, a distribuicdo na fase rica em hidrocarbonetos é calculada pela
correlacdo de Kabadi-Danner (Kabadi, V. N., Danner, R. P. A modified Soave-Redlich-
Kwong equation of state for water-hydrocarbon phase equilibria. IEC Process Design &
Dev. 24(3), 537-541, July 1985.). E desprezada a solubilidade dos hidrocarbonetos na
fase liquida aquosa, ou seja, caso exista uma fase aquosa, esta é considerada agua livre.

O PETROX possui um banco de dados de coeficientes de interacdo binaria (kij) para
muitos pares de compostos puros tabelados. Para representar as interacfes entre
hidrocarbonetos e agua sao utilizados os coeficientes propostos por Kabadi-Danner
(1985).

O programa utiliza correlagbes generalizadas para determinar os coeficientes de
interacdo binaria, mas se o usuario desejar melhor representar o equilibrio de uma
mistura, em situacdes especiais, 0 programa permite que ele use valores proprios de Kij,
em substituicdo aos existentes no banco interno.

O método de célculo para entalpia e entropia default € o de Lee Kesler. O método de
Lee-Kesler (Lee, B. I., Kesler, M. G. A generalized thermodynamic correlation based on
three-parameter corresponding states. AIChE Journal, 21(3), 510-527, May 1975) é
baseado no principio dos estados correspondentes a trés parametros e emprega uma
equacao de estado BWR modificada (Bennedict, M., Webb, G.B. , Rubin, L.C., An
Empirical Equation for Thermodynamic Properties of Light Hydrocarbons and Their
Mixtures. J. Chem. Phys., 8, 334, 1940) para o calculo da entalpia e da entropia residuais.
Quando se selecionam os meétodos de Lee-Kesler, SRK ou Peng-Robinson para
entalpia/entropia, as correntes de 4gua livre e as fases aquosas e correntes mistas tém
sua entalpia determinada pelas Steam Tables (ASME Steam Tables — Thermodynamic
and Transport Properties of Steam, 4th Edition, 1979, The American Society of
Mechanical Engineers, New York, 146 pags.).

O meétodo default para calculo da massa especifica da fase vapor € o de Lee-Kesler
e a opcao do método para calculo de massa especifica da fase liquida é a de Rackett
(Rackett, H. G. Calculation of the bubble-point volumes of hydrocarbon mixtures. Journal
of Chemical and Engineering Data 16(3) 308-312, July 1971), caso as condicbes da

mistura estiverem fora da validade do método escolhido, o programa escolhera outro
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meétodo, sendo avisado no final do relatério de saida do programa. A ordem da escolha
segue a seguinte ordem: 1) Rackett, 2) Costald, 3) Ely-Hanley, 4) Lee-Kesler, 5) Soave-
Redlich-Kwong, 6) Peng-Robinson, 7) Aminas, este Ultimo sendo utilizado apenas para
correntes com aminas.

O meétodo para o calculo da viscosidade do liquido € o de TWU (Twu, C. H. An
internally consistent correlation for predicting the critical properties and molecular weights
of petroleum and coal-tar liquids. Fluid Phase Equilibria 16(2) 137-150, April 1984), se as
condicbes da mistura estiverem fora da faixa de validade do método escolhido, o
programa escolhera outro método, neste caso sera o de Ely-Hanley (Ely, J. F., Hanley, H.
J. M. Prediction of transport properties 1-Viscosity of fluids and mixtures. IEC
Fundamentals 20(4) 323-332, Nov 1981; 2-Thermal conductivity of pure fluids and
mixtures. Ibid, 22(1), 90-97, Feb 1983). No caso de correntes de agua pura, 0 método
usado serd sempre um especifico para este composto, baseado nas publicacdes de
Bruges-Gibson (Bruges, E. A., Gibson, M. R. Dynamic Viscosity of Compressed Water to
10 Kilobar and Steam to 1500C. Journal Mechanical Engineering Science, 11(2), 189-
205, 1969), ASME (ASME Steam Tables — Thermodynamic and Transport Properties of
Steam, 4th Edition, 1979, The American Society of Mechanical Engineers, New York, 146
pags.) e HTFS (HTFS — Heat Transfer and Fluid Flow Service, HTFS Handbook, Vol 4:
Physical Properties — PD9: Transport properties of saturated steam and water, Oct 1985, 2
pags.). Se houver 4gua dissolvida na corrente organica sera feita uma correcao para levar
em conta este efeito no caso dos métodos APl (APl Research Project 44 — Data on
hydrocarbons and related compounds. A&M Press, College Station, Texas, 1974), API97
e TWU.

Para o método de calculo da viscosidade do vapor, caso existam correntes de vapor
d’agua, o método utilizado serd sempre um especifico para este composto, publicado por
Bruges-Gibson, ASME ou HTFS, caso a agua esteja dissolvida na corrente organica sera
feita uma correcdo para levar em conta seu efeito no caso dos métodos API e API97. O
método default é o API.

O método para calculo de Condutividade Térmica do Liquido pode ser escolhido
dentre as opcOes fornecidas pelo simulador, porém, se as condi¢cdes da mistura estiverem
fora da validade do método escolhido, o programa escolhera outro método, neste caso
como a opcao default € o método da Kellogg (Kellogg Technical Data Book, Section D
The M.W. Kellogg Company, Figure D 4.200, 1972), os métodos de calculos testados na
sequencia sao: TEMA (TEMA Standards — Tubular Exchanger Manufacturers

Association. 7th Edition, New York, 1988, 224 pags.) e API.
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O método para calculo de Condutividade Térmica do Vapor default € o método do API,
caso haja qualquer problema no calculo com este método, o programa muda o método
para Ely-Hanley (Ely, J. F., Hanley, H. J. M. Prediction of transport properties 1-Viscosity
of fluids and mixtures. IEC Fundamentals 20(4) 323-332, Nov 1981; 2-Thermal
conductivity of pure fluids and mixtures. lbid, 22(1), 90-97, Feb 1983). No caso de
correntes de vapor d’dgua o método utilizado ser4 sempre o do ASME. Se houver agua
dissolvida na corrente organica, sera feita uma correcao para levar em conta este efeito
no caso do método API.

Para a tensdo superficial de correntes liquidas o método de calculo definido é o API,
caso haja qualquer problema no calculo o programa muda para o método de Brock-Bird-
Miller (Brock, J.R., Bird, R. B. Surface tension and the principle of corresponding states.
AIChE Journal 1(2), 174-177, Jan 1955). No caso de correntes de agua pura o metodo
utilizado sera sempre o do ASME. Se houver agua dissolvida na corrente organica, o
simulador faz uma corregéo para levar em conta este efeito no caso do método API.

Foram definidos também a base de entalpia do gas ideal, 0 método para célculo de
temperaturas e pressdes pseudocriticas, e a modelagem do célculo dos parametros de
solubilidade e fator acéntrico de fracbes de petroleo para a correlacdo de Grayson-Streed
(Grayson, H. G., Streed, C. W. Vapor-liquid equilibria for high temperature, high pressure
hydrogen-hydrocarbon systems. Proc. of the Sixth World Petroleum Congress— Section
[, Frankfurt, June 1963, 223-245.).

A correlacdo de Grayson-Streed para o calculo de equilibrio liquido-vapor utiliza os
parametros de solubilidade e os fatores acéntricos na determinacdo das constantes de
equilibrio. Para fracdes de petroleo, estes parametros eram obtidos por correla¢des que
nao levavam em conta o fato de a fracédo ser leve ou pesada. Foi introduzida a opcao de
se determinar os referidos parametros a partir de correlacdes especificas para fracoes
pesadas, que aprimora os calculos envolvendo residuos.

Para a op¢do da base de entalpia foi definido a op¢do Zero do simulador, isto €, a
entalpia € igual a zero para o composto no estado de gas ideal a 0 K. A escolha do
meétodo para determinar as temperaturas e pressoes pseudocriticas foi o de Lee-Kesler. E
a opcao de calculo para os parametros de solubilidade e fatores acéntricos foi o de 6leos
normais. Na Tabela 18 € apresentado um resumo dos métodos termodinamicos utilizados

durante a construcéo das simulagoes.
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Tabela 18 — Resumo dos Métodos Termodinamicos Utilizados

Parametros Método termodinamico
Equilibrio Soave-Redlich-Kwong
Entalpia / Entropia Lee Kesler
Massa especifica da fase vapor Lee Kesler
Massa especifica da fase liquida Rackett
Viscosidade do liquido TWU
Viscosidade do vapor API
Condutividade Térmica do Liquido Método da Kellogg
Condutividade Térmica do Vapor API
Tensao superficial API
Temperaturas e pressfes pseudocriticas Grayson-Streed
Par&metros de solubilidade Grayson-Streed
Fator acéntrico Grayson-Streed

4.3. SIMULACAO DA SECAO DE FRACIONAMENTO E RECUPERACAO DOS
PRODUTOS

Seguindo a estratégia comentada anteriormente, a simulacdo da unidade foi
concebida para representar as variaveis de processo obtidas no dia 04/02/2010. Logo,
todas as estimativas iniciais de temperatura, pressao e vazdes fornecidas na simulacéo
foram com base no dia 04/02/2010. Posteriormente, a corrente de carga foi substituida
pela carga gerada neste trabalho com perfil de rendimento que maximiza a producgao de
propeno.

Para criar a simulacédo da secéo de fracionamento e recuperacdo de gases no Petrox,
e consequentemente, a torre fracionadora principal, torna-se necessario a importacado do
arquivo gerado pelo Petrox com a curva de pseudocomponentes gerada pela simulacao
da carga da unidade referente a corrente efluente do flash isotérmico.

A fracionadora deve ter os estagios reais transformados em estagios tedéricos e para
isso sao utilizadas inicialmente as eficiéncias globais tipicas por secdo da torre, conforme
apresentado na Tabela 19. Porém, estas eficiéncias sdo algumas vezes modificadas para
representar da melhor forma os dados operacionais da unidade. Os ajustes das

eficiéncias foram realizados de acordo com os dados obtidos no dia 04/02/2010.
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Tabela 19 — Conversao de Estagios Reais para Estagios Teo6ricos da Fracionadora da UFCC em Estudo

Secdes Estagios Reais Estfélgios E,fi(.:iéncia Eficiéncia
Tedricos Tipica (%) Adotada (%)

Condensador - - 100 -

Refluxo Circulante de NP 4 3 30 a 40 70
Fracionamento NP x LCO 8 5 50 a 55 60
Fracionamento LCO x HCO 3 2 40a 50 60
Refluxo Circulante de HCO 3 1 30 a 40 30
Fracionamento HCO x Borra 2 1 40 a 50 50
Refluxo Circulante de Borra 5 chicanas 2 20 40
Fundo da Torre - 1 100 100
Retificadora de LCO 4 2 50 50

Uma boa pratica é simular o fundo da torre fracionadora com um estagio adicional, ja
que nesta secdo além de receber a corrente de carga, também recebe uma corrente de
vapor de retificagdo e uma de quench para evitar o aquecimento excessivo no fundo da
torre fracionadora de FCC e causar coqueamento na secdo por temperatura alta. Por
convencdo, no ultimo estagio da torre ficam localizadas as entradas do vapor de
retificacdo e do quench e no penultimo estagio a entrada de carga.

Tradicionalmente as fracionadoras principais de FCC tém como retiradas laterais as
correntes de nafta pesada, LCO (6leo leve de reciclo), HCO (6leo pesado de reciclo,
utilizado como diluente de 6leos combustiveis) e 6leo decantado. A torre da UFCC
apresenta apenas as retiradas de LCO e 6leo decantado.

Existem retiradas laterais de produtos da fracionadora principal que alimentam torres
retificadoras laterais visando o ajuste do ponto inicial de ebulicdo e do ponto de fulgor
destas correntes. Geralmente, a retificacdo é realizada com vapor de baixa presséo, na
faixa de 3 kgf/cm? man. Na unidade em estudo existe apenas a retificadora lateral de LCO
que apresenta 4 pratos reais e foi simulada com 2 estagios tedricos, ja que a eficiéncia
considerada foi de 50%.

Uma parcela da vazao do HCO foi considerada para utilizacdo como flushing, isto é,
utilizado para limpeza de linhas e bombas do sistema de refluxo circulante de borra,
quench e Oleo decantado. Na simulacdo considerou-se que aproximadamente 10% da
corrente de flushing ndo retornam para a fracionadora com os refluxos circulantes de
borra e quench. Ja uma parcela do LCO, aproximadamente 18%, € utilizada para selagem
das bombas e retorna para a fracionadora na secdo de lavagem, ou secdo de
fracionamento HCO x borra.

Os refluxos circulantes, pumparounds, tém a funcdo de remover calor da torre
fracionadora e promover a troca energética com a se¢do de recuperacdo de produtos,

recuperando parte do calor que seria rejeitado para a agua ou ar no condensador de topo.
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De um ponto de vista negativo os refluxos circulantes pioram o fracionamento, diminuindo
o refluxo interno das secgoes inferiores a elas. A unidade simulada apresenta os refluxos
circulantes de fundo da torre fracionadora, normalmente chamado de borra, HCO inferior
e superior e nafta pesada. O refluxo de LCO ndo vem sendo utilizado pela unidade em
estudo e no dia 04/02/2010 estava fora de operacao, logo, ndo foi considerado na
simulacdo. Os refluxos circulantes foram simulados de forma simplificada, isto &, os
permutadores que fazem parte do circuito foram representados por uma carga térmica
Gnica. Nao havendo desta forma, um estudo de integracdo energética entre a secéo de
fracionamento e recuperacédo de gases.

Nas torres fracionadoras principais em que ha um refluxo de topo, caso mais comum,
misturado ou ndo ao refluxo circulante de nafta, o condensador é simulado como um
condensador parcial e representa o primeiro estagio teérico. Nos casos em que nédo ha
refluxo de topo, como € o caso da unidade estudada, a fracionadora foi simulada sem
condensador de topo, logo, o primeiro estagio representa o primeiro prato da torre.

A Figura 12 apresenta apenas uma parte do fluxograma gerado no Petrox, onde esta
representada a fracionadora principal, com todas as retiradas consideradas, refluxos

circulantes e a torre retificadora lateral de LCO (SI1).
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Figura 12 — Fluxograma gerado no Petrox da Fracionadora Principal

Outro levantamento importante feito para complementar as simulacdes foi o perfil de

pressdo nos equipamentos da unidade. Como base, foi mantido o perfil de presséo obtido
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no dia 04/02/2010. A planilha com o balanco de pressao da unidade esta apresentada no

apéndice C.

Figura 13 - Fluxograma da Secéo de Fracionamento e Recuperacdo de Gases da UFCC

A Figura 13 apresenta uma visdo mais completa de todos os modulos que foram
considerados para a sec¢ao de fracionamento e recuperacao de gases na simulacdo. Uma
figura mais simplificada esta localizada no Apéndice X com 0s principais equipamentos da
unidade. Os vapores da secdo de topo da fracionadora principal seguem para 0S
condensadores de topo que na simulacdo sao representados pelo permutador (PO1/P01l),
e apos serem resfriados a 45°C (temperatura registrada no dia 04/02/2010) séo enviados
para o vaso de topo, representado pelo flash VO3. Neste modulo, trés diferentes fases séao
separadas: uma fase aquosa que durante operagdo € enviada para a unidade de aguas
acidas, uma fase liquida de hidrocarbonetos que é enviada para a torre absorvedora
primaria (T03) como liquido de absor¢cdo e uma fase gasosa que € enviada para o
primeiro estagio do compressor de gases (C01).

Os gases ap6s compressao no primeiro estagio recebem uma corrente de agua de
lavagem com o objetivo de remover compostos corrosivos por diluicdo, tais como: H,S e
cianetos. A agua utilizada para o servico pode ser agua desmineralizada, industrial e agua
acida retificada, dependendo da refinaria. Uma segunda parcela de agua de lavagem

também € injetada na descarga do compressor de gases.
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A mistura bifasica segue para um condensador interestagio (P-12/P-12E), onde a
descarga do primeiro estagio de compressao é resfriada a aproximadamente 40°C e o
seu produto segue para o vaso de interestagio, representado pelo flash V04. Neste vaso
as trés fases formadas sao separadas. A fase aquosa terd 0 mesmo destino da corrente
de agua acida proveniente do vaso de topo da fracionadora, a fase liquida de
hidrocarbonetos enviada para a descarga do segundo estagio do compressor de gases
(C02) e a fase gasosa sé@o enviadas para a suc¢do do segundo estagio do compressor de
gases

Os gases depois de comprimidos a 19,51 kgf/cm2abs sédo enviados para o0s
condensadores de alta pressao ou “aftercoolers”, representados pelo P13 e P13C, para
serem resfriados a 45°C (temperatura registrada no dia 04/02/2010) juntamente com as
seguintes correntes: parcela de agua de lavagem, corrente de hidrocarbonetos
proveniente do vaso de interestagio, vapores do topo da torre Retificadora (T04) e o
produto de fundo da Torre Absorvedora Primaria (T03).

A corrente apés resfriamento é enviada para o vaso de alta presséao, flash V05, onde
as seguintes correntes sdo separadas: a fase gasosa € enviada para o fundo da torre
absorvedora primaria, T0O3, a corrente aquosa segue 0 mesmo destino das correntes de
agua acida e a corrente liquida de hidrocarbonetos alimenta a torre retificadora (T04). Por
estes fatores o vaso de alta pressdo costuma ser considerado o coragcdo da secdo de
recuperacéo de produtos porque toda a carga a ser separada na secao passa por este
equipamento.

A torre absorvedora primaria recebe a corrente gasosa de hidrocarbonetos vinda do
vaso de alta pressdo e tem como objetivo recuperar os compostos de C3; e mais pesados
desta corrente. O 6leo de absorgéo utilizado é a nafta instabilizada proveniente do vaso
de topo da fracionadora juntamente com a corrente de nafta estabilizada reciclada da
torre desbutanizadora. A absorvedora primaria apresenta dois leitos recheados e neste
caso foi utilizado o calculo da altura equivalente de um prato teérico, HETP (Hight
Equivalent to Theoretical Plate) para obter o nUmero de estégios tedricos da torre.

Em torres recheadas, a eficiéncia de transferéncia de massa esta relacionada com as
taxas de transferéncia de massa entre as fases liquida e vapor, em contato continuo
contracorrente. A altura equivalente pode ser calculada a partir de catalogos ou
programas de fabricantes de recheios. No caso de torres de absor¢cao, recomenda-se
empregar um fator de seguranca de 100% sobre a altura calculada do recheio. Este fator

de seguranca pode ser explicado pela formacdo de bolsdes de liquidos praticamente
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estagnados, onde ocorre rapida saturacdo, com consequente diminuicdo da area efetiva
de transferéncia de massa.

A partir do calculo do HETP foi possivel encontrar um valor aproximado de estagios
tedricos da torre. A mesma foi simulada com 10 estagios, sendo considerados 4 estagios
para o leito superior e 6 para o inferior. A torre absorvedora primaria foi simulada com um
“pumparound” entre 0 4° e 5° estégio tedrico. O resfriamento intermediario € comum em
torres absorvedoras primérias e visam auxiliar na recuperacdo do GLP e mais pesados no
gas combustivel.

O produto de topo da absorvedora primaria alimenta o fundo da torre absorvedora
secundéria e o 6leo de absorgdo utilizado € o LCO oriundo da secado intermediaria da
fracionadora principal da UFCC. Esta corrente tem como funcéo recuperar componentes
da nafta que foram vaporizados na absorvedora primaria além de melhorar a recuperacao
dos compostos C3 e mais pesados no gas combustivel. O 6leo apos absorcao retorna
para a fracionadora a uma temperatura mais baixa da qual foi retirada, funcionando desta
forma como um refluxo circulante para a torre.

A torre absorvedora secundaria (T05) foi simulada com 5 estagios tedricos. A
eficiéncia de torres absorvedoras de FCC s&o normalmente valores baixos e estédo
apresentados na Tabela 20. A torre tem instalado 24 pratos de valvula fixa, e a eficiéncia
adotada foi de aproximadamente 20%, resultando em uma torre com 5 estagios teoricos.
O produto de topo da absorvedora secundaria € o gas combustivel que em sequéncia é

enviado para a unidade de tratamento DEA.

Tabela 20 — Conversao de Estagios Reais para Estagios Tedricos das Torres da Secao de Recuperagédo de
Gases

Torre Eficiéncia (%) N° de Pratos Reais N° de Pratos Teoricos
Absorvedora Priméria 15a30 - -
Absorvedora Secundaria 15a 30 24 5
Retificadora 35a45 20 9+1R =10
Desbutanizadora 65a75 31 22+1C+1R =24

A corrente liquida de hidrocarbonetos que deixa o vaso de alta pressdo alimenta o
topo da torre retificadora (T04) que tem como objetivo enquadrar ou limitar o percentual
maximo de C2, e desta forma, a PVR (Pressdo de Vapor Reid) no GLP que é produzido
na torre desbutanizadora (T06).

O calor requerido pelo refervedor da torre retificadora é fornecido pelo refluxo

circulante de nafta pesada ou comumente conhecido como refluxo circulante de topo,
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constituindo, portanto, uma integracdo energética com a secao de fracionamento. Na
unidade em estudo esta torre apresenta um refervedor intermediario, onde o fluido quente
€ vapor de baixa presséo, o qual permite uma reducdo da carga térmica do refervedor
principal e um menor fluxo de vapor ao longo da coluna.

Quando a retificacdo € branda, isto €, quando o calor fornecido pelos refervedores é
insuficiente, pode ocorrer dificuldade de condensacdo no sistema de topo da
desbutanizadora, torre a jusante da retificadora, devido a grande quantidade de
compostos leves. Nesta situacdo, em geral, ocorre reciclo de leves para o compressor de
gases. Em contrapartida, a retificacdo excessiva sobrecarrega o condensador de alta
pressao, o vaso de alta pressédo e as absorvedoras, resultando em uma maior perda de
compostos C3* no gas combustivel.

Conforme a Tabela 20, a torre retificadora foi simulada totalizando 10 estagios
tedricos. A eficiéncia adotada foi de 45% resultando em uma torre com 9 estagios reais,
mas devido a presenca do refervedor de fundo, o nimero de estdgios da torre foi
acrescido em uma unidade.

A corrente liquida retificada do fundo da torre retificadora € enviada para a torre
desbutanizadora, onde € realizada a separacao entre o GLP, produto de topo, e a nafta
desbutanizada, produto de fundo da desbutanizadora. Esta separacédo é feita de modo
gue seja especificado tanto o intemperismo no GLP (temperatura registrada quando 95%
de uma amostra de 100 mL do produto for vaporizada), como a PVR na nafta cragueada,
que limita a presenca de hidrocarbonetos leves neste produto.

O calor requerido pelo refervedor desta torre € fornecido pelo refluxo circulante de
HCO, constituindo, portanto, mais uma integracdo energética com a secdo de
fracionamento.

A torre desbutanizadora foi simulada com 24 estagios teoricos, sendo que deste valor
um estagio representa os condensadores de topo e o0 outro representa os refervedores de
fundo. A condensacédo de topo é total, isto €, todo vapor que chega aos condensadores
sdo condensados e recolhidos no vaso de topo da torre, parte deste liquido retorna para a
torre como refluxo de topo. Nesta torre, o produto de topo € a corrente de GLP e produto
de fundo a nafta craqueada.

A unidade ainda conta com uma unidade de propeno que fraciona o GLP para a
producéo de propeno, porém, esta unidade nao foi avaliada neste trabalho.

51



5. IMPACTOS DO NOVO PERFIL DE RENDIMENTOS NAS SECOES DE
FRACIONAMENTO E RECUPERACAO DE GASES

Aumentar o rendimento de propeno através do Conversor € apenas uma parte do
trabalho, tdo importante quanto este fato é saber como comprimir, esfriar e recuperar os
produtos leves que foram produzidos a mais pela introdugé&o do novo perfil. O novo perfil
de rendimento dos produtos vai influenciar tanto na capacidade do blower como no do
compressor de gases, assim como, na pressao de operacao da planta, nas taxas do 6leo
de absorcao para as torres absorvedoras e outros parametros de projeto.

A medida que o rendimento de propeno aumenta, maiores sd0 as cargas para 0S
equipamentos, requerendo desta forma, mudancas que visam aumento de capacidade
para se manter a mesma recuperacao de propeno anteriormente praticada pela unidade.

Aumentar a recuperacdo sem investimento € praticamente impossivel, logo, em um
revamp, a estratégia do melhor custo beneficio depende largamente do processo
existente e dos limites reais dos equipamentos (Golden et al. 2004).

Pelo fato do compressor de gases ser 0 equipamento de maior custo da secéo de
recuperacdo, conhecer em avanco os limites deste equipamento torna-se uma tarefa
essencial. Medidas efetivas para desengargalar o compressor de gases existente podem
reduzir a 50% ou menos o investimento em relagdo a um NOvVo compressor.

As medidas que tornam esta reducao possivel sdo através da diminuicdo da perda de
carga na fracionadora principal e no sistema de topo desta torre, assim como, na
diminuicdo da temperatura efluente dos condensadores de topo da fracionadora,
favorecendo a condensacdo e a reducdo da vazdo volumétrica na entrada dos
compressores.

De acordo com Golden et al. 2004, em muitos casos ndo sdo necessarias mudancas
no compressor de gases para aumentos na vazao volumétrica na ordem de 30 a 40%. Por
outro lado, custos moderados séo despendidos quando a capacidade destes aumenta na
ordem de 70 a 80%. No item 5.2 deste capitulo, € apresentada uma avaliacdo realizada
para o compressor de gases da unidade.

A medida que a producdo de propeno aumenta a recuperagdo torna-se mais dificil,
porque mais compostos C3; e C,4 precisam ser absorvidos e mantidos na corrente de GLP.
Quanto maior a producédo de propeno, maior € a vazao de vapor que alimenta o vaso de
alta pressao, isto porgue, maiores sao as vazodes de descarga do compressor de gases, a
de topo da torre retificadora e a vazao do produto de fundo da torre absorvedora primaria.

Todas estas correntes alimentam os condensadores de alta pressdo localizados a
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montante do vaso de alta. Para que a temperatura no vaso de alta seja minimizada, e com
isto, seja reduzida a perda de compostos Cs* no gas combustivel, a carga térmica dos
condensadores de alta pressao precisa ser aumentada significativamente.

Ocasionalmente, a perda de compostos C3* pelo gas combustivel aumentara com a
maior producdo de propeno, isto se, nenhuma condicdo operacional ou de projeto for
modificada na unidade para reverter esta situacdo. A perda de Cs* no gas combustivel
tem influencia direta na produgéo de propeno e a reducgao deste valor deve ser sempre
perseguida para valores proximos a 3,0 % molar, este € um valor médio que vem sendo
considerado em projetos de FCC tanto da Petrobras como de projetistas estrangeiras.

Além da temperatura de operagdo do vaso de alta presséo, o 6leo de absorcéo € outra
variavel de suma importancia para manter a perda do Cs* em patamares aceitaveis. O
Oleo de absorcéo enviado para a torre absorvedora primaria € composto pelas correntes
de nafta instabilizada oriunda do vaso de topo da fracionadora principal e do reciclo de
nafta craqueada da torre desbutanizadora.

Um aumento na pressao de operacdo da descarga do compressor conduz a um
aumento na eficiéncia de absorgdo de compostos Cz*, mas também, implica no aumento
de arraste de C, para a torre desbutanizadora. Como o aumento da pressdo depende de
adequacdes no projeto mecanico de alguns equipamentos cuja presséo de projeto esteja
inadequada para um possivel aumento, geralmente esta variavel ndo costuma ser muito
utilizada como opcgdo para melhorar a recuperacdo de compostos Cz*. Neste trabalho o
perfil de presséo foi considerado constante para todos os casos gerados.

Uma vez que a nafta € sobrecraqueada para aumentar a producao de olefinas leves
de 3 a 4 atomos de carbono, a vazao de nafta instabilizada é reduzida e a quantidade de
nafta craqueada de reciclo precisa ser aumentada para manter a recuperacao de propeno
pela reducdo da perda de Cs3" no gas combustivel. Alternativamente ao aumento do
reciclo de nafta, pode-se reduzir a temperatura do Oleo de absor¢cdo ou aumentar a
remocao de calor no pumparound da absorvedora primaria.

Segundo Couch et al. (2004), estudos econdmicos apontam que a recuperagdo da
fracdo de C3" com o aumento da vazdo do 6leo de absorcéo, nas absorvedoras primaria e
secundaria, € superior ao obtido com o aumento da pressdo do sistema para um mesmo
acréscimo de investimento.

Conforme comentado, foi criada uma simula¢cdo com o intuito de representar os dados
obtidos da unidade para o dia 04/02/2010. A partir dai, foi possivel montar a sequéncia de

modulos ajustados para as condi¢cdes operacionais daquele dia de analise e a mesma
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pode ser utilizada para analisar os impactos que uma mudanca no perfil do rendimento da

carga causaria na secao de fracionamento e recuperacao de gases da unidade.

Na Tabela 21 é feita uma comparacao entre os principais dados de processo obtidos

no dia 04/02/2010, como perfis de vazdes e temperaturas, e a simulacdo criada para

representar este dia de operacdo. Conforme os resultados, os valores foram muito

proximos aos reais mostrando uma real aderéncia entre o0 modelo matematico gerado e

os dados da planta industrial.

Tabela 21 — Comparacéo Entre os Principais Dados de Processo Obtidos Para o Dia 04/02/2010 e a

Simulacao.

Equipamento

Dados da Unidade
Industrial no dia

Simulacéo do dia

04/02/2010

04/02/2010

Fracionadora principal
Vazéao do refluxo circulante de topo (m3/d) 19121 19179
Vazéo do refluxo circulante de HCO (superior) (m3/d) 2462 2471
Vazéao do refluxo circulante de HCO (inferior) (m3/d) 1395 1796
Vazao total de refluxo circulante de borra (m3/d) 9489 9217
Vazéo de LCO produto (m3/d) 1425 1438
Vaz&o de Oleo Decantado produto (m3/d) 781 759
Temperatura de topo da fracionadora principal (C) 129 130
Temperatura de fundo da fracionadora () 346 347
Temperatura de retirada do ref.circ. de topo () 166 164
Temperatura de retorno do refluxo circ. de topo antes da mistura com o refluxo de
t0po (T) 103 100
Temperatura de retirada do refluxo circulante do HCO () 279 269
Temperatura de retorno do ref. circ. de HCO () 170 170
Temperatura de retirada do refluxo circulante de BORRA () 343 347
Temperatura de retorno do ref. circ. de BORRA () 218 218
Vazdo de nafta instabilizada para a T-03 (m3/d) 3599 3337
Vazéo de descarga para o 1° estagio do compressor (ton/h) 99 87
Vazao de agua acida do vaso de topo V-03 (m3/d) 1046 425

Vaso de alta presséo
Temperatura (C) 46 45
Vapor que alimenta o fundo da abs. primaria (kg/h) 42155 39523
Vazéo da carga da retificadora (m3/d) 8386 8433
Agua &cida do V-05 (m3/d) 802 313

Retificadora

Temperatura da carga (C) 44 45
Temperatura de topo () 54 54
Temperatura do fundo () 121 123
Vazéo de carga (m%d) 8386 8433
Produto de topo (kg/h) Sem registro de dados 16550
Produto de fundo (m®d) 7618 7533

Absorvedora Primaéria
Temperatura carga (C) 46 45
Temperatura de topo (T) 51 50
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Temperatura de fundo () 58 55

Temperatura entrada pumparound (C) 53 51
Temperatura saida pumparound (T) 42 42
Vazéo de carga (kg/h) 42155 39523
Produto de topo (kg/h) 24765 18214
Vaz&o nafta Instabilizada (m®d) 3599 3337
Produto de fundo (m®d) 5880 5468
Absorvedora Secundaria
Temperatura da carga (C) 51 50
Temperatura de topo (T) 51 42
Temperatura de fundo () 54 53
Temperatura do 6leo pobre (T) 36 36
Press&o topo (kgflcm”man) 16,5 16,5
Vazéo de carga (kg/h) 24765 18214
Produto de topo (kg/h) 15242 15153
Produto de fundo (m®d) 1074 1075
Vazéo de 6leo pobre (m%d) 944 947
Desbutanizadora
Temperatura de carga () 130 140
Temperatura de topo () 57 59
Temperatura de fundo (C) 178 178
Temperatura de reciclo de nafta craqueada () 40 40
Press&o de topo (kgf/lcm®man) 10,8 10,8
Vaz&o de carga (m*/d) 7618 7533
Vazéo de GLP (m*/d) 1575 1528
Vazéo de Nafta Craqueada para tratamento (m®/d) 4366 4362
Propriedades Especiais

Ponto Final de Ebulicdo da Nafta Craqueada na ASTM D-86 (C) 208 211
Perda de C3+ no Gas Combustivel 2,51 2,53
Intemperismo do GLP () 0,5 -0,9
Pressé&o de Vapor REID da Nafta Craqueada (kgf/lcm2) 0,58 0,64

Logo, uma segunda simulacéo foi criada onde a carga da fracionadora passou a ser
aguela obtida no capitulo 3 e objeto deste estudo. O fato mais relevante na concepcao
desta simulacéo foi que todas as condicbes operacionais, isto é, temperaturas, vazdes e
perfil de pressdo foram mantidas as mesmas do dia 04/02/2010, exceto a temperatura de
topo da torre fracionadora que passou de 129°C para 126°C para enquadramento do
ponto final da nafta abaixo de 220°C. Com esta estratégia foi possivel identificar quais
seriam 0s primeiros problemas que a unidade enfrentaria com a mudanca da carga. Esta
simulagéo foi denominada como simulacgdo_tese.

Na tabela 22, foi apresentada uma comparacao com os dados obtidos nas simulagdes

para o dia 04/02/2010 com a simulagéo substituida pelo novo perfil de rendimentos.

55




Tabela 22 — Comparacéo Entre as Simula¢des do Dia 04/02/2010 e a Simulacdo com o Novo Perfil de
Rendimentos

Secdes de Fracionamento e Recuperacgdo de Gases

Equipamento Unidade ;?gfgg%gfo Simulacéo_tese Dife(l(’)z;](;a
Fracionadora principal - Maiores vazbes de vapor@ TeP
Refluxo Circulante de Topo m¥h 94340 112468 19,22%
Fracionamento Nafta x LCO m¥h 101350 123917 22,27%
Fracionamento LCO x HCO m¥h 93431 116642 24,84%
Refluxo Circulante de HCO m3h 91455 113972 24,62%
Fracionamento HCO x OD m3h 96404 120160 24,64%
Refluxo Circulante de Borra m3h 121779 149532 22,79%
Compostos C3/C4 na Carga
Propeno % peso 3,4 8,0 133,07%
Compostos C3 % peso 4,6 9,6 107,97%
Compostos C4 % peso 7,7 11,3 46,76%
C3+C4 % peso 12,3 20,9 69,63%
Compostos C4- % peso 16,7 27,4 64,30%
Compressor de Gases
Vazé&o de succéo do 1° estagio m3h 39738,7 56716,1 42,72%
Vazéo de sucgéo do 1° estagio kag/h 86941 120987 39,16%
Vazéo de succgéo do 2° estagio m¥h 11701,7 14824,0 26,68%
Vazéo de sucgdo do 2° estagio kg/h 79922 98061 22,70%
Peso molecular da corrente de sucgéo do 1° estagio kg/kmol 41,51 40,51 -2,41%
Peso molecular da corrente de sucgéo do 2° estagio kg/kmol 39,21 38,12 -2,79%
C3 na sucgéo do 1° estagio % peso 14,86 22,33 50,25%
C4 na sucgéo do 1° estagio % peso 22,63 25,01 10,51%
C4- na succdo do 1° estagio % peso 52,66 62,96 19,56%
C3 na sucgéo do 2° estagio % peso 23,71 26,76 12,86%
C4 na sucgéo do 2° estagio % peso 25,97 28,25 8,77%
C4- na succao do 2° estagio % peso 67,40 74,16 10,02%
Condensadores - Carga Térmica
Condensador de Topo da Fracionadora Gcal/h 26,31 25,50 -3,05%
Condensador Interestagio Gcal/h 5,34 7,02 31,31%
Condensadores de Alta Pressdo Gcal/h 8,26 9,38 13,46%
Vaso de alta
Vazéo de vapor - Carga da Abs. Priméria m¥h 1907,5 2626,4 37,69%
Vazéo de liquido - Carga da Retificadora m%h @ 20°C 351,4 350,4 -0,27%
Retificadora
Vazéo de vapor no topo m%h 604,8 704,2 16,45%
Maior vazao de vapor nos pratos m%h 2065,8 2279,8 10,36%
Carga Térmica do Refervedor Intermediario Gcal/h 0,4 0,4 0,00%
Carga Térmica do Refervedor Gcal/h 10,4 10,4 0,32%
Absorvedora Priméria
Vaz&o de nafta instabilizada m¥h @ 20°C 139,0 119,5 -14,07%
Reciclo de nafta desbutanizada m*h @ 20°C 44,9 44,9 0,00%
Vazdo liquida de carga m’h @ 20°C 183,9 164,3 -10,64%
Perda de C3+ no topo % peso 18,31 29,53 61,23%
Perda de C3+ no topo % mol 6,55 11,23 71,28%
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Carga - liquido kmol/h 1318 1170 -11,24%
Produto de topo - vapor kmol/h 840 1307 55,59%
Razéo L/V no topo kmol/kmol 1,6 0,9 -42,96%
Vazéo de produto no fundo m*h @ 20°C 227,8 214,9 -5,67%
Vazéo de saida do liquido no fundo kmol/h 1870 1790 -4,27%
Vazéo de entrada do vapor no fundo kmol/h 1392 1927 38,44%
Raz&o L/V no fundo kmol/kmol 1,3 0,9 -30,85%
Maior vazédo de vapor no leito superior m%h 1625,4 2420,5 48,92%
Maior vazao de vapor no leito inferior m¥h 1900,0 2662,9 40,15%
Recuperagéo de C3+ % mol 85,4 70,4 -17,55%
Recuperacéo global de C3+ % mol 90,1 88,5 -1,79%
Absorvedora Secundaria
Perda de C3+ no topo % peso 6,35 20,81 227,87%
Perda de C3+ no topo % mol 2,53 10,12 299,54%
Carga liquida - 6leo pobre kmol/h 200 206 3,03%
Produto de topo - Gas combustivel kmol/h 780 1227 57,44%
Raz&o L/V no topo kmol/kmol 0,26 0,17 -34,56%
Produto de fundo - éleo rico kmol/h 260 286 9,75%
Produto de fundo - vapor kmol/h 840 1307 55,59%
Raz&o L/V no fundo kmol/kmol 0,31 0,22 -29,46%
Maior vazao de vapor nos pratos m¥h 1252,4 1977,0 57,86%
Recuperagéo de C3+ 64,2 30,9 -51,87%
Recuperacéo global de C3+ 9,9 11,5 16,32%
Desbutanizadora
Carga Térmica nos Condensadores de Topo da Desbutanizadora Gcall/h 9,53 9,67 1,47%
Carga Térmica nos Refervedores Gcal/h 10,12 9,03 -10,76%
Maior vazao de vapor nos pratos m%h 5052,8 4624,8 -8,47%
PVR nafta Kgf/cm?2 0,64 0,65 -
Intemperismo do GLP °C -0,93 -1,34
PFE da nafta °C 211 219

O célculo da recuperacdo de Cs3" nas absorvedoras primaria e secundaria é feita

através da razdo entre a diferenca da vazdo molar dos compostos de Cs" presentes na
carga vaporizada e na corrente de topo de cada torre, pela vazdo molar dos compostos
de C3' presentes na corrente de topo de cada torre.

Ja o célculo da recuperacéo global de C3* nas absorvedoras é feita através da razdo
entre a diferenca da vazdo molar dos compostos de Cs* presentes na carga vaporizada e
na corrente de topo de cada torre, pela diferenca entre a vazao molar dos compostos de
Cs" presentes na carga vaporizada para a absorvedora primaria e a corrente de gas
combustivel, produto de topo da absorvedora secundaria.

Na Tabela 22 sao feitas comparacbes realizadas entre algumas variaveis,

composicdes de correntes e internos de equipamentos simulados na unidade. Na ultima
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coluna da tabela também sdo apresentados os diferenciais entre os valores de cada
simulagéo.

No inicio da Tabela 22 é feita uma comparagéo entre as maiores vazdes internas de
vapor, para cada secao da fracionadora principal, e o que se verifica € um aumento nas
vazobes internas na ordem de 20% em volume devido a mudanca da carga.

Conforme ja mencionado, o novo rendimento de propeno na carga é duas vezes maior
em relagcdo ao praticado no dia 04/02/2010. Mas nao apenas O propeno teve um
crescimento expressivo como também os compostos com 2 e 4 atomos de carbono. Este
fato esta refletido no aumento da vazéo volumétrica na suc¢do do compressor de gases e
na diminui¢cao do peso molecular desta corrente.

Em relacdo a carga térmica dos condensadores de topo houve uma pequena
diminuicdo deste valor em relacdo ao novo perfil porque a temperatura de topo da
fracionadora esta menor, desta forma, o DTML, logarithmic mean temperature difference,
em relacdo ao dia 04/02/2010 caiu.

J& em relagdo a carga térmica dos condensadores de interestdgio e de alta presséao,
estes valores aumentaram consideravelmente (31 e 13%) em relacdo ao praticado no dia
04/02/2010, também devido ao aumento da vazao volumétrica na succdo do primeiro e
segundo estagio do compressor de gases (43 e 27%, respectivamente). Vale ressaltar
que a especificacdo destes permutadores foi a temperatura de saida para o fluido quente
obtida no dia 04/02/2010. Outro fator esperado foi o aumento das vazfes de vapor que
alimentam as torres absorvedoras primaria e secundaria (38 e 56%), evidenciando o
aumento da vazao de gas combustivel (57%) ocasionado principalmente pelo aumento da
perda dos compostos de C3* em aproximadamente 300%.

Resumidamente, dois fatores foram criticos para a unidade com a mudanca do perfil
de rendimentos da carga, uma delas foi 0 aumento da vazéo volumétrica que alimenta o
compressor de gases, e a outra, 0 aumento em aproximadamente 4 vezes a perda molar
de compostos C3* no topo da absorvedora secundaria (ver Tabela 20).

Logo, devido ao aumento da vazao volumétrica para o compressor de gases uma
avaliacdo mais rigorosa foi realizada no equipamento e sera apresentada no item 5.2, ja
em relacdo ao aumento da perda de C3" no gas combustivel, a mesma evidencia que uma
carga mais rica em propeno ocasionaria em perdas deste produto no gas combustivel
caso nenhuma modificagdo operacional ou de projeto fosse realizada na unidade em
estudo.

Ndo houve com esta simulagdo a intencdo de verificar a capacidade dos

equipamentos da unidade, j& que, as condi¢des resultantes estdo bastante diferentes das
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tipicamente aplicadas. O objetivo foi de apenas identificar os possiveis gargalos que

poderiam surgir na unidade com a mudanca do perfil de rendimentos.

51. SUGESTOES DE MUDANGCAS OPERACIONAIS PARA ADEQUACAO DA
UNIDADE AO NOVO PERFIL DE RENDIMENTOS

A partir deste ponto algumas simulagdes foram realizadas com o intuito de estabilizar
a unidade ou pelo menos situar a mesma em um patamar factivel de operacao, reduzindo
a vazao que alimenta o compressor e a perda de C3" a valores aceitaveis, minimizando
desta forma, mudancas no projeto dos equipamentos. A grande maioria das unidades de
FCC é projetada para uma perda aproximadamente 3,0 % molar e, em média, a corrente
de C3" apresenta de 50 a 70% molar de propeno. Pode-se considerar também que 94 %
em massa do propeno contido no GLP sera recuperado como produto final.

As simulagbes subsequentes foram realizadas em etapas, onde cada uma trouxe uma
mudanca significativa a unidade. Seguindo esta estratégia, foi possivel investigar quais
mudancas operacionais seriam as mais efetivas para a estabilizacdo da unidade. A
primeira simulacéo (simulacdo_1) sugerida, teve como objetivo 0 aumento da vazéo do
Oleo de absorcao enviado para a torre absorvedora primaria.

Devido ao sobrecraqueamento da nafta pela presenca de 4 % em peso de ZSM-5 no
inventario catalitico, que atua craqueando compostos na faixa da nafta, principalmente
olefinas, em olefinas menores, a producao de nafta instabilizada oriunda do vaso de topo
da fracionadora foi reduzida em 14% em relacéo ao dia 04/02/2010. Para compensar esta
diminuicdo, a vazdo de reciclo de nafta estabilizada deve ser aumentada na mesma
proporcdo em que a nafta instabilizada foi reduzida ou até o limite de capacidade da
bomba de reciclo. Neste caso, a diferenca a ser acrescida era maior que a capacidade
maxima do equipamento e a nova vazao de reciclo passou a ser de 60,3 m3h @ 15,6°C
ou62m3¥h @ T e P (ver apéndice D, folha de dados original da bomba de reciclo).

A simulacdo_1 visou apenas a reducao da perda de compostos com mais de 3 &tomos
de carbono no gas combustivel, ja que pouca ou nenhuma influéncia 0 aumento deste
reciclo causa na reducéo da vazao volumétrica do compressor. Com o aumento do reciclo
foi possivel melhorar a relagédo L/V na torre absorvedora primaria e com isto melhorar a
absorcao.

Foram realizadas nesta simulacédo duas modificacées no sentido de reduzir o envio de
compostos C, para a desbutanizadora e auxiliar na condensacéo total no topo da torre.

Primeiramente, a especificagdo para convergéncia passou a ser a concentracado de
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compostos C, no fundo da torre, e uma segunda alteracéo foi a reducdo da temperatura
do condensador de topo para 38°C aumentando o grau de subresfriamento. Vale ressaltar
também que as cargas térmicas dos refervedores, de fundo e intermediario, da
retificadora foram redistribuidos respeitando as cargas térmicas de projeto de cada um
destes equipamentos. A Tabela 23 apresenta os principais resultados obtidos com esta

simulagéo.

Tabela 23 — Principais Resultados da simulacéo_1.

Secdes de Fracionamento e Recuperacgdo de Gases
Equipamento Unidade Simulacédo_1
Fracionadora principal - Maiores vazdes de vapor@ TeP
Refluxo Circulante de Topo m¥h 112448
Fracionamento Nafta x LCO m¥h 123901
Refluxo Circulante de HCO m3h 113973
Fracionamento HCO x OD m¥h 120161
Refluxo Circulante de Borra m3h 149533
Compressor de Gases
Vazé&o de succéo do 1° estagio m¥h 56691,2
Vazédo de sucgéo do 1° estagio kg/h 120939
Vazdo de sucgéo do 2° estagio m%h 14815,8
Vazéo de succgao do 2° estagio kag/h 98003
Peso molecular da corrente de sucgéo do 1° estagio kg/kmol 40,51
Peso molecular da corrente de sucgéo do 2° estagio kg/kmol 38,12
C3 na sucgéo do 1° estagio % peso 22,26
C4 na sucgéo do 1° estagio % peso 25,04
C4- na succao do 1° estagio % peso 62,93
C3 na sucgéo do 2° estagio % peso 26,67
C4 na sucgéo do 2° estagio % peso 28,28
C4- na succdo do 2° estagio % peso 74,12
Condensadores - Carga Térmica
Condensador de Topo da Fracionadora Geal/h 25,50
Condensador Interestagio Gcal/h 7,01
Condensadores de Alta Pressdo Gcall/h 9,56
Vaso de alta
Vazdo de vapor - Carga da Abs. Priméria m%h 2667,7
Vazéao de liquido - Carga da Retificadora m%h @ 20°C 372,9
Retificadora
Vazéo de vapor no topo m¥h 785,2
Maior vazao de vapor nos pratos m%h 2118,2
Carga Térmica no Refervedor Intermediario Gcal/h 3,5
Carga Térmica no Refervedor Gcal/h 8,3
Absorvedora Priméria
Vazéo de nafta instabilizada m*/h @ 20°C 119,4
Reciclo de nafta desbutanizada m¥%h @ 20°C 60,7
Vazdo liquida de carga m%h @ 20°C 180,1
Perda de C3+ no topo % peso 27,44
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Perda de C3+ no topo % mol 12,34

Carga - liquido kmol/h 1289
Produto de topo - vapor kmol/h 1289
Razéo L/V no topo kmol/kmol 1,0
Vazé&o de produto no fundo m%h @ 20°C 234,5
Vazéo de saida do liquido no fundo kmol/h 1958
Vazé&o de entrada do vapor no fundo kmol/h 1958
Raz&o L/V no fundo kmol/kmol 1,0
Maior vazao de vapor no leito superior m¥%h 2427,1
Maior vazao de vapor no leito inferior m%h 2703,0
Recuperagédo de C3+ 74,1
Recuperacéo global de C3+ 89,4
Absorvedora Secundaria
Perda de C3+ no topo % p 18,36
Perda de C3+ no topo % mol 8,71
Carga liquida - 6leo pobre kmol/h 206
Produto de topo - Gas combustivel kmol/h 1210
Raz&o L/V no topo kmol/kmol 0,17
Produto de fundo - dleo rico kmol/h 285
Produto de fundo - vapor kmol/h 1289
Raz&o L/V no fundo kmol/kmol 0,22
Maior vazao de vapor nos pratos m¥h 1947
Recuperagédo de C3+ 33,74
Recuperacéo global de C3+ 10,6
Desbutanizadora

Carga Térmica nos Condensadores de Topo da Desbutanizadora Gcal/h 10,00
Carga Térmica dos Refervedores Gcal/h 9,11
Maior vazdo de vapor nos pratos m%h 4734,9
PVR nafta kgficm2 0,66
Intemperismo GLP °C -0,84
PFE nafta °C 219
Propeno no GLP ton/h 19,4
Propeno produto ton/h 18,3

A principal modificacdo ocasionada pelo aumento da vaz&o da nafta de reciclo foi a
melhora da recuperacdo de Cs" na absorvedora primaria e a reducéo da perda de C3* no
gas combustivel de 10,12 para 8,71 % molar em relacdo a saida da simulacdo_tese, o
que permitiu reduzir a perda de C3* no gas combustivel em relagéo ao dia 04/02/2010 de
300 para 223% do valor praticado.

Como as condi¢des de perdas de C3* no gas combustivel ainda estdo muito além dos
valores tipicos praticados na unidade, ainda ndo houve neste caso de simulacdo, a
verificacdo de qualquer equipamento da unidade.

Uma segunda mudanca operacional sugerida neste estudo (simulagdo_2), foi a

reducdo da temperatura de operacdo de saida, do lado do processo, dos condensadores
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de topo, interestagio, de alta pressdao e do resfriador intermediario (pumparound) da
absorvedora primaria, para 38°C. Estas modificacbes visam tanto a reducdo da vazédo
volumétrica dos gases que alimentam o compressor como da perda de Cs*. A Figura 14

ilustra as modificagdes sugeridas na simulacdo_1 e simulacdo_2.

Cond(s). de Topo da
Fraci ra

Cond(s). do
Inte agio

Ads Cond(s). de Alta

Pumparound da Pressio
Abs. Primari
Frac.
Princ. Gas Combustivel @
3 Ahsor|

; v. 1753
g AR Absor |

1

Retific| I
‘adora

AA

Deshuyl GLP

AR

e

Bomba de Reciclo de
Nafta Cragqueada

[Nafta
Cragueada

>

Figura 14 — ModificacGes Propostas pelas simulacdo_1 e simulacéo_2.

Vale lembrar que durante a operacdo da unidade no dia 04/02/2010, que o0s
permutadores mencionados acima estavam apresentando uma temperatura superior a
38T, cabendo uma andlise junto a Refinaria para id entificar porque os permutadores nao
atingem a temperatura de projeto. Algumas indicacdes seriam a falta de &gua de
resfriamento, valvulas bloqueadas no circuito, sujeira do lado da agua, falta de area dos
permutadores para o servico e permutadores fora de operacdo para limpeza. Todas as
andlises realizadas para os permutadores foram executadas pelo programa HTRI
Xchanger Suite versdo 6.0, programa proprietario do Heat Transfer Research Inc., e os
resultados seréo apresentados a frente.

No caso especifico dos aftercoolers os mesmos foram projetados para uma
temperatura de saida para o fluido quente de 41°C. Apesar de ter sido considerado 38°C
na simulagdo_2, estes equipamentos vao necessitar de modificacdes no projeto para
conseguirem atingir esta temperatura. Vale destacar que as modificacOes realizadas na

simulacdo_1, isto é, aumento da vazao de reciclo de nafta craqueada até a capacidade da
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bomba, foi mantida nesta simulacédo. A Tabela 24 apresenta os principais resultados da

simulagéo_2.

Tabela 24 — Principais Resultados da Simulac&o_2

Secdes de Fracionamento e Recuperacgdo de Gases

Equipamento Unidade Simulacéo_2
Fracionadora principal - Maiores vazdes de vapor @ TeP
Refluxo Circulante de Topo m3h 112347
Fracionamento Nafta x LCO m¥h 123827
Refluxo Circulante de HCO m3h 113978
Fracionamento HCO x OD m3h 120167
Refluxo Circulante de Borra m3h 149538
Compressor de Gases
Vazé&o de succéo do 1° estagio m¥h 52308,8
Vazao de sucgédo do 1° estagio kg/h 111825
Vazao de sucgédo do 2° estagio m%h 14449,7
Vazéo de sucgao do 2° estagio kag/h 95598
Peso molecular da corrente de sucgéo do 1° estagio kg/kmol 39,70
Peso molecular da corrente de sucgéo do 2° estagio kg/kmol 37,75
C3 na sucgéo do 1° estagio % peso 23,70
C4 na sucgéo do 1° estagio % peso 26,35
C4- na sucgéo do 1° estagio % peso 66,96
C3 na sucgéo do 2° estagio % peso 27,08
C4 na sucgéo do 2° estagio % peso 28,70
C4- na succgédo do 2° estagio % peso 75,44
Condensadores - Carga Térmica
Condensador de Topo da Fracionadora Geal/h 27,61
Condensador Interestagio Gcal/h 5,47
Condensadores de Alta Pressédo Gcal/h 10,38
Vaso de alta
Vazao de vapor - Carga da Abs. Primaria m%h 25425
Vazao de liquido - Carga da Retificadora m%h @ 20°C 384,4
Retificadora
Vazé&o de vapor no topo m¥h 900,0
Maior vazao de vapor nos pratos m%h 2400,6
Carga Térmica no Refervedor Intermediario Gcal/h 4,5
Carga Térmica no Refervedor Gcal/h 8,3
Absorvedora Priméria
Vazéao de nafta instabilizada m*/h @ 20°C 129,8
Reciclo de nafta desbutanizada m¥%h @ 20°C 60,7
Vazao liquida de carga m%h @ 20°C 190,5
Perda de C3+ no topo % peso 21,75
Perda de C3+ no topo % mol 9,03
Carga - liquido kmol/h 1380
Produto de topo - vapor kmol/h 1240
Razéo L/V no topo kmol/kmol 11
Vazéo de produto no fundo m*/h @ 20°C 243,9
Vazéo de saida do liquido no fundo kmol/h 2047
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Vaz&o de entrada do vapor no fundo kmol/h 1907

Razéo L/V no fundo kmol/kmol 11
Maior vazao de vapor no leito superior m%h 2305,5
Maior vazao de vapor no leito inferior m¥h 2592,5
Recuperagéo de C3+ 78,7
Recuperacgéo global de C3+ 90,1
Absorvedora Secundaria
Perda de C3+ no topo % peso 12,77
Perda de C3+ no topo % mol 571
Carga liquida - 6leo pobre kmol/h 206
Produto de topo - Gas combustivel kmol/h 1168
Raz&o L/V no topo kmol/kmol 0,18
Produto de fundo - 6leo rico kmol/h 277
Produto de fundo - vapor kmol/h 1240
Razéo L/V no fundo kmol/kmol 0,22
Maior vazao de vapor nos pratos m¥h 1846
Recuperagéo de C3+ 40,46
Recuperagéo global de C3+ 9,9
Desbutanizadora

Carga Térmica nos Condensadores de Topo da Desbutanizadora Gcal/h 9,81
Carga Térmica dos Refervedores Gcal/h 9,08
Maior vazao de vapor nos pratos m%h 4637,8
PVR nafta kgflcm? 0,66
Intemperismo GLP °C 0,37
PFE nafta °C 219,13
Propeno no GLP ton/h 20,7
Propeno produto ton/h 19,5

A reducdo da temperatura de saida do fluido quente para os permutadores
mencionados apresenta um grande ganho para a operacdo do processo na condi¢ao
visando a maximizacao de propeno. Somente com a reducdo da temperatura para 38°C a
perda de Cs3" no gas combustivel foi reduzida de 10,12 (simulacio_tese) para 5,71%
molar (simulagdo_2). Com isso, foi avaliado o desempenho dos permutadores que tiveram

suas condicdes de operacao modificada em relacéo ao dia 04/02/2010.
5.1.1. Avaliagao dos Permutadores
A seguir esta apresentada a avaliacao realizada no HTRI 6.0 para os condensadores

de topo da fracionadora, condensadores de interestagio, condensadores de alta pressao e

do permutador intermediério da torre absorvedora primaria:

1) Condensadores de Topo da Fracionadora: sdo 8 permutadores, onde no

arranjo sdao 4 em paralelo e 2 em série (P-01 A..H). Recentemente a
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refinaria instalou mais um permutador do tipo Compabloc, trocadores de
calor a placas, (P-01l) paralelamente ao sistema existente de permutadores.
N&o foi possivel avaliar o desempenho do permutador de placas e foi
considerado, a partir de informacfes da folha de dados de processo deste
equipamento, que aproximadamente 1/3 da vazéo total do sistema de topo
passa por este equipamento. Atualmente, ndo existe qualquer medi¢do no
campo que possa indicar quanto de vazao passa pelos permutadores de
placa. As avaliacbes foram realizadas tanto para a simulacdo que
representa o dia 04/02/2010 como para as condi¢cdes sugeridas pela
simulacdo_2. Um resumo dos resultados estd apresentado na Tabela 25 e
as saidas do programa HTRI encontram-se no Apéndice E. Conforme
resultado, seria necessario uma maior vazao de agua de resfriamento para
que fosse possivel abaixar a temperatura do fluido quente de 45°C para
38°C,

aproximadamente 18%, assim como, a carga térmica dos permutadores

este aumento de acordo com a simulagdo 2 seria de

casco-tubo aumentou nesta mesma proporcgao.

Tabela 25 — Avaliacdo dos Condensadores de Topo

FO dio Permutador balango 040210 tese simulagio_2

Pl &.H F-0l F- A H[HTRI F-011 [FETROx] F-0 A HHTRI

Carga Térmica [Gealth)

1.4 a1 185 ar 19,3 3.1

U [kealim® hoC)

2ETE ) 2473

P-01 1 [PETRO)

Vazio total - Fuido quente [kath)

157633

54660

141310

]

153744

TEI04

Temp. EMT!SAI - Fluido quente

134038

140036

129045

126038

Temp. EMT!SAI - Fluida frio

30045

23145

30045

30045

Vazio de Sgua de reskriamenta [kath]

1093592

52100

1241340 |

Braa24

1236640 |

EDEE12

2)

Condensadores do Interestagio: sdo 4 permutadores, onde no arranjo séo 2

em paralelo e 2 em série (P-12 A..D). Recentemente a refinaria instalou um
permutador do tipo Compabloc (P-12E) paralelamente ao sistema existente
de permutadores. Nao foi possivel avaliar o desempenho do permutador de
placas e foi considerado, a partir de informacbes da folha de dados de
processo deste equipamento, que metade da vazéo total do sistema passa
pelo equipamento. As avaliacfes foram realizadas tanto para a simulacéo
que representa o dia 04/02/2010 como para as condi¢cdes sugeridas pela
simulagdo_2. Conforme Tabela 26, os condensadores do Interestagio
apresentam folgas em relacdo ao projeto original. Este fato reflete que pode
estar havendo na unidade uma possivel falta de agua de resfriamento para

estes equipamentos, jA que durante a operacdo do dia 04/02/2010, a
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temperatura de saida do fluido quente foi de 41°C, e de acordo com o HTRI,
a temperatura poderia chegar a 38 °C com folga. As saidas do programa
HTRI encontram-se no Apéndice F.

Tabela 26 — Avaliacdo dos Condensadores de Interestagio

Projeto

balango 040210 tese

simulagio 2

F-124.0

P-12E

Fiz A0 [HTRI)

P-12E [PETROX]

Fiz A0 [HTFRI)

F-12E [PETROX]

Carga Térmica [Gealth)

ES

1E

22

2.7

249

2,7

U [kealim.haC)

FTA

2452

2806

Wazdo total - fluido quente [kath]

13745

53975

47633

GOOFE

Temp. EMNT{5AI - Fluido quente

T

0838

g4

g

Temp. EMT#SAI - Fluido Fric

30045

23045

30045

30045

Wazlo de dgua de resfriamento [kgth)

433763

280238

18773

173454

191622

1a2ad42

3) Condensadores de Alta Presséo: sdo 2 permutadores, onde no arranjo sao 2

em série (P-13 A/B). Recentemente a refinaria instalou um permutador do
(P-13C)

permutadores. Nao foi possivel avaliar o desempenho do permutador de

tipo Compabloc paralelamente ao sistema existente de
placas, foi considerado, a partir de informacfes da folha de dados deste
equipamento, que metade da vazdo total do sistema passa pelo
equipamento. As avaliagcdes foram realizadas tanto para a simulacdo que
representa o dia 04/02/2010 como para as condi¢cdes sugeridas pela
simulacdo_2. Apesar destes equipamentos, de acordo com o HTRI, terem
apresentado uma folga de area durante a operac¢do do dia 04/02/2010, os
permutadores ndo foram capazes de resfriar o fluido quente para 38°C pelas
condicbes sugeridas na simulacdo 2, chegando a apenas 41°C.
Evidenciando a necessidade de alteragbes no projeto para obtencao deste
valor ou a inser¢do de um novo equipamento. Um resumo dos resultados
esta apresentado na Tabela 27 e as saidas do programa HTRI encontram-

se no Apéndice G.

Tabela 27 — Avaliacéo dos Condensadores de Alta Pressdo

Frojeta

balanga 040210 _tese

simulagio_2

P13A.0

P-13E

P13 A0 [HTR]

P-13E [PETROX)

F-13 A0 [HTFRI)

P-13E [PETRO)

Carga Térmica [Gealth)

F:

a1

4.2

41

43

5.2

U [kealim™hC)

E22h

6T

3819

W azio total - Fluido quente [kgth)

230050

230054

143903

1E029%

Temp. EMTISAI - Fluido quente

TN

20445

TEM

Temp. ERMTHSAL - Fluido fric

30445

20445

30045

Vazio de dqua de reskriamento [kath)

515456 [

542000

283367 [ 27017

228178

[ F4ETH]

4) Permutador do Pumparound da Absorvedora Primaria: um unico permutador

realiza o servico no pumparound da torre Absorvedora Primaria (P-30). As
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avaliacbes foram realizadas tanto para a simulacdo que representa o dia
04/02/2010 como para as condi¢des sugeridas pela simulacdo_2. Conforme
Tabela 28, ndo seria possivel resfriar o fluido quente até 38°C pelas
condicbes propostas na simulacdo_2. Evidenciando a necessidade de
alteracdes no projeto para obtencdo deste valor ou a insercdo de um novo

equipamento. As saidas do programa HTRI encontram-se no Apéndice H.

Tabela 28 — Avaliagéo do Permutador Intermediario da Absorvedora Primaria

Frojeto | balango 040210 tese | simulagio 2

F-31
Carga Térmica [Giealth) 0,81 0,70 092
U [kealfm®.haC) E02,8 E8%8,2 715,49
% azao total - fluido quente [kath] 7330 1434639 158261
Temp. EMTISAI - Fluido quente 49038 Ail42 43038
Temp. ENTISAIL - Fluidia Fric 003
% azao de dgua de resfriamento [kath] TiTE3 | 28131 | 114734

De acordo com as avaliagcbes dos permutadores, apenas 0s condensadores de
interestagio estariam aptos para resfriar o fluido quente de processo para 38 °C. De
acordo com o estudo econbmico, que sera apresentado no capitulo 6, serdo considerados
novos permutadores casco-tubo em paralelo aos condensadores de alta pressdo e com o
mesmo projeto dos originais.

No caso dos condensadores de topo da fracionadora principal o estudo econémico ira
considerar a instalacdo de um condensador a ar para operar em Se€rie com 0S
permutadores originais. A instalacdo de um condensador a ar no sistema de topo da
fracionadora principal € sempre uma boa op¢&o por proporcionar baixa perda de carga e
nao necessitar de agua de resfriamento ja que atualmente a grande maioria das refinarias
nao tem disponibilidade desta utilidade. Sera aproveitado o projeto de um condensador a
ar dimensionado recentemente para esta mesma unidade, ver Apéndice T.

No caso do permutador do pumparound da absorvedora primaria sera considerado a

substituicdo do equipamento original.
5.2. AVALIACAO DO COMPRESSOR DE GASES
A unidade de FCC em estudo tem um compressor de gases centrifugo com dois

estagios de compressao onde o acionador € uma turbina a vapor, o mesmo foi avaliado

com base nos dados da RM (Material Requisition) das maquinas e informacdes de testes
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de performance. A simulacéo utilizada para a avaliacao foi a simulacédo_2 referenciada na
primeira parte deste trabalho.

As curvas de head termodindmico e rendimento termodinamico contra vazao
volumétrica aspirada para os compressores centrifugos podem ser apresentadas em base

adiabatica ou politropica. A primeira tem como vantagem o fato do head adiabatico (Hk)

ser funcdo exclusivamente das caracteristicas do servico de compresséao, o que facilita os

calculos. Por outro lado, o uso de head politropico (HP) e preferido pelos fabricantes

principalmente porque as operagOes realizadas sdo mais precisas. Como estao

disponiveis somente informacdes das eficiéncias adiabaticas (k) estas foram as
informacdes utilizadas.

As avaliagbes foram baseadas nas informacdes da RM, nas curvas caracteristicas
originais do 1° e 2° estagios, nos desvios de head e eficiéncia obtidos em testes de
desempenho deste equipamento na unidade. Sobre as curvas de head adiabatico e
eficiéncia adiabatica serdo consideradas, para cada estagio, uma perda relativa de head e
uma perda relativa de eficiéncia de modo a nos aproximarmos da condi¢cdo atual da
maquina.

No entanto, algumas simplificacbes precisaram ser feitas devido auséncia de
informacOes sobre a performance do equipamento em diferentes vazdes e rotacoes.
Outra limitacdo € que os dados de eficiéncia da maquina sdo para 100% da rotacéo,
neste caso, foram considerados em qualquer rotacdo a mesma eficiéncia, ou seja, foi
considerada a eficiéncia sendo funcdo somente da vazdo. Durante a execucao de um
projeto basico é recomendavel que seja solicitado ao fabricante as curvas de eficiéncia

em diferentes rotagoes.

Avaliacdo do Primeiro Estagio do Compressor de Gases:

1) Dados da Simulacéao_2:
Presséo de descarga do 1° estagio = 4,97 kgf/cm2.abs

Vazao de succao do 1° estagio = 52310 md/h
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Figura 15 — Curvas do Head Adiabatico e Eficiéncia Adiabatica para o Primeiro Estagio do Compressor de
Gases. Curvas Originais Obtidas na RM da Maquina.

2) Pela Figura 15 foram obtidos os seguintes valores para 100% da rotacao:

H, =101010° mkgf / kg
n.=08

3) De acordo com testes de performance realizados para o primeiro estagio do
compressor de gases, foram registrados alguns desvios nos valores do head e de
eficiéncia em relagdo as curvas apresentadas na RM, estas informacdes estdo

apresentadas na Tabela 29:

Tabela 29 — Valores de Testes de Performance para o 1° Estagio do Compressor

| Data hora Horas de operagéio: Desvio Head(%): Desvio Eficiéncia(%): Eficiéncia(%):
17-058-2001 10:00:00 0 3.2 5.9 76,4
30-08-2001 03:40:00 311.0 ] -6.2 76.7
05-08-2001 07:00:00 4530 99 7.3 75.3
12-03-2001 03:30:00 623.0 129 7.0 5.4
14-03-2001 10:00:00 672.0 -13.6 7.7 74.4
23-03-2004 10:30:00 227760 143 9.0 8
11-05-2004 10:00:00 23952.0 11.8 -8.3 7.1
14-02-2005 14:00:00 30652.0 13.3 8.7 74.3
23-11-2006 06:40:00 46316.0 1.1
29-11-2006 11:40:00 46321.0 12,7 7.6 .8
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Para os desvios, foi considerada uma média dos valores obtidos entre os anos de
2004 a 2006:

Desvio do Head = - 13,02%

Desvio da Eficiéncia = - 8,55%

H,=H, —H, [013=8787mlkgf / kg

Mcorrigiso =Tk — 11 L008=0,736

Existe uma relacdo aproximada entre nk e np, definidas no Chemical Process
Equipment, Selection and Design, equacdo 7.19, Revised second edition, (James R.
Couper, W. Roy Penney, James R. Fair, Stanley M. Walas), e que pode ser aplicada para
0 célculo da eficiéncia adiabatica:

r(k—l)/k _

i ZrU‘T"”"—l; para 7,=0,736 = 1n,=0,757
Onde
R s 20-
r =5 razéo de compressao;
1

C . L.
k= E”; expoente da evolucao isentrépica;

v

C,; calor especifico a pressao constante;

C, ; calor especifico a volume constante.

4) Célculo da Poténcia e Head pelo Petrox:

Uma nova simulacgéo foi criada (simulacdo_2 compressor) para calcular a poténcia e o
head do primeiro estagio do compressor de gases com a eficiéncia obtida no item 3. Uma
opcéo, foi simular o equipamento como um compressor alternativo ja que a eficiéncia
fornecida na entrada do modulo é a eficiéncia adiabatica. Nesta op¢ao o simulador calcula
apenas a poténcia, e o head pode ser calculado a partir deste valor:

W =494646HP [ Como, 1HP =101386812V

1014¢Cv » 75kgf [m/s
1HP 1CV

W =494646 HP x =37617828 mlkgf /s
M =11182678kg/h=3106kg/s
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Hi = W [k OH, = 37617828x 0,736 _ 8914m
M 3106

Onde:
W ; Poténcia;
M : Vazao Massica;

7, ; Eficiéncia Adiabatica.

5) O valor encontrado pelo simulador € bem proximo do que foi obtido pela curva e
considerando os dados do teste de desempenho da maquina para o primeiro estagio do
compressor de gases.

Outra opc¢ao foi simular o equipamento como um compressor centrifugo e utilizar a
eficiéncia politropica calculada anteriormente. Neste caso, a saida do compressor calcula
tanto a poténcia como o head politrGpico que a partir deste valor pode ser calculado o
head adiabatico pela seguinte correlagéo:

He

H, B 1k

Pela saida da nova simulacdo H 6 =913728mkgf /kg = H, =8884mkgf /kg, o valor

calculado também ficou bem préximo do obtido inicialmente.

Avaliacdo do Segundo Estagio do Compressor de Gases:

6) Dados da Simulag&o_2:
Presséo de descarga do 2° estagio = 19,51 kgf/cm2.abs
Vazao de succao do 2° estagio = 14450,0 m3/h
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Figura 16 — Curvas do Head Adiabatico e Eficiéncia Adiabatica para o Segundo Estagio do Compressor de
Gases. Curvas Originais Obtidas na RM da Maquina.

Apenas pela andlise da Figura 16, verifica-se que a vazao volumétrica na entrada do

segundo estagio do compressor de gases esta muito elevada, se aproximando de uma

condicdo conhecida como “stonewall”, condicdo que né&o foi explicitada na RM do

equipamento. Nestas condi¢cdes, 0 compressor teria que operar com uma rotagcdo acima

dos 100%, porém, a eficiéncia no segundo estagio do compressor ainda permaneceria

muito baixa. Para uma melhor visualizacéo, as curvas do head e eficiéncia do compressor

de gases, Figuras 15 e 16, estdo novamente apresentadas no Apéndice |I.

De acordo com testes de performance realizados para o segundo estagio do

compressor de gases, também foram registrados desvios nos valores do Head e de

eficiéncia em relacdo as curvas originais apresentadas na RM. Estas informac¢fes estdo

apresentadas na Tabela 30:
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Tabela 30 — Valores de Testes de Performance para o 2° Estagio do Compressor.

Data hora Horas de operagdo: Desvio Head(%): Desvio Eficiéncia(%): Eficiéncia(%):

(]

17-08-2001 10:00:00 0 165
30-08-2007 09:40:00 .o 21.3
05-09-2007 07:00:00 453.0 191
12-09-2007 09:30:00 6230 16,6
14-09-2007 10:00:00 6720 16,7

731
4.1
74.2
72,8
722

23-03-2004 10:30:00 227760 13.2 7.2
11-05-2004 10:00:00 233520 63 70.8
14-02-2005 14:00:00 306520 201 738

WP ™ T e

23-11-2006 06:40:00 463160 181
259-11-2006 11:40:00 463210 229

76,8
772

it = R =R Y]

Igualmente como foi realizado para os dados do 1° estagio, foi considerada uma média
dos valores obtidos entre os anos de 2004 a 2006:

Desvio do Head = + 16,2%

Desvio da Eficiéncia = - 0,4%

Para contornar esta condicdo de operacdo torna-se necessario reduzir a vazao
volumétrica do segundo estagio do compressor, e medidas como aumentar a pressao de
succdo do primeiro estagio e diminuir a perda de carga no sistema de interestagio
contribuem para esta reducao.

Tipicamente as torres fracionadoras principais de FCC operam com pressdo de topo
entre 1,0 e 1,6 kgf/lcm? man., pressdo que é indiretamente definida pelo setpoint adotado
no controlador de presséo situado na succao do compressor de gases. A perda de carga
no sistema de topo da fracionadora é, em geral, proxima a 0,35 kgf/cm?®. A perda de carga
na torre geralmente esta entre 0,1 e 0,25 kgf/cm? sendo obtidos valores no inicio desta
faixa quando a fracionadora principal utiliza recheios e valores no final da faixa quando a
torre trabalha apenas com pratos e chicanas.

A Linha de Transferéncia tem em geral perda de carga muito baixa, de cerca de 0,5
psi (0,07 kgflcm?), exceto quando ocorre formagéo de coque na mesma, o0 que restringe o
fluxo do efluente do conversor aumentando a perda de carga.

Assim, a perda de carga total entre o vaso separador do FCC e a succdo do
compressor geralmente se encontra entre 0,45 e 0,70 kgf/cm?, tipicamente préximo a 0,55
kgf/cm?. Conforme o perfil de presséo do dia 04/02/2010, apresentado no Apéndice C, a
perda de carga total obtida foi de 1,12 kgf/cm2, bem acima do valor médio.

J& os valores tipicos para a pressdo na succdo do compressor em unidades de FCC
estdo em torno de 0,65 e 1,25 kgf/lcm®man, e o valor obtido para o dia 04/02/2010 foi de
0,43 kgf/cm2 man, bem abaixo dos valores usuais, contribuindo para a elevacdo da vazao
volumétrica com a mudanca do perfil de rendimentos.

Ha alguns anos foram instalados na unidade em estudo, alguns trocadores de calor a

placas. Estes equipamentos foram instalados paralelamente a sistemas de resfriamento
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existentes, onde um destes casos ja mencionado foi o sistema de topo da fracionadora
principal.

O permutador foi instalado com o intuito de suprir a carga térmica necessaria aos
condensadores de topo da fracionadora, porém, este fato contribuiu com o aumento da
perda de carga neste sistema, principalmente, pelo projeto deste equipamento ter
considerado uma perda de carga total admissivel de 0,4 kgf/cmz2 (5,7psi). O valor a ser
considerado deveria ter sido duas vezes menor que o valor apresentado, isto €, 0 mesmo
para os condensadores casco-tubo existentes.

No sistema de interestagio do compressor de gases, a perda de carga encontrada foi
de 0,53 kgf/lcm2 no dia 04/02/2010, porém, neste sistema também foi instalado um
resfriador a placas, onde no projeto, a perda de pressao total admissivel considerada foi
de 0,3 kgf/cm2. Seguindo a mesma consideracado do caso anterior, o valor a ser seguido
deveria ter sido igual ao valor de projeto dos resfriadores casco-tubo originais do
interestagio.

Para fins ilustrativos foi realizado no Petrox um estudo de analise de sensibilidade
(simulacdo_2.1 compressor) para que fosse possivel conhecer qual a influéncia do
aumento da presséo de succao do compressor na reducao das vazdes volumétricas para
este equipamento. Foi considerada para o 1° estagio a eficiéncia politropica calculada no
item anterior (75,7%) e a relacdo de compressao mantida constante (3,56). Nesta
avaliacdo, o valor da perda de carga do interestagio ndo foi alterado. Os valores

encontrados estao representados no grafico da Figura 17.

54000 + - 15000

52000 -,
< T <
£ + 14000 £
o 50000 + L o
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© 48000 + 1 ®
2 2 | —=—Vazéo Vol. suc. 1° est.
2 - 13000 B N
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& &
° °
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Pressdo de sucgdo do 1° estagio (kgf/lcm2abs)

Figura 17 — Grafico com os Resultados da Analise de Sensibilidade entre a Pressdo de Succédo no 1°
Estagio do Compressor de Gases x Vazdes Volumétricas do 1° e 2° Estagios do Compressor
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De acordo com a Figura 16, para a operacdo do segundo estagio do compressor de
gases, vazdes entre 10000 e 12000 m3/h seriam aceitaveis, podendo chegar até 13000
m3/h, mas o ideal seria o quanto mais proximo de 11000m3h devido a eficiéncia mais
elevada. Valores acima de 12000 m3h levariam a uma queda acentuada da mesma. De
acordo com os resultados da analise de sensibilidade uma pressdo na succdo de 1,62
kgf/lcm2abs (0,65 kgf./cm2man), pressdo minima tipica recomendada na sucg¢do do
compressor, corresponderia a uma vazao na succdo do segundo estdgio de 11832 ms3/h.
A pressdo atmosférica considerada para calculos na unidade foi de 0,965 kgf/cmz.

Este aumento na pressdo de succdo do primeiro estagio corresponderia reduzir,
idealmente, a perda de carga a montante do equipamento em 0,22 kgf/cm?, seguindo esta
modificacéo, uma nova avaliacéo do compressor foi realizada

(simulacédo_2.2_compressor):

Avaliacdo do Primeiro Estagio do Compressor de Gases p/ o Novo Perfil de Pressao:

1) Dados da Simulacdo_2.2_compressor:

Presséo de descarga do 1° estagio = 5,77 kgf/cm2.abs

Vazao de succao do 1° estagio = 43910,74 m3/h

Importante ressaltar que foi mantida a relacdo de compressdo obtida no dia
04/02/2010.

2) Pelo grafico da Figura 15 foram obtidos os seguintes valores para 100% da rotacgéo:

H, =104 10> mkgf / kg
n, =078

3) Utilizando os valores dos desvios para o Head e Eficiéncia Politropicas, temos:
H, =H, -H, 013=9048mlkgf / kg

,7kcorrigid0 :,7k _,7k [0108: 0172

4) Utilizando a seguinte correlacdo, obtemos a Eficiéncia Adiabatica:

r(|<—1)/|< _

,7k :m, para ,7k = 0,72 = ”p = 0,742

5) Simulando um compressor centrifugo com as condi¢cfes acima calculadas, obteve-
se 0 seguinte Head Politropico:

H,= 929055m; valor obtido no Petrox
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6) Pela correlacdo a seguir obteve-se o Head Adiabatico, e com isto, foi possivel

comparar com o valor inicialmente obtido na curva do compressor:

i:ﬂ; = H, =9015m
Hp ,7k

Avaliacdo do Segundo Estaqgio do Compressor de Gases p/ o Novo Perfil de Pressao:

7) Dados da Simulacédo_2.2_compressor:

Vazdao de succ¢éo do 2° estdgio = 11831,04 m3/h

8) Pelo grafico da Figura 16 foram obtidos os seguintes valores para 100% da rotacao:
H, = 9610° mikgf / kg
n, =074

9) Utilizando os valores dos desvios para o Head e Eficiéncia Politropicas, temos:
H, =H, +H, [0162=11155m[kgf / kg

,7kcorrigid0 =1 — 1 [0,004= 0,737

10) Utilizando a seguinte correlacédo, obtemos a Eficiéncia Adiabatica:

r(|<—1)/|< _

1, :m; para 17, =0,737 = 177,=0,762

11) Simulando um compressor centrifugo com as condi¢des acima calculadas, obteve-
se 0 seguinte Head Politropico:
H, =9840,47m; valor obtido no Petrox

12) Pela correlacdo a seguir obteve-se o Head Adiabatico, e com isto, foi possivel

comparar com o valor inicialmente obtido na curva do compressor:

Belo. 4, =10174m
Hp ,7k

O valor do head obtido pelo simulador foi menor do que o obtido pela curva,
acrescentado pelo respectivo desvio, indicando que o compressor poderia operar com

rotacdo um pouco abaixo de 100%.
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A avaliacdo realizada do compressor de gases mostrou que para que seja possivel a
alteracdo do perfil de rendimentos dos produtos sem prejudicar o funcionamento do
compressor, ou melhor dizendo, do segundo estagio do compressor, serd necessario
reduzir entre 100 e 200 gf/cm? a perda de carga desde o vaso separador até a succéo do
equipamento.

Uma sugestao inicial seria aumentar a pressdo de succdo do primeiro estagio de
compressor de gases pela reducao da perda de carga existente entre o vaso separador e
a succdo do compressor. Esta reducdo poderia ocorrer pela troca dos internos da
fracionadora, como por exemplo, a troca dos pratos por recheio, mudanca no projeto dos
condensadores de topo ou no arranjo geométrico dos mesmos, e a substituicdo do
Compabloc instalado devido a maior perda de carga admissivel no projeto deste
equipamento em relacao aos permutadores casco-tubo instalados originalmente.

Uma segunda opcdo seria tentar reduzir a perda de carga apenas na secdo do
interestagio do compressor, ja que 0 primeiro estagio ndo apresenta problemas com a
mudanca para o novo perfil. A partir de algumas alteracdes no projeto dos permutadores
de interestagio, como a substituicdo do Compabloc instalado ou no arranjo deste sistema,
seria possivel reduzir a perda de carga nesta secdo, aumentando com isto, a pressédo na
succao do segundo estagio do compressor e reduzindo a vazado volumétrica na entrada
deste equipamento. Qualquer outra mudanca operacional ou de projeto que leve a
reducdo desta vazao também contribuird com o desempenho do equipamento.

Além do compressor de gases a turbina deste equipamento também devera ser

avaliada ja que neste trabalho ndo houve a avaliacdo deste equipamento.

5.3. SUGESTOES DE MUDANGCAS NO HARDWARE DA UFCC PARA ADEQUACAO
DO NOVO PERFIL DE RENDIMENTOS

Dando continuidade a avaliacdo da unidade frente a mudanca no perfil de rendimento
dos produtos, outras sugestbes surgem adiante visando principalmente a reducdo da
perda de compostos de Cz* no gas combustivel a patamares operacionalmente
aceitaveis. A diferenca das sugestbes anteriores que visavam este objetivo € que em
principio as préximas vao necessariamente precisar de mudancas no projeto dos
equipamentos da unidade. O que foi intencionalmente evitado, até entdo, durante
desenvolvimento do trabalho. As mudancas sugeridas sdo: aumento da corrente de

reciclo de nafta craqueada para a absorvedora primaria; recontato das correntes de nafta
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cragueada e nafta instabilizada e introdugcéo de chillers nos principais permutadores da

secao de recuperacao de produtos.

5.3.1. Aumento do Reciclo de Nafta Craqueada Acima da Capacidade da Bomba

Para cada mudanca sugerida uma nova simulagdo foi criada, porém, foram mantidas
as alteracOes realizadas nas simulacbes 1 e 2. Apenas recapitulando as modificacdes
realizadas até o momento, as mesmas foram as seguintes: aumento do reciclo de nafta
cragueada até a capacidade nominal da bomba (simulacdo 1) e reducdo das
temperaturas de saida do fluido quente de processo para 38°C nos condensadores de
topo da fracionadora, interestagio, de alta pressdo e do pumparound da absorvedora
primaria (simulacéo_2). Para a simulacdo da condicéo atual sugerida (simulacdo_3), ndo
foi considerada a reducdo da perda de carga na succao da fracionadora principal durante
a avaliacdo do compressor de gases da unidade.

Na nova proposta foi criado um controlador para fixar a perda de Cs* em 3,0 % molar
na corrente de topo da absorvedora secundaria, isto €, no gas combustivel produto. Para
que fosse possivel atingir esta especificacdo a vazao do reciclo de nafta craqueada para a
absorvedora primaria foi variada até o valor especificado ter sido obtido. Na Tabela 31,
sao apresentados o0s principais resultados desta simulagéo.

Tabela 31 — Principais Resultados da Simulacdo_ 3.1

Secdes de Fracionamento e Recuperacgdo de Gases

Equipamento Unidade Simulagao_3.1

Fracionadora principal - Maiores vazdes de vapor@ TeP

Refluxo Circulante de Topo m3h 112284
Fracionamento Nafta x LCO mh 123770
Refluxo Circulante de HCO m3h 115102
Fracionamento HCO x OD m3h 120172
Refluxo Circulante de Borra m3h 149542
Compressor de Gases

Vazé&o de succéo do 1° estagio m¥h 52228,6
Vazéo de sucgéo do 1° estagio kg/h 111659
Vazéo de sucgéo do 2° estagio m%h 14424,0
Vazéo de sucgéo do 2° estagio kg/h 95411
Peso molecular da corrente de sucgéo do 1° estagio kg/kmol 39,7
Peso molecular da corrente de sucgéo do 2° estagio kg/kmol 37,7
C3 na sucgéo do 1° estagio % peso 23,5
C4 na sucgéo do 1° estagio % peso 26,4
C4- na succdo do 1° estagio % peso 66,9
C3 na sucgéo do 2° estagio % peso 26,9
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C4 na sucgéo do 2° estagio % peso 28,8
C4- na succdo do 2° estagio % peso 75,4
Condensadores - Carga Térmica
Condensador de Topo da Fracionadora Gcallh 27,6
Condensador Interestagio Gcal/h 55
Condensadores de Alta Presséo Gcal/h 11,2
Vaso de alta
Vazé&o de vapor - Carga da Abs. Priméria m*h 2702,0
Vazéo de liquido - Carga da Retificadora m°h @ 20°C 496,7
Retificadora
Vazéo de vapor no topo m¥h 1202,2
Maior vazao de vapor nos pratos m%h 3127,9
Carga Térmica no Refervedor Intermediario Gcall/h 6,1
Carga Térmica no Refervedor Gcal/h 12,4
Absorvedora Priméria
Vazao de nafta instabilizada m*h @ 20°C 129,8
Reciclo de nafta desbutanizada m*h @ 20°C 150,7
Vazdo liquida de carga m%h @ 20°C 280,5
Perda de C3+ no topo % peso 17,4
Perda de C3+ no topo % mol 6.3
Carga - liquido kmol/h 2057.0
Produto de topo - vapor kmol/h 1193,9
Razéo L/V no topo kmol/kmol 1,7
Vazéo de produto no fundo m*/h @ 20°C 345,7
Vazéo de saida do liquido no fundo kmol/h 2887.4
Vazéo de entrada do vapor no fundo kmol/h 2024,2
Raz&o L/V no fundo kmol/kmol 1,4
Maior vazé&o de vapor no leito superior m%h 2354.9
Maior vazao de vapor no leito inferior m%h 2708,2
Recuperacéo de C3+ % mol 84,4
Recuperacéo global de C3+ % mol 90,8
Absorvedora Secundaria
Perda de C3+ no topo % peso 7.6
Perda de C3+ no topo % mol 3,0
Carga liquida - 6leo pobre kmol/h 205,9
Produto de topo - Gas combustivel kmol/h 1126,2
Raz&o L/V no topo kmol/kmol 0,18
Produto de fundo - dleo rico kmol/h 273.6
Produto de fundo - vapor kmol/h 1193,9
Raz&o L/V no fundo kmol/kmol 0,23
Maior vazao de vapor nos pratos m¥h 2811,7
Recuperagéo de C3+ % mol 55,0
Recuperacéo global de C3+ % mol 9,2
Desbutanizadora
Carga Térmica nos Condensadores de Topo da Desbutanizadora Gcal/h 10,8
Carga Térmica dos Refervedores Gcal/h 10,7
Maior vazao de vapor nos pratos m%h 5104,9
PVR nafta kgflcm? 0,67
Intemperismo GLP °C 1,78
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PFE nafta °C 219
Propeno no GLP ton/h 21,9

Propeno produto ton/h 20,6

Para reduzir a perda de compostos de Cs’, até o valor estipulado, seria necessario
aumentar a capacidade nominal de bombeamento da nafta cragueada de reciclo em duas
vezes e meia, e como a vazado de nafta instabilizada oriunda do vaso de topo da
fracionadora permaneceu constante, a vazao total de liquido de absor¢cdo para a torre
absorvedora priméria foi elevada em aproximadamente 50% em relacdo as condi¢des
sugeridas pela simulagdo_2. A folha de dados original da bomba de reciclo estd no
Apéndice J.

Este aumento causa reflexos, de diferentes proporcdes, em todo o circuito da nafta
craqueada de reciclo, isto €, na bomba de reciclo da nafta craqueada, na torre
absorvedora priméaria, nos condensadores de alta pressdo, no vaso de alta pressao,
bomba de carga da retificadora, na retificadora, desbutanizadora, e nos resfriadores finais
de nafta craqueada.

Uma mudanca significativa ocorrida ap0s a troca do perfil de rendimentos com maior
concentracéo de propeno foi a reducao da temperatura de saturagcdo no produto de topo
da desbutanizadora, isto é, no GLP, e para minimizar este efeito, foi preciso reduzir a
temperatura de condensacédo no topo da desbutanizadora para 37 °C.

Comecando a avaliagdo pela torre absorvedora primaria haveria a necessidade da
troca dos recheios do leito superior e inferior, esta conclusdo foi obtida apo6s a utilizagédo
do programa KG-Tower 5.0 da Koch-Glitsch, software obtido gratuitamente através do site
do fabricante, foi identificada a ocorréncia de inundacao nos dois leitos da torre (Apéndice
J). Assim como os internos, todo o sistema do pumparound da absorvedora primaria
também precisa ser substituido. De acordo com a simulacdo_2 o permutador do
pumparound ja havia se mostrado inapto para reduzir a temperatura do fluido quente de
processo para 38°C e as bombas do pumparound precisariam ser substituidas por novas
devido a vazao obtida (211 m3h @ T, P) ser 25 % superior a vazao maxima de projeto
(169m¥h @ T, P).

Para os condensadores de alta pressédo, casco-tubo, seria necessario uma alteracéo
no projeto para permitir o resfriamento do efluente até 38°C. Sem esta alteracdo, o
efluente seria resfriado a apenas 41,5°C (ver avaliacdo no Apéndice J). A avaliacao
destes equipamentos ja havia sido realizada com a condi¢do sugerida pela simulagcéo_2,

e 0S mesmos apresentaram area de troca insuficiente para atingir 38°C.
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O vaso de alta pressao também foi avaliado e ndo apresentou limitacées no projeto, 0s
tempos de residéncia calculados para a separacao entre as fases estavam adequados
(Apéndice J).

Devido a complexidade dos internos instalados na torre retificadora foi desenvolvido
pelo proprio Cenpes um programa para avaliacdo dos pratos instalados, pois trata-se de
pratos borbulhadores retangulares denominados tunnel-caps e de trés passes. De acordo
com os resultados obtidos, a torre ndo apresentou necessidade de mudanca frente ao
caso sugerido (Apéndice J).

A torre retificadora tem instalado dois refervedores, um a vapor e outro com fluido de
processo que troca calor com o refluxo circulante de nafta cragueada pesada da
fracionadora principal. Apenas o refervedor com vapor foi avaliado pelo HTRI e ,apesar de
um pequeno overdesign negativo, este equipamento foi considerado apto para o caso
proposto (Apéndice J).

Para enquadrar intemperismo no GLP, foi necessério elevar a temperatura de fundo
da torre retificadora, acima do valor estipulado no dia 04/02/2010, através do aumento da
carga térmica do refervedor de fundo. A mudanca no perfil de temperatura da torre
retificadora foi realizada sem uma analise prévia se seria possivel um aumento da carga
térmica do refervedor de fundo pelo lado do refluxo circulante de nafta. Neste caso, uma
andlise futura mais rigorosa, com integracdo energética entre as secles, devera ser
realizada para este caso.

A soma das cargas térmicas de projeto dos dois refervedores da torre retificadora
equivale a 14,4 Gcal/h, e pela simulacdo_3.1 este valor totalizou 18,4 Gcal/h, faltado 4
Gcal/h para realizar o servico proposto. Como sugestédo para solucionar a falta de carga
térmica para a torre, serd sugerido a troca do servico do permutador carga x fundo da
torre desbutanizadora para atuar em série com o atual refervedor da torre retificadora. Um
esquema de outra unidade de FCC da Petrobras, com o arranjo proposto, pode ser
visualizado no Apéndice J.

Para a estimativa inicial de investimento que sera apresentada no capitulo 6, foi
necessario projetar um novo refervedor, ja que o atual carga x fundo da torre
desbutanizadora ndo estaria apto para 0 novo servico. O novo equipamento vai operar em
série com o atual refervedor de fundo da torre retificadora e que também foi avaliado pelo
HTRI. As avaliagbes realizadas encontram-se no Apéndice J e a soma das cargas
térmicas dos refervedores de fundo, a partir desta mudanca, passa a ser de 12,4 Gcal/h.

Com isto, a torre desbutanizadora deixaria de ter um preaquecimento da carga e 0s
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trocadores de calor na corrente de fundo passam a ter como funcéo o resfriamento a nafta
craqueada.

A torre absorvedora secundaria também foi avaliada e ndo apresentou restricbes para
operar com as condi¢cfes de processo sugerida pela simulagdo_3.1. A avaliacdo da torre
foi feita pelo software SULCOL versao 2.0.8, proprietario da empresa Sulzer Chemtech. A
torre foi avaliada pela utilizacdo de pratos de valvula fixa e as informacdes geométricas
dos pratos juntamente com os resultados estdo apresentados no Apéndice J.

A folha de dados da bomba de carga da torre retificadora encontra-se no Apéndice J, e
por analise, verifica-se que a vazao obtida na simulacdo (495 m3/h) é um pouco superior a
méxima de projeto do equipamento (415 ms3h), logo, um aumento no didmetro do
impelidor deve ser considerado para esta condicdo, evitando assim, a troca do
equipamento.

A torre desbutanizadora foi avaliada pelo programa KG-Tower 5.0 da Koch-Glitsch,
tanto os pratos valvulados da secdo superior da torre de uma Unica passagem como 0S
pratos valvulados da secdo inferior com duas passagens apresentaram resultados
positivos frente as condicbes sugeridas pela simulacdo 3.1 e ndo necessitam de
alteracdes no projeto (Apéndice J).

Os condensadores de topo da desbutanizadora sdo compostos por 4 permutadores do
tipo casco-tubo, sendo 2 em série e 2 em paralelo, e em paralelo a este conjunto, um
permutador do tipo Compabloc, permutador de placas. De acordo com a folha de dados
daquele equipamento apenas 1/3 da vazao total passa pelo permutador de placas.

Inicialmente os condensadores do tipo casco-tubo foram avaliados pelo HTRI e de
acordo com o programa, estes equipamentos estariam aptos para operar com 2/3 da
vazéo total frente ao caso sugerido (Apéndice J). Porém, um problema foi visualizado na
folha de dados do Compabloc que se refere a temperatura de saida do fluido frio, isto €,
da agua de resfriamento, que foi considerado no projeto uma temperatura de 56,5 °C,
este fato levaria a um approach com a temperatura de entrada do fluido quente em menos
de 0,5 °C. Este approach poderia ser aumentado frente ao aumento da vazéo da agua de
resfriamento e consequentemente reducdo da temperatura de saida da agua, mas isto
levaria a uma reavaliacdo do equipamento e provavelmente a substituicdo do mesmo.

Frente a falta de maiores informacdes do permutador de placas, ja que foram obtidas a
partir da folha de dados de processo do equipamento e ndo da folha de dados mecanica,
0os condensadores casco-tubo foram reavaliados para operarem com 100% da vazdao.
Neste caso, seria fundamental a adicdo de mais dois cascos em paralelo para realizar a

condensacao total do produto de topo da desbutanizadora. Esta escolha foi realizada
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principalmente frente ao estudo econdémico realizado no capitulo 6 e a rodada
considerando trés cascos em paralelo e dois em série esta no Apéndice J.

Como os refluxos circulantes da fracionadora principal foram simulados de forma
simplificada, isto €, um Unico valor de carga térmica representando as trocas de calor com
os permutadores da secdo de recuperacdo de produtos, os refervedores da
desbutanizadora ndo foram avaliados por trocarem calor com a corrente do refluxo
circulante de borra da fracionadora principal. Houve apenas uma comparagdo entre a
carga térmica de projeto (11,4 Gcal/h) e a carga térmica obtida no caso proposto (10,7
Gcal/h).

Os refriadores finais de nafta craqueada (P-17, P-20 e P-21A/B) também foram
avaliados pelo HTRI. O P-17 p6de ser facilmente simulado j& que o mesmo faz o servigo
carga x fundo da desbutanizadora, o permutador foi simulado para utilizar a totalidade da
sua area de troca térmica, porém, apresentou problemas com velocidade e perda de
carga elevada pelo lado da nafta, isto é, do lado do casco. Evidenciando desta forma que
0 equipamento precisaria de modificagdes no caso proposto.

O permutador P-20 (fundo desbutanizadora x carga despropanizadora) ndo teve a
mesma facilidade em ser simulado, originalmente este permutador trocava calor com a
carga da despropanizadora e atualmente o fluido de processo foi substituido por agua de
resfriamento. Como nao houve informagdes de mudancas no projeto do equipamento nem
acesso a folha de dados com as novas condi¢gdes de projeto, foi mantido o projeto original
do trocador para uma avaliacdo do equipamento no HTRI, desta forma foi possivel
identificar que o equipamento também necessitaria de modificacdes (Apéndice J).

Os permutadores P-21 A/B utilizam agua de resfriamento como fluido frio, e foi
possivel prever a temperatura de entrada minima do fluido quente de processo para
alcancar 40°C na saida destes equipamentos. Para atingir tal especificacdo, seria
necessario que o P-20 fosse capaz de resfriar a nafta até 87 °C. Com isto, os P-21 A/B
poderiam ser reaproveitados (Apéndice J).

E importante notar que a reducdo da perda dos compostos de C3* no gas combustivel
para 3,0 % molar pode ser atingida. Porém, além de demandar mais que o dobro da
vazao do reciclo de nafta cragueada original, seriam necessarias alteracdes nos seguintes
equipamentos: nova bomba de reciclo de nafta craqueada, nova bomba do pumparound
da absorvedora priméria, modificagcbes na bomba de carga da retificadora, troca dos
internos da absorvedora primaria, novo par de condensadores de topo para a
desbutanizadora, novo refervedor para a retificadora e por fim adicdo de dois novos

resfriadores finais de nafta craqueada, além das modificacdes que ja haviam sido
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sinalizadas com a simulacédo_2 e com a avaliacdo do compressor de gases, que foram:
novo condensador a ar no topo da fracionadora, novo permutador do pumparound da
absorvedora primaria, novos condensadores de alta pressédo e por fim como sugestao
para auxiliar na reducdo da perda de carga entre o vaso separador e a sucg¢ao do
compressor, a troca dos pratos valvulados da torre fracionadora principal por recheios
estruturados.

As modificacbes propostas para este caso serdo apresentadas no capitulo 6 deste

trabalho onde foi realizada uma estimativa inicial de custo do empreendimento.

5.3.2. Recontato das Correntes de Nafta Instabilizada com a Nafta Craqueada de
Reciclo

Quanto maior o rendimento de propeno, maior € a vazao de vapor oriundo do vaso de
alta pressédo, com isto, mais compostos C3; e C4 precisam ser absorvidos, elevando a
temperatura na absorvedora primaria devido ao calor latente dos componentes
absorvidos. Intercoolers ou permutadores de recontato podem ser uma opgao para a
remocao deste calor, no sentido de aumentar a capacidade de absorcao.

De acordo com a configuracao tipica de uma absorvedora primaria, demonstrada na
Figura 18, a torre pode apresentar um pumparoud que auxilia na remocédo de calor da

torre, semelhante a unidade de FCC que esta sendo avaliada neste trabalho.

Carga da Tome
Mafta Instabilizada Abs. Secundaria
do Vaso de Topo da
Fracipnadorm

Reciclo de Mafta
Cragueada

Descarga do
Compressor de GRses

Torre

Agua de Lavagem Absorvedora Agua da
— Primaria Resfriamanto
Topo da Torme
Retificadora
TS

Vaso de Alta
Pressio

l—c Agua Acida
Carga da Torre
g ; Retificadora

Figura 18 — Esquema Tradicional da Absorvedora Primaria
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A Figura 19 apresenta um arranjo que vem sendo sugerido em alguns artigos, tais
como: Catalyst changes, downstream improvements increase FCC propylene vyields
(Golden et al., 2004); Increase FCC propylene production and recovery (Golden et al.,
2000) e Maximising gas plant capacity (Barleta and Fulton, 2004), que sugerem a mistura
das correntes de nafta instabilizada, reciclo de nafta craqueada com a corrente de vapor
de topo da absorvedora primaria. Apos a mistura, a corrente € resfriada e o condensado
recolhido no vaso passa a ser carga liquida no topo da torre absorvedora primaria. A
parcela ndo condensada é a carga da torre absorvedora secundaria, e caso uma fase
aguosa seja formada, esta corrente podera ser enviada para a unidade de aguas acidas,
juntamente com as demais correntes da unidade.

Basicamente passariam a existir trés novos equipamentos na unidade com a entrada
de um permutador casco-tubo trocando com agua de resfriamento, um vaso e uma bomba
para o produto liquido de topo da torre, que estariam localizados entre as torres
absorvedora primaria e secundéria (Figura 19).

Outra op¢do mais simples de arranjo, também proposta na literatura (Golden et al.,
2004), somente a corrente de reciclo de nafta craqueada faria o recontato com a corrente
de topo da torre, a corrente de nafta instabilizada continuaria sendo alimentada no topo da
absorvedora primaria. Esta opcdo ndo sera estudada neste trabalho, por apresentar
resultados de recuperacdo de compostos Cs* no gas combustivel inferiores ao arranjo

anterior, ver Apéndice K, simulacao_6.
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Figura 19 — Proposta de Recontato entre as Correntes
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A simulagéo_5 criada para representar esta mudanca no hardware da unidade,
baseada na Figura 19, também levou em consideracdo as mudancas propostas nas
simulagdes 1 e 2, e neste caso, foi mantida a capacidade nominal da bomba de reciclo de
nafta cragueada. Como foi considerada a utilizacdo de agua de resfriamento no novo
permutador do recontato, a temperatura de saida do lado do processo foi de 38°C. Os

principais resultados da simulagcéo_5 estdo apresentados na Tabela 32.

Tabela 32 — Principais Resultados da Simulacédo_5

Secdes de Fracionamento e Recuperacgdo de Gases

Equipamento Unidade Simulacdo_5

Fracionadora principal - Maiores vazdes de vapor@ TeP

Refluxo Circulante de Topo m¥h 111932
Fracionamento Nafta x LCO m¥h 123273
Refluxo Circulante de HCO m3h 114672
Fracionamento HCO x OD m¥h 119710
Refluxo Circulante de Borra m3h 149143
Compressor de Gases

Vazéo de sucgéo do 1° estagio m¥h 52267,8
Vazao de sucgéo do 1° estagio kg/h 111587
Vazao de sucgédo do 2° estagio m%h 14452,5
Vazéo de sucgéo do 2° estagio kag/h 95539
Peso molecular da corrente de sucgéo do 1° estagio kg/kmol 39,7
Peso molecular da corrente de sucgdo do 2° estagio kg/kmol 37,7
C3 na sucgéo do 1° estagio % peso 23,7
C4 na sucgéo do 1° estagio % peso 26,4
C4- na sucgao do 1° estagio % peso 67,1
C3 na sucgéo do 2° estagio % peso 27,1
C4 na sucgéo do 2° estagio % peso 28,7
C4- na succgédo do 2° estagio % peso 75,5

Condensadores - Carga Térmica

Condensador de Topo da Fracionadora Gcal/h 27,6

Condensador Interestagio Gcal/h 5,5

Condensadores de Alta Press&o Gcal/h 10,3
Vaso de alta

Vazéao de vapor - Carga da Abs. Primaria m%h 2590,8

Vazéo de liquido - Carga da Retificadora m%h @ 20°C 388,8
Retificadora

Vaz&o de vapor no topo m%h 948,5

Maior vazao de vapor nos pratos m%h 2488,7

Carga Térmica no Refervedor Intermediario Gcal/h 4,5

Carga Térmica no Refervedor Gcal/h 8,4

Absorvedora Primaria

Vazao de nafta instabilizada m*%h @ 20°C 129,2
Reciclo de nafta desbutanizada m*/h @ 20°C 60,7
Vazao liquida de carga m%h @ 20°C 189,9
Perda de C3+ no topo % peso 17,3
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Perda de C3+ no topo % mol 7,1

Carga - liquido kmol/h 917,2
Produto de topo - vapor kmol/h 1219,6
Razéo L/V no topo kmol/kmol 0,8
Vaz&o de produto no fundo m*/h @ 20°C 248,4
Vazéo de saida do liquido no fundo kmol/h 2101,2
Vazéo de entrada do vapor no fundo kmol/h 1947,0
Raz&o L/V no fundo kmol/kmol 11
Maior vazao de vapor no leito superior m¥h 2357,8
Maior vazao de vapor no leito inferior m%h 2633,4
Recuperacgéo de C3+ % mol 84,2
Recuperacgéo global de C3+ % mol 92,7
Absorvedora Secundaria
Perda de C3+ no topo % peso 9,8
Perda de C3+ no topo % mol 4,4
Carga liquida - 6leo pobre kmol/h 205,9
Produto de topo - Gas combustivel kmol/h 1154,8
Raz&o L/V no topo kmol/kmol 0,18
Produto de fundo - 6leo rico kmol/h 270,7
Produto de fundo - vapor kmol/h 1219,6
Razéo L/V no fundo kmol/kmol 0,22
Maior vazao de vapor nos pratos m¥h 1775,6
Recuperagédo de C3+ % mol 41,7
Recuperacgéo global de C3+ % mol 7,3

Desbutanizadora

Carga Térmica nos Condensadores de Topo da Desbutanizadora Gceal/h 9,9
Carga Térmica dos Refervedores Gcal/h 9,2
Maior vazao de vapor nos pratos m%h 4700,9
PVR nafta kgflcm? 0,66
Intemperismo GLP °C 0,13
PFE nafta °C 219
Propeno no GLP ton/h 21,1
Propeno produto ton/h 19,8

Comparando os resultados deste caso com a simulagdo_2, a perda molar de Cs*
reduziu de 5,7 para 4,4%, uma reducdo de aproximadamente 30% ap0Os a entrada dos
novos equipamentos. A diferenca no percentual molar poderia ser um pouco menor
apenas com o resfriamento da nafta craqueada de reciclo para 38T, este equipamento
foi simulado com temperatura de saida no lado do processo em 40°C, devido ao valor
registrado no dia 04/02/2010.

O novo permutador projetado, do tipo AHS segundo norma TEMA, foi calculado com a
ajuda do software HTRI e encontra-se no Apéndice L, assim como, 0 novo vaso de topo
gue foi projetado mediante planilha em Excel, considerando um tempo de residéncia para

o liquido de 8 minutos e um L/D (razéo entre o diametro do vaso e o comprimento entre
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linha de tangéncia) igual a 3. Ja a bomba do sistema de recontato teve o head estimado,
sendo considerado uma altura estatica de 6 metros na succédo da bomba e na descarga
uma altura de 48 metros, equivalente ao bocal de entrada na torre, na descarga também
foi considerada uma valvula de controle e uma perda de carga por atrito totalizando 1,5
kgf/cm?, desta forma, foi obtido um head de aproximadamente 64 metros. A vazao
necesséria para a operacdo da mesma foi obtida no arquivo de saida da simulagédo_5, e
para fins de estimativa de custo foi acrescida uma folga de 10%.

Como néao houve aumento do reciclo de nafta acima da capacidade da bomba, este
equipamento pode ser reaproveitado para este caso, assim como, a bomba de carga da
retificadora que apresentou vazao (388 m3/h) abaixo da capacidade maxima (415 m3/h) do
equipamento.

O vaso de alta pressao também foi avaliado e ndo apresentou limitacées no projeto, 0s
tempos de residéncia calculados para a separacao entre as fases estavam adequados
(Apéndice L).

A torre retificadora ndo foi verificada para a simulgdo_5, porém, as vazdes foram
comparadas com o caso obtido na simulacdo_3.1 e apresentaram vazdes menores que
naquele caso, onde os internos foram verificados e néo tiverem necessidade de alteracao,
concluindo que os mesmos estao aptos.

A torre retificadora tem instalado dois refervedores, um a vapor e outro com fluido de
processo que troca calor com o refluxo circulante de nafta cragueada pesada da
fracionadora principal. Apenas o refervedor com vapor foi avaliado pelo HTRI, e 0 mesmo
foi considerado apto para o caso proposto (Apéndice L). A soma das cargas térmicas de
projeto destes dois permutadores equivale a 14,4 Gcal/h, e pela simulacdo_5 este valor
totalizou 12,9 Gcal/h, mostrando certa folga para realizar o servigo.

A torre absorvedora secundaria também nao apresentou necessidade de alteracao
dos internos frente a mudanca sugerida, assim como, a avaliacdo da torre
desbutanizadora mostrou que o equipamento estaria apto para a operagdo do caso
proposto (Apéndice L). J& a torre absorvedora primaria apresentou problemas de
inundacao frente aos dados da simulacdo_5 e necessitaria da troca dos dois leitos com
recheios (Apéndice L).

Os condensadores de topo da desbutanizadora, do tipo casco-tubo, foram avaliados
pelo HTRI e de acordo com as consideracdes realizadas durante o caso proposto pela
simulacdo_3.1, também foi analisada a passagem de 100% da vazao total por estes
permutadores e igualmente ao caso anterior também existiria a necessidade da instalacao

de mais dois cascos em paralelo para realizar a condensacéo total do produto de topo da
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desbutanizadora (Apéndice L). Neste caso, foi considerado 38T na temperatura de saida
do fluido quente de processo.

Como os refluxos circulantes da fracionadora principal foram simulados de forma
simplificada, isto €, um Unico de valor de carga térmica representando as trocas de calor
com o0s permutadores da secdo de recuperacdo de produtos, os refervedores da
desbutanizadora ndo foram avaliados por trocarem calor com a corrente do refluxo
circulante de borra da fracionadora principal. Houve apenas uma comparagdo entre a
carga térmica de projeto (11,4 Gcal/h) e a carga térmica obtida no caso proposto (9,2
Gcal/h).

Os refriadores finais de nafta craqueada (P-17, P-20 e P-21A/B) também foram
avaliados pelo HTRI (Apéndice L). O P-17 foi simulado para utilizar a totalidade da sua
area de troca térmica, porém, apesar de ter indicado problemas com velocidade alta pelo
lado do casco, ndo apresentou um resultado tao critico quanto a avaliagdo obtida no caso
da simulagdo_3.1. Desta forma, ndo foi considerada a troca deste equipamento na
estimativa econdmica realizada no capitulo 6.

Originalmente o permutador P-20 (fundo desbutanizadora x carga despropanizadora)
trocava calor com a carga da despropanizadora e atualmente o fluido de processo foi
substituido por agua de resfriamento. Como ndo houve informacées de mudancas no
projeto do equipamento nem acesso a folha de dados com as novas condi¢cdes de projeto,
foi mantido o projeto original do trocador para uma avaliacdo do equipamento no HTRI,
desta forma, foi possivel identificar que o equipamento, assim como o P-17, nao
apresentaria qualquer problema no caso proposto.

Os permutadores P-21 A/B foram avaliados e mostraram certa folga de projeto em
relacdo ao caso proposto (Apéndice L).

Foi realizada uma estimativa inicial do custo do empreendimento para as modificacdes

sugeridas para este caso e o resultado esta apresentado no capitulo 6 deste trabalho.

5.3.3. Utilizacao de Chillers

Outra sugestdo, também encontrada na literatura, seria a instalacdo de trocadores de
calor que trocam calor com fluidos refrigerados, denominados por chillers, a serem
instalados na secdo de recuperacao de produtos do FCC, como na descarga do
compressor de gases, no pumparound da absorvedora primaria € no permutador do
recontato. A Figura 20 foi criada com base no artigo “Catalyst changes, downstream

improvements increase FCC propylene yields” emitido em 2004.
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Artigos que mencionam a instalacéo deste tipo de equipamento deixam claro que nao
seria necessario a utilizacado de chillers em unidades de FCC quando o rendimento de
propeno for abaixo de 12% em peso em relagdo a carga, porém, dependeria muito das
limitacGes existentes nos equipamentos da unidade. Abaixo de 12% a recuperacdo deve
ser realizada preferencialmente com o aumento da nafta de reciclo para a absorvedora

primaria.
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Figura 20 — Proposta de Recontato com a Utilizag&do de Chillers

O objetivo de um sistema refrigerante é diminuir a temperatura de um fluido abaixo da
temperatura que seria possivel utilizando ar ou 4gua. A temperatura desejada depende do
objetivo do processo, se 0 objetivo é recuperar produtos com uma pureza especificada, a
temperatura desejada é uma gquestao puramente econémica.

Um sistema de refrigeracdo € uma bomba de calor. O calor a temperatura baixa é
removido do processo e “bombeado” para um sumidouro a alta temperatura, onde este
calor é rejeitado para 0 meio ambiente. Este “bombeamento” requer energia e 0s
compressores refrigerantes constituem a forma mais comum de refrigeracdo. A Figura 21

apresenta um esquema simplificado de um sistema de refrigeracao.
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Figura 21 — Esquema de um Sistema Refrigerante

A Petrobras ja teve no passado experiéncia com o aluguel de chillers em refinarias
com a finalidade de resfriar o ar para succdo do soprador de ar. Durante o ver&o, 0s
processos na refinaria perdem eficiéncia e os chillers foram aplicados para atenuar os
efeitos do aumento de temperatura ambiente, assegurando as metas de producao.

Antes de seguir com a proposta da utilizacdo de chillers na configuracdo apresentada
na Figura 20 , foi testada a adicdo de apenas um chiller de cada vez na configuracdo da
unidade. Para este estudo foi considerado agua refrigerada entrando a 10°C e saindo a
20°C onde o primeiro permutador testado foi o do pumparound da torre absorvedora
priméria, conforme apresentado na Figura 22. A simulacdo_2 serviu como base para

construcéo desta nova simulacao, simulacado_2.1_chiller.
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Figura 22 - Utilizacdo de Chiller no Pumparound da Absorvedora Primaria

Em um primeiro instante, foi avaliado apenas o efeito qualitativo da introducdo de um
sistema de agua refrigerante em relagdo a perda de compostos Cs* no gas combustivel.

Os principais resultados obtidos com a nova simulacao estdo apresentados na Tabela 33.

91



Tabela 33 — Principais Resultados da Simulagédo_2.1_chiller

Secdes de Fracionamento e Recuperacgdo de Gases

Equipamento

Unidade

Simulacédo_2.1_chiller

Fracionadora principal - Maiores vazdes de vapor @ TeP

Refluxo Circulante de Topo m3h 112279
Fracionamento Nafta x LCO m¥h 123771
Refluxo Circulante de HCO m¥h 115102
Fracionamento HCO x OD m3h 120173
Refluxo Circulante de Borra m3h 149543
Compressor de Gases
Vazéo de sucgéo do 1° estagio m3h 52230,9
Vazao de sucgéo do 1° estagio kag/h 111601
Vazao de sucgéo do 2° estagio m¥h 14430,8
Vazao de sucgédo do 2° estagio kg/h 95422
Peso molecular da corrente de sucgdo do 1° estagio kg/kmol 39,7
Peso molecular da corrente de sucgéo do 2° estagio kg/kmol 37,73
C3 na sucgéo do 1° estagio % peso 23,60
C4 na sucgéo do 1° estagio % peso 26,38
C4- na succgédo do 1° estagio % peso 66,95
C3 na sucgéo do 2° estagio % peso 26,97
C4 na sucgéo do 2° estagio % peso 28,71
C4- na sucgao do 2° estagio % peso 75,42
Condensadores - Carga Térmica
Condensador de Topo da Fracionadora Geal/h 27,59
Condensador Interestagio Gcal/h 5,46
Condensadores de Alta Pressédo Gcal/h 9,84
Vaso de alta
Vazao de vapor - Carga da Abs. Priméria m¥h 2708,3
Vazao de liquido - Carga da Retificadora m%h @ 20°C 395,5
Retificadora
Vazao de vapor no topo m¥h 1043,9
Maior vazao de vapor nos pratos m%h 2647,4
Carga Térmica no Refervedor Intermediario Gcal/h 5,0
Carga Térmica no Refervedor Gcal/h 8,2
Absorvedora Priméria

Vazéao de nafta instabilizada m*/h @ 20°C 132,2
Reciclo de nafta desbutanizada m¥%h @ 20°C 60,7
Vazéo liquida de carga m%h @ 20°C 192,9
Perda de C3+ no topo % peso 17,49
Perda de C3+ no topo % mol 6,66
Carga - liquido kmol/h 1379
Produto de topo - vapor kmol/h 1220
Razéo L/V no topo kmol/kmol 11
Vaz&o de produto no fundo m%h @ 20°C 256,1
Vazao de saida do liquido no fundo kmol/h 2202
Vazéo de entrada do vapor no fundo kmol/h 2043
Raz&o L/V no fundo kmol/kmol 11
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Maior vazao de vapor no leito superior m%h 2164,4

Maior vazao de vapor no leito inferior m¥h 2674,9
Recuperagéo de C3+ % mol 86,2
Recuperagéo global de C3+ % mol 92,8
Carga térmica do permutador do pumparound Gcal/h 1,97

Absorvedora Secundéaria

Perda de C3+ no topo % peso 8,65
Perda de C3+ no topo % mol 3,63
Carga liquida - 6leo pobre kmol/h 206
Produto de topo - Gas combustivel kmol/h 1153
Raz&o L/V no topo kmol/kmol 0,18
Produto de fundo - 6leo rico kmol/h 273
Produto de fundo - vapor kmol/h 1220
Razéo L/V no fundo kmol/kmol 0,22
Maior vazao de vapor nos pratos m¥h 1810
Recuperagéo de C3+ % mol 48,6
Recuperacgéo global de C3+ % mol 7,2
Desbutanizadora

Carga Térmica nos Condensadores de Topo da Desbutanizadora Gcal/h 9,9
Carga Térmica dos Refervedores Gcal/h 9,1
Maior vazao de vapor nos pratos m%h 4668,7
PVR nafta kgflcm? 0,66
Intemperismo GLP °C 0,45
PFE nafta °C 219
Propeno no GLP ton/h 21,6
Propeno produto ton/h 20,3

A principal consequéncia desta modificacdo foi a reducdo da perda de compostos de
Cs" no gas combustivel de 5,71% molar (simulagdo_2) para 3,63% molar, aumentando
diretamente a producéo final de propeno de 19,5 para 20,3 ton/h.

Para o chiller da absorvedora primaria foi considerado agua refrigerada entrando a
10°C e saindo a 20 °C, e a especificacdo imposta ao equipamento foi um approach de 5°C
entre a entrada do fluido frio e a saida do fluido quente de processo. O fluido refrigerante
considerado para resfriar a agua até o valor estipulado foi o propeno.

A carga térmica obtida na rodada do HTRI para o chiller da absorvedora primaria foi de
1,97 Gcal/h e apenas como estimativa inicial, foi calculado o valor da poténcia necessaria
para suprir este calor através da instalacdo de um ciclo de refrigeracéo utilizando propeno
como fluido refrigerante para resfriar a agua para 10°C. Através da equacédo (5),
referenciada para um balanco de exergia de um sistema fechado, no livro
Thermodynamics: An Engineering Approach 5th Edition, foi calculado um valor de

aproximadamente 0,6 MW de poténcia para a maquina do ciclo, onde os seguintes
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valores foram considerados: Q= 1,97 Gcal/h, Ty= 318K (45 °C), T\= 278K (5 °C) e 1. =
0,55.
TH
(-1
Q(TL )

n

WO Poténcia ou trabalho em Gcal/h.

W = (5)

QO Carga térmica em Gcal/h.

T, 0 Temperatura da fonte quente, na saida do condensador do ciclo, K.

T, 0O Temperatura da fonte fria, nivel de temperatura em que o ciclo € demandado, K.

n L Eficiéncia exergética.

A eficiéncia foi estimada através de um valor usual para plantas industriais que
utilizam o propeno como fluido refrigerante, o valor varia entre 0,5 e 0,6. Neste valor
estariam incluidas as parcelas de irreversibilidades do sistema, eficiéncia do compressor
etc. Caso esta eficiéncia ndo fosse considerada seria calculado o trabalho tedrico maximo
gue poderia ser obtido pelo processo até que fosse atingido o equilibrio termodinamico. A
unidade de conversao utilizada para a poténcia foi de 0,86 Gcal/ MW.

Para a estimativa econémica da instalacdo de um ciclo de refrigeracao foi simulado no
Petrox os principais equipamentos que compdem um ciclo de refrigeracéo, onde o fluido
refrigerante foi o propeno. As condi¢cbes de saturacdo do propeno estdo no Apéndice S e

0 esquema da simulacéo do ciclo pode ser visualizado na Figura 23.

PRO3|
PR02

BRS PRO7
P2
Controlador FU2

PRO3

VCo1

PROT o

COoo1

Figura 23 — Representacao do Ciclo de Refrigeracdo no Petrox

Apenas como estratégia de simulacao o ciclo de refrigeracdo néo foi simulado como
fechado, porém, a corrente de saida do flash FO2 (PR09) é idéntica a corrente de entrada
do ciclo (PR0O2). A valvula de controle VCO1l quebra a pressdo do propeno a
19,1kgf./cm2abs para 7 kgf/cm2abs e torna a carga do permutador P01 bifasica. O P01 é
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um evaporador e foi simulado para gerar a mesma carga térmica necessaria ao chiller do
pumparound da absorvedora primaria, isto com a ajuda do controlador para atingir a
vazao necessaria na corrente PR02, através da variagdo da divisdo dos fluxos no DIV1
para obtencao do valor da carga térmica. O permutador P02 foi simulado para condensar
todo o propeno vaporizado na descarga do compressor a 45 °C e 19,1 kgf/cm? e coloca-lo
desta forma nas mesmas condi¢des da corrente de entrada. J& o compressor foi simulado
como sendo uma maquina alternativa e com 75 % de eficiéncia e, de acordo com o
relatorio de saida da simulagcédo, a poténcia calculada foi muito préxima a inicialmente
estimada pela equacéao (5).

O segundo chiller introduzido na unidade foi testado nos condensadores de alta
pressdo (simulacao_3.1_chiller), ver Figura 24. Recentemente, a refinaria instalou um
permutador do tipo Compabloc, permutador a placas, paralelamente aos permutadores

originais casco-tubo. A proposta seria substituir o Compabloc existente por um chiller.

Carga da Torra
Mafia Instabiiizads Abs. SBacundana
do Vesn de Topo da
Fracionadaora

Reciclo de Nafia

eT— Craqueada
Compressor da (Gases
Aguz de Lavagem Tarmre
S Absoreedora Agus
Topa da Tara Primaria I Refrigerada
Retificadora *
B
Agua de
Rasfriamento
Agua
Refrigarada \k‘_—

Waso da Ala
Pressdo

Agua Acida

Carga da Tarre

g 2 Ralificacora

Figura 24 - Utilizacdo de Chiller no Pumparound da Absorvedora Priméaria e no Condensador de Alta
Presséao

Foi considerada agua refrigerada entrando a 10°C e saindo a 20 °C e a especificacdo
imposta ao equipamento foi um approach de 5°C entre a temperatura de entrada do fluido
frio e a temperatura de saida do fluido quente de processo. Os principais resultados

obtidos com a simulacao estdo apresentados na Tabela 34.
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Tabela 34 — Principais Resultados da Simulacéo_3.1_chiller

Secdes de Fracionamento e Recuperacgdo de Gases

Equipamento Unidade Simulagdo_3.1_chiller
Fracionadora principal - Maiores vazbes de vapor@ TeP
Refluxo Circulante de Topo m3h 112257
Fracionamento Nafta x LCO m¥h 123753
Refluxo Circulante de HCO m3h 113985
Fracionamento HCO x OD m3h 120175
Refluxo Circulante de Borra m3h 149544
Compressor de Gases
Vazéo de sucgéo do 1° estagio m¥h 52212,5
Vazéo de sucgéo do 1° estagio kag/h 111547
Vazao de sucgédo do 2° estagio m%h 14426,4
Vazao de sucgédo do 2° estagio kg/h 95381
Peso molecular da corrente de sucgéo do 1° estagio kg/kmol 39,7
Peso molecular da corrente de sucgéo do 2° estagio kg/kmol 37,7
C3 na sucgéo do 1° estagio % peso 23,58
C4 na sucgéo do 1° estagio % peso 26,39
C4- na succgédo do 1° estagio % peso 66,95
C3 na sucgéo do 2° estagio % peso 26,93
C4 na sucgéo do 2° estagio % peso 28,72
C4- na succédo do 2° estagio % peso 75,42
Condensadores - Carga Térmica
Condensador de Topo da Fracionadora Gcallh 27,59
Condensador Interestagio Gcal/h 5,46
Condensadores de Alta Presséo (chiller) Gcal/h 12,19 (7,65)
Vaso de alta
Vazao de vapor - Carga da Abs. Priméria m¥h 2465,6
Vazao de liquido - Carga da Retificadora m%h @ 20°C 413,2
Retificadora
Vazao de vapor no topo m¥h 1284,1
Maior vazao de vapor nos pratos m%h 3163,3
Carga Térmica no Refervedor Intermediario Gcal/h 6,23
Carga Térmica no Refervedor Gcal/h 9,1
Absorvedora Priméria
Vazéao de nafta instabilizada m*/h @ 20°C 129,6
Reciclo de nafta desbutanizada m¥%h @ 20°C 60,7
Vazao liquida de carga m%h @ 20°C 190,3
Perda de C3+ no topo % peso 16,40
Perda de C3+ no topo % mol 6,08
Carga - liquido kmol/h 1379
Produto de topo - vapor kmol/h 1212
Razéo L/V no topo kmol/kmol 11
Vazé&o de produto no fundo m*/h @ 20°C 245,9
Vazao de saida do liquido no fundo kmol/h 2094
Vazao de entrada do vapor no fundo kmol/h 1927
Raz&o L/V no fundo kmol/kmol 11
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Maior vazao de vapor no leito superior m%h 2130,8

Maior vazao de vapor no leito inferior m¥h 2468,3
Recuperagéo de C3+ % mol 82,6
Recuperagéo global de C3+ % mol 90,2
Carga térmica do permutador do pumparound Gcal/h 1,87

Absorvedora Secundéaria

Perda de C3+ no topo % peso 7,60
Perda de C3+ no topo % mol 3,11
Carga liquida - 6leo pobre kmol/h 206
Produto de topo - Gas combustivel kmol/h 1146
Raz&o L/V no topo kmol/kmol 0,18
Produto de fundo - 6leo rico kmol/h 271
Produto de fundo - vapor kmol/h 1212
Razéo L/V no fundo kmol/kmol 0,22
Maior vazao de vapor nos pratos m¥h 1795,7
Recuperagéo de C3+ % mol 51,6
Recuperacgéo global de C3+ % mol 9,8

Desbutanizadora

Carga Térmica nos Condensadores de Topo da Desbutanizadora Gcal/h 9,91
Carga Térmica dos Refervedores Gcal/h 9,12
Maior vazao de vapor nos pratos m%h 4676,6
PVR nafta kgflcm? 0,66
Intemperismo GLP °C 0,48
PFE nafta °C 219
Propeno no GLP ton/h 21,8
Propeno produto ton/h 20,5

Neste caso sugerido pela simulacdo_3.1_chiller, a carga térmica obtida apenas para o
permutador de alta pressdo que atua com agua refrigerada foi de 7,65 Gcal/h. Porém,
pela adicdo da carga térmica obtida pelo chiller do pumparound da absorvedora primaria
na simulacdo, a carga térmica total seria de 9,52 Gcal/h. Utilizando a equacao (5) e os

mesmos valores para Ty, T e 7., a poténcia necessaria ao ciclo para suprir a carga

térmica calculada seria de 2,9 MW.

O principal resultado com esta alterac&o foi a constatacdo da reducéo da perda de C3*
de 3,56 % molar para 3,11 % molar, uma reducao relativamente pequena comparado ao
aumento da poténcia necessaria ao ciclo de refrigeracdo em relacdo a proposta anterior.
Esta alteracdo apresentaria um aumento do investimento com quase ou nenhum retorno
em termos de aumento da producéo de propeno, ndo se mostrando desta forma, uma
opcao economicamente atrativa. Logo, este caso nao sera avaliado economicamente no
capitulo 6.

A ultima simulag&o gerada, simulacédo_4.1_chiller, levou em consideracdo a instalacao

de mais um chiller, além dos outros dois ja mencionados, para realizar o servico de
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recontato, conforme apresentado anteriormente pela Figura 20. Os principais resultados

obtidos com esta ultima simulacdo estao apresentados na Tabela 35.

Tabela 35 — Principais Resultados da Simulagc&o_4.1_chiller

Sec0Oes de Fracionamento e Recuperagéo de Gases

Equipamento

Unidade

Simulagdo_4.1_chiller

Fracionadora principal - Maiores vazdes de vapor @ TeP

Refluxo Circulante de Topo m3h 111822
Fracionamento Nafta x LCO m¥h 123410
Refluxo Circulante de HCO m¥h 114010
Fracionamento HCO x OD m3h 120204
Refluxo Circulante de Borra m3h 149566
Compressor de Gases
Vazéo de sucgéo do 1° estagio m3h 51794,6
Vazao de sucgéo do 1° estagio kag/h 110293
Vazéo de sucgéo do 2° estagio m¥h 14340,7
Vazao de sucgédo do 2° estagio kg/h 94597
Peso molecular da corrente de sucgdo do 1° estagio kg/kmol 39,6
Peso molecular da corrente de sucgéo do 2° estagio kg/kmol 37,6
C3 na sucgéo do 1° estagio % peso 23,80
C4 na sucgéo do 1° estagio % peso 26,43
C4- na succédo do 1° estagio % peso 67,29
C3 na sucgéo do 2° estagio % peso 27,13
C4 na sucgéo do 2° estagio % peso 28,73
C4- na sucgéo do 2° estagio % peso 75,66
Condensadores - Carga Térmica
Condensador de Topo da Fracionadora Geal/h 27,45
Condensador Interestagio Gceal/h 5,39
Condensadores de Alta Pressao (chiller) Gcal/h 12,37 (7,78)
Carga térmica do permutador do recontato Gcal/h 2,28
Vaso de alta
Vazao de vapor - Carga da Abs. Priméria m¥h 24745
Vazao de liquido - Carga da Retificadora m%h @ 20°C 423,3
Retificadora
Vazao de vapor no topo m¥h 1402,2
Maior vazao de vapor nos pratos m%h 3496,5
Carga Térmica no Refervedor Intermediario Gcal/h 6,18
Carga Térmica no Refervedor Gcal/h 9,7
Absorvedora Priméria
Vazéao de nafta instabilizada m*/h @ 20°C 128,5
Reciclo de nafta desbutanizada m¥%h @ 20°C 60,7
Vazao liquida de carga m%h @ 20°C 189,2
Perda de C3+ no topo % peso 8,08
Perda de C3+ no topo % mol 2,56
Carga - liquido kmol/h 921
Produto de topo - vapor kmol/h 849
Razéo L/V no topo kmol/kmol 11
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Vaz&o de produto no fundo m*/h @ 20°C 250,5

Vazéao de saida do liquido no fundo kmol/h 2139
Vazéo de entrada do vapor no fundo kmol/h 1935
Raz&o L/V no fundo kmol/kmol 11
Maior vazao de vapor no leito superior m¥h 2223,2
Maior vazao de vapor no leito inferior m%h 2512,0
Carga térmica do permutador do pumparound Gcal/h 0,061

Absorvedora Secundéaria

Perda de C3+ no topo % peso 2,94
Perda de C3+ no topo % mol 1,04
Carga liquida - 6leo pobre kmol/h 206
Produto de topo - Gas combustivel kmol/h 814
Raz&o L/V no topo kmol/kmol 0,25
Produto de fundo - 6leo rico kmol/h 240
Produto de fundo - vapor kmol/h 849
Raz&o L/V no fundo kmol/kmol 0,28
Maior vazao de vapor nos pratos m¥h 1224,9

Desbutanizadora

Carga Térmica nos Condensadores de Topo da Desbutanizadora Gcal/h 10,7
Carga Térmica dos Refervedores Gcal/h 9,7
Maior vazao de vapor nos pratos m¥h 5043,7
PVR nafta kgflcm? 0,65
Intemperismo GLP °C -1,04
PFE nafta °C 219
Propeno no GLP ton/h 22,6
Propeno produto ton/h 21,3

A introducdo de um terceiro chiller levaria a uma condi¢cdo acima do esperado para
resultados de perdas de C3* no gas combustivel, isto é, abaixo de 3,0 % molar, levando a
uma carga térmica total pela soma dos 3 chillers em 10,12 Gcal/h, uma carga térmica
proxima a obtida pela utilizacdo de dois chillers, porém, com um investimento acima do
caso anterior pela introducdo dos equipamentos que pertencem ao recontato. Utilizando a

equacéao (5) e os mesmos valores para Ty, T € 77,, a poténcia necessaria ao ciclo para

suprir a carga térmica calculada seria de 3,1 MW.

Dentre os casos que sugeriram a utilizacdo de chillers, o primeiro seria 0 mais
promissor por apresentar uma carga térmica e poténcia da maquina pertencente ao ciclo
de refrigeracdo relativamente mais baixa que os outros dois e por apresentar patamares
aceitaveis de recuperacao de propeno. Um resumo dos principais resultados dos casos
que utilizaram chillers na configuracdo da secdo de recuperacdo de gases esta

apresentado na Tabela 36.
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Tabela 36 — Resumo com os Principais Resultados dos Casos que Utilizaram Chillers

Pumparound + Pumparound +
Servico Pumparound Cond. de alta Cond. de alta pressao +
presséo Recontato
Carga Térmica Total (Gcal/h) 1,99 9,52 10,12
Poténcia da Maquina (MW) 0,60 2,90 3,10
Perda de C3+ (% molar) 3,6 3.1 1,0
Propeno produto (ton/h) 20,3 20,5 21,3

Logo, o primeiro caso foi o Unico avaliado em termos de equipamentos e investimento
e 0s resultados estéo apresentados no capitulo 6.

Primeiramente a torre absorvedora primaria foi avaliada para o caso sugerido
representado pela simulacdo_2.1 chiller. Os resultados mostraram que apenas o leito
inferior de recheio deveria ser substituido devido a ocorréncia de inundacdo no leito
(Apéndice M). A torre absorvedora secundaria também foi avaliada, assim como, a torre
retificadora e a desbutanizadora e ndo apresentaram necessidade de modificacées dos
pratos atualmente instalados (Apéndice M).

O chiller foi projetado com a ajuda do software HTRI, e conforme comentado, a agua
refrigerada alimenta o permutador a 10 °C e devido ao approach imposto ao trocador de 5
°C o fluido quente de processo retorna para torre a 15 °C. O projeto resultou em um
permutador do tipo AHS, com dois casco em série, de 800 x 6096 mm de comprimento
(Apéndice O).

O vaso de alta pressao também foi avaliado e ndo apresentou limitacées no projeto, 0s
tempos de residéncia calculados para a separacao entre as fases estavam adequados
(Apéndice M).

A torre retificadora tem instalado dois refervedores, um a vapor e outro com fluido de
processo que troca calor com o refluxo circulante de nafta cragueada pesada da
fracionadora principal. Apenas o refervedor com vapor foi avaliado pelo HTRI, e 0 mesmo
foi considerado apto para o caso proposto (Apéndice M). A soma das cargas térmicas de
projeto destes dois permutadores equivale a 14,4 Gcal/h, e pela simulacdo 2.1 chiller
este valor totalizou 13,2 Gcal/h, mostrando certa folga para realizar o servigo proposto.

Os condensadores de topo da desbutanizadora, do tipo casco-tubo, foram avaliados
pelo HTRI e de acordo com as consideracdes realizadas durante o caso proposto pela
simulacdo_3.1, também foi analisada a passagem de 100% da vazao total por estes
permutadores e igualmente aos casos anteriores também existiria a necessidade da

instalacdo de mais dois cascos em paralelo para realizar a condensacao total do produto
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de topo da desbutanizadora (Apéndice M). Neste caso, foi considerado 38T na
temperatura de saida do fluido quente de processo.

Como os refluxos circulantes da fracionadora principal foram simulados de forma
simplificada, isto €, um Unico de valor de carga térmica representando as trocas de calor
com o0s permutadores da secdo de recuperacdo de produtos, os refervedores da
desbutanizadora ndo foram avaliados por trocarem calor com a corrente do refluxo
circulante de borra da fracionadora principal. Houve apenas uma comparagdo entre a
carga térmica de projeto (11,4 Gcal/h) e a carga térmica obtida no caso proposto (9,1
Gcal/h).

Como néo houve aumento do reciclo de nafta acima da capacidade da bomba, este
equipamento pode ser reaproveitado para este caso, assim como, a bomba de carga da
retificadora que apresentou vazao (395 m3/h) abaixo da capacidade maxima (415 ms3h) do
equipamento.

Os resfriadores finais de nafta craqueada (P-17, P-20 e P-21A/B) também foram
avaliados pelo HTRI. O P-17 foi simulado para utilizar a totalidade da sua area de troca
térmica, porém, apresentou problemas com velocidade elevada pelo lado da nafta, isto €,
do lado do casco. Evidenciando desta forma que o0 equipamento precisaria de
modificacdes no caso proposto, assim como, o permutador P-20 também apresentou 0s
mesmos problemas. No estudo econdmico foi considerado a substituicdo destes dois
permutadores.

Os permutadores P-21 A/B foram avaliados e mostraram certa folga de projeto em
relacdo ao caso proposto (Apéndice M).

Tanto o refervedor como o0 condensador que compdem o ciclo de refrigeragdo foram
dimensionados pelo HTRI e encontram-se no Apéndice M. Os dados obtidos pela
simulacdo para o compressor de gases, tais como, poténcia, vazao massica na succao do
equipamento, massa molar e head também serviram para a avaliacdo econémica do

equipamento pelo capitulo 6 (Apéndice M).

6. ESTIMATIVAS DE CUSTO

Foi realizada uma estimativa preliminar do custo do empreendimento para trés casos
estudados neste trabalho, e que podem ser considerados como 0s mais promissores caso
a Refinaria venha realizar uma revamp nesta unidade visando um aumento na producao e

recuperacéo de propeno.
101



O primeiro caso avaliado foi o que propde o aumento do reciclo de nafta craqueada

para reduzir a perda de compostos C3;* para 3,0 % molar no gas combustivel

(simulagéo_3.1). O programa utilizado para realizar tal analise foi o software Capital Cost

Estimator da Aspen Tech, versdo 7.3.2. Como premissa foi considerado que o projeto

estaria na fase de FEL | (Front End Loading), o que pode implicar em uma margem de

erro entre -30% a + 50% (Pritchett, 2011) no valor estimado. O FEL | corresponde a fase

de andlise do negbcio, cujo objetivo é avaliar a atratividade e oportunidade de

investimento. Nesta fase os objetivos do projeto sdo alinhados aos objetivos estratégicos

da organizacéo.

Para a estimativa preliminar do custo foram feitas as seguintes consideracoes:

Troca de todos os pratos valvulados da torre fracionadora principal por recheios
estruturados, esta modificacdo visa auxiliar na reducdo da perda de carga entre
0 vaso separador do reator de FCC e a succ¢éo do compressor de gases;

Troca dos dois leitos de recheios randémico da torre absorvedora primaria por
novos recheios estruturados de maior capacidade;

Novo condensador a ar no topo da fracionadora principal;

Novos condensadores de alta presséo, foi considerado a duplicagdo dos
permutadores existentes para operarem paralelamente aos existentes, isto €, foi
aproveitado o mesmo projeto dos permutadores originais;

Novos permutadores para o pumparound da absorvedora primaria, foi
aproveitado o projeto realizado para outra unidade de mesma capacidade da
unidade estudada;

Novo refervedor para a torre retificadora;

Dois novos condensadores de topo da desbutanizadora, foi considerado o
mesmo projeto dos permutadores originais;

Dois novos resfriadores de nafta craqueada dimensionados pelo HTRI para
atender a carga térmica do caso proposto (Apéndice N);

Trés novas bombas; para realizarem os servicos de: reciclo de nafta craqueada,
pumparound da torre absorvedora primaria, carga da torre retificadora que para
este caso especifico foi considerado apenas a troca do impelidor e acionador da
bomba,;

Nesta estimativa foi considerado o custo ON-SITE da unidade, incluindo custos diretos

e indiretos. O custo direto € composto por: custo dos equipamentos, materiais

7

secundérios e constru¢cdo e montagem dos mesmos. Custo indireto € composto por:
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supervisao de campo, apoio administrativo e apoio a partida da unidade, frete, engenharia
(projeto basico e detalhamento), compra e inspec¢do, mao de obra indireta e taxa de
contrato. A data base da estimativa foi feita com referéncia a novembro de 2011 (CEIl —
Chemical Engineering Index).

O custo estimado para este primeiro caso foi de US$ 33.258.191,00 podendo variar
de acordo com as margens entre US$ 23.280.734,00 e US$ 49.887.287,00, ver Apéndice
P.

Utilizando a mesma base de calculo, foi realizada a estimativa preliminar de custo para
o segundo caso escolhido neste trabalho que propde o sistema de recontato
(simulacéo_b5). Para esta estimativa foram feitas as seguintes consideracodes:

* Troca de todos os pratos valvulados da torre fracionadora principal por recheios
estruturados;

* Troca dos dois leitos de recheios randémico da torre absorvedora primaria por
novos recheios estruturados de maior capacidade;

* Novo condensador a ar no topo da fracionadora principal;

* Novos condensadores de alta presséo; foi considerado a duplicagdo dos
permutadores existentes para operarem paralelamente aos existentes;

* Dois novos condensadores de topo da desbutanizadora, foi considerado o
mesmo projeto dos permutadores originais;

* Novos permutadores para o pumparound da absorvedora primaria, foi
aproveitado o projeto realizado para outra unidade de mesma capacidade da
unidade estudada,;

* Novo permutador do recontato projetado pelo HTRI;

* Novo vaso horizontal projetado para o sistema de recontato;

* Duas novas bombas; para realizarem os servicos de: pumparound da torre
absorvedora primaria e bomba do sistema de recontato.

O custo estimado para este segundo caso foi de US$ 31.304.612,00 podendo variar
de acordo com as margens entre US$ 21.304.612,00 e US$ 46.956.918,00, ver Apéndice
Q.

O terceiro e ultimo caso avaliado foi o que considerou a instalacdo do chiller no
sistema de pumparound da torre absorvedora primaria. Neste caso foi incluido o custo
dos principais equipamentos pertencentes ao ciclo de refrigeracdo simulado pelo Petrox,

além das seguintes consideracoes:
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Troca de todos os pratos valvulados da torre fracionadora principal por recheios
estruturados;

Pela avaliacdo da torre absorvedora primaria apenas o leito inferior de recheio
randémico precisaria ser substituido, mas para esta estimativa econdémica sera
considerada a troca dos dois leitos;

Novo condensador a ar no topo da fracionadora principal;

Novos condensadores de alta pressédo, foi considerado a duplicacdo dos
permutadores existentes para operarem paralelamente aos existentes, isto €, foi
aproveitado o mesmo projeto dos permutadores originais;

Novos permutadores para o pumparound da absorvedora primaria, foi realizado
o projeto dos permutadores com auxilio do software HTRI (Apéndice O);

Dois novos resfriadores de nafta craqueada dimensionados pelo HTRI onde foi
mantido 0 mesmo projeto obtido para o caso da simulacdo_3.1 (Apéndice N);
Nova bomba para o pumparound da torre absorvedora priméaria, mantendo o
mesmo projeto para o caso da simulacédo_3.1.

Para o ciclo de refrigeracdo de propeno foram considerados, na estimativa
econbmica, apenas 0s seguintes equipamentos principais: dois permutadores
(condensador e refervedor), um compressor e uma bomba para o circuito de
agua refrigerada. Os vasos de suc¢do do compressor e de carga, assim como a
vélvula de controle ndo foram considerados no custo, isto devido ao baixo custo
destes equipamentos, que podem estar inseridos na margem de erro do valor

final do investimento.

O custo estimado para o terceiro e ultimo caso foi de US$ 41.225.015,00 podendo
variar de acordo com as margens entre US$ 28.857.511,00 e US$ 61.837.523,00, ver
Apéndice R.

7. CONCLUSOES

A tendéncia de crescimento do mercado de propeno vem apresentando uma

oportunidade econdémica para as unidades de FCC que atualmente sdo a segunda maior

fornecedora de propeno para a industria petroquimica no mundo. A elevagcdo do

rendimento de propeno sempre inclui algum aumento da severidade reacional, que pode

ser obtido através de uma maior temperatura de reacdo associado ao uso de zedlita ZSM-
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5. Além da maximizacdo da producdo de propeno no reator, um segundo objetivo deve
ser perseguido: o aumento da recuperacdo do propeno na se¢ao de recuperagdo de
gases.

Com a utilizacdo de dados obtidos experimentalmente em escala piloto e levando-se
em consideracdo dados obtidos em uma unidade industrial, foi possivel prever um perfil
de rendimentos dos produtos com o dobro do percentual de propeno usualmente
produzido em uma unidade de FCC convencional.

A partir destes dados, foi possivel identificar os principais impactos do novo perfil de
rendimentos na unidade, e dentre os principais, devera ser dada uma atencao especial ao
compressor de gases da unidade. Medidas efetivas deverdo ser tomadas como o intuito
de reduzir a perda de carga entre o vaso separador do FCC e a sec¢do de interestagio do
compressor de gases e evitar um possivel revamp na maquina caso venha processar uma
carga com perfil de rendimento de produtos proximo ao obtido neste trabalho. As
sugestdes principais seriam, a troca dos internos da fracionadora, rever o projeto de topo
da fracionadora e considerar a troca dos Compablocs instalados no topo da fracionadora
e no interestagio do compressor de gases, ja que os mesmos foram projetados para uma
perda de carga admissivel acima dos permutadores casco-tubo originalmente instalados.

Com base em trabalhos publicados, foram sugeridas mudancas no hardware da
unidade e que poderiam vir a ser implantadas em uma unidade de FCC visando a
adequacao da mesma frente a um futuro aumento da produgdo de propeno com
patamares de producao proximo a 10 % em peso em relacdo a carga da unidade. Dentre
as modificacdes sugeridas foram selecionados trés casos para uma estimativa inicial de
custo do empreendimento.

Entre os trés casos analisados, aquele que apresentou um maior custo de
investimento foi o0 que sugeriu a instalacdo de um ciclo de refrigeracdo, e o0s
equipamentos que participam do ciclo, principalmente o compressor, foram o0s
responsaveis pela maior parcela do valor obtido. Apesar do elevado investimento, este
seria um caso que nao proporcionou grandes impactos nos equipamentos originais da
unidade, porém, seria necessario um espaco fisico na planta industrial para instalacéao
dos equipamentos do ciclo, além da disponibilidade de utilidades como agua de
resfriamento, energia elétrica etc. Em comparacdo ao caso que apresentou a menor
estimativa de custo, a diferenca do investimento chega a ser de aproximadamente 10
milhdes de doblares para um ganho de producéo de propeno em apenas 0,5 ton/h.

Ja o caso que proporcionou a menor estimativa de investimento foi 0 que sugeriu 0s

Nnovos equipamentos para o recontato das correntes de reciclo de nafta craqueada, nafta
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instabilizada do topo da fracionadora com a corrente de topo da torre absorvedora
primaria. Mas apesar do menor custo, 0 mesmo proporciona uma maior perda de Cs* no
gas combustivel comparado com 0s outros dois casos e mesmo com a introdugédo dos
equipamentos novos do recontato, este caso também nao causaria grandes impactos nos
equipamentos originais da unidade o que pode ser considerado uma vantagem. Conforme
comentado no caso anterior, a planta necessitaria de um espaco fisico para a introducéo
dos novos equipamentos além da disponibilizacdo das utilidades necessarias.

Por fim, o caso que propds o aumento da corrente de reciclo de nafta craqueada e
forneceu uma estimativa de investimento intermediario aos outros casos, apresenta a
melhor recuperacdo de compostos Cs" na corrente de gas combustivel, porém, causa o0s
maiores impactos nos equipamentos originais da unidade. Este caso vem a ser muito
promissor no sentido de mostrar que futuramente caso a Petrobras tenha interesse em
construir uma unidade nova de FCC com 0s mesmos percentuais de propeno na carga,
como estudado por este trabalho, apenas com uma maior vaz&o da corrente de reciclo de
nafta cragueada e com o dimensionamento apropriado dos equipamentos por onde esta
corrente passa, 0 propeno produzido a mais podera ser facilmente recuperado pela
unidade.

Devido a alteracdo do perfil de temperatura na torre retificadora em relacéo ao dia do
teste 04/02/2010, este caso devera ser mais bem estudado principalmente em relacdo a
integracdo energética com a fracionadora principal e a substituicdo do permutador carga x
fundo da desbutanizadora para um refervedor da torre retificadora que atuaria em serie
com o atual refervedor da torre que troca calor com o refluxo circulante de nafta pesada.

Os dois casos que apresentaram o0 menor investimento devem ser considerados pela
refinaria como opg¢Bes para uma futura revamp da unidade, ja que a diferenca de
investimento € de 2 milhdes de ddlares entre produzir 0,8 ton/h de propeno a mais.

Vale lembrar que investimentos na secdo do conversor do FCC, na bateria de
preaquecimento e no compressor de gases da unidade ndo foram considerados neste
trabalho.
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9. APENDICES

APENDICE A: LEVANTAMENTO DA INSTRUMENTACAO DA UNIDADE NO PI

Inicio
Final

4/2/10 10:00
4/2/10 14:00

4/2/10 10:00
4/2/10 11:00

4/2/10 11:00
4/2/10 12:00

4/2/10 12:00
4/2/10 13:00

4/2/10 13:00
4/2/10 14:00

¥AZAD - Carga [m?d)" Periodo
Tag Descrigio Média 1 z E] 4
22021 VAZADMASSICA DE COGUE (kgth) 381 382 382 381 380
fizz001 CARGA TOTAL DE GASOLEQ 7502 7505 7505 7504 7456
o230 vAZAD DERAT iz 17 145 3 &5
fizz131 GASOLED F FISER DE GASOLED 5307 5805 5308 5308 5805
ficzzi3 GASOLED F RISER DE MAFTA a7 454 1431 43 1431
Fic22034 RECICLO DE BORRA PARA RISER i) o n i) n
FRCZ2026 AR EXT REG. [Hh 116 TE 1E 116 116
fic22026 AR NT_FEG [tih) 77 78 78 77 77
fizzz37 AR TOTAL [tk Tad 195 135 Tad 157
AR TOTAL QIO (kM h]) 152 [ 153 152 =
TEMPERATURA [T
Tag Descrigio Média 1 z E] 4
tiz2051 TEMPERATURA DESCARGA SOPRADDR 203 200 202 204 208
vizzits TEMPERATURA BASE OO RISER 529 523 529 529 523
tic22003 TEMPERATURA DE REACAD DO RISER DE GASOLED 534 534 534 534 534
tic22004 TEMPERATURA DE REACAD DO RISER DE MAFTA 534 534 534 535 534
tizz10z Uz20 - CAR. P-2211 228 227 227 228 228
o2 2062 TEMPERATURA DE CARGA Na SAIDA DO FORND 222 221 221 222 222
1326 TEMPERATURA DE FASE DILUIDA DO REGENERADOR 726 T 726 725 725
niZZIET TEMPERATURA DE FASE DILUIDA DO REGENERADOR 724 T2 724 724 724
nizzI2e TEMPERATURA DE FASE DILUIDA DO REGENERADOR 724 725 724 723 723
2328 TEMPERATURA DE FASE DILUIDA DO REGENERADOR 722 = 722 722 722
tizz330 TEMPERATURA DE FASE DILUIDA DO REGENERADOR 723 = 723 723 723
iz TEMPERATURA DE FASE DILUIDA DO FEGENERADOR T2t 725 725 T2t 724
TEMP. MEDIA DA FASE DILUIDA 724 24 724 724 723
tizza20 TEMPERATURA DE FASE DENSA DO REGENERADOR 7 732 7l a0 729
tizzizl TEMPERATURA DE FASE DENSA DO REGENERADOR 728 723 728 727 728
nizz322 TEMPERATURA DE FASE DENSA DO REGENERADOR 730 732 73 730 729
nizz323 TEMPERATURA DE FASE DENSA DO REGENERADOR 722 24 723 722 721
nizzi2d TEMPERATURA DE FASE DENSA DO REGENERADOR 726 726 726 727 121
tizz2325 TEMPERATURA DE FASE DENSA D0 REGENERADOR 723 24 723 722 722
TEMP. MEDIA DA FASE DENSA, 72T 78 T T2E T2E
Tag Descrigio Média 1 F 2 4
picz20t [PRESSAD DESCARGA SOPRADOR [ 2zt | 234 | a2 | e | 2@ |
[pic2216la | GC para queimadores do famo de carga | oo | 0,00 | 000 | oo [ ooe |

¥AaZA0 - ¥APORES [kgth] Periodo

* Apenas ande foi indicada a vazio ndo é volumétrica

Tag Descrigio Média 1 2z 3 4
Flzz15 wAPOR OE OOMO K1 14 | 17 [ ®m [ ez |
Flzzil YAPOR DE DOMO ood Data Fob Good Data For Good Data FarRood Data Fafiood Data For Caloulation
FIZ21TE M JE RISER GASOLED E=l T30 330 a2 33z
Flzzire W JE RISER MAFTA, 235 235 234 236 236
Flzzire R JE RISER MAFTA 4 2 ] 4 4
Flzzira M JE RISER NAFTA 4z 42 4 4 4z
fiz20i2 VAPOR DE BAIKA FARA RETIFICACAD DO CATALISADOR 000 001 000 7383 7359
fic22172 WAPOR DE MEDLA DE AERACAD MO FISER DE GASOLED 1202 1202 T202 T202 201
fic22l73 wAPOR DE MEDIA DE AERACAD MO FISER DE NAFTA f2a7 1298 1237 f2a7 1238
fio22 174 YAPOR DE MEDIA DOE ACELERAGAD RISER DE GASOLEQ 2002 2002 2001 2002 2002
ficZ2175 APOR DE MEDLA DE ACELERAGAD RISER DE MAFTA am 103 1387 03 am
fio221e2 vAPOR DE MEDIA DISPERGAD RISER GASOLED 3958 4005 4003 3981 3982
fioz2153 AP OR DE MEDLS DISPERSAD RISER NAFTA 1735 1787 1736 1736 1735
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FRACIONADORA PRINCIPAL T-01

Feriodo

Tag Deserigio Média 1 2 E] 4
fic22145 REFLUX0 DE TOPD! 64 3 56 S il
fi22030 ¥AZAD TOTAL D0 REFLUAO CIRCULANTE DE TOFQ (RCT) 13121 18785 13045 13353 13236
fic22051 RCT P REFERVEDOR DA RETIFICADORA. 16056 15773 15976 16255 16222

EY-FA55 D05 REFERYVEDORES O RETIFICADORA 3065 3012 3063 03 3074
fi22004 vAZAD TOTAL DE LCO[FUNDO DA RETIFICADORA DE LEQ) 125 41 uz2 136 129
FICZ2158 ¥AZAD TOTAL DO REFLUAO CIRCULANTE DE LEO 4 40 40 4 41
FC22054 GLEQ POERE 344 5 HE 946 341
fic22243 ¥AZADDE LCO PARA TRATAMENTO 1232 1215 1230 1244 1236
fio22244 LCOFPARA TANGUE ] [ ] ] ]
fi221ts LCOPARA BLED DE SELAGEM 137 135 137 137 137
fio22031 REFLUO CIRCULANTE DE HCO SUPERIOR: 2462 2464 2465 2462 2452
fic22032 REFLU=0 CIRCULANTE DE HCO INFERIOR 1395 1331 1334 1397 #01

¥AZAD TOTAL D0 REFLUXO CIRCULANTE DE HCO 2858 3855 3862 2858 3859
fic22001 GASELED FYRC HCO! 7489 7433 7433 7489 7431
fio22003 GLEQ DECANTADO Ff TANGUE 781 786 778 781 778
fic22038 vAZAO TOTAL OO REFLUXO CIRCULANTE DE BORRA 3301 3878 a4z 3311 3871
Flz21e5 REFLUO CIRCULANTE DE BORRA PARA CALDERA £527 6515 6523 6520 6533
fic22086 REFLUD CIRCULANTE DE BORR.A F-ARA REFERVEDOR DA DESEUTANE 2362 2357 2374 2388 2330

¥AZAD TOTAL RC BORRA 9489 3473 3496 3513 3463
Hic2E035 ¥APOR DE FETIFICACED FY FRACIONADORA (ko 746 T4 48 T24 743
Fic22038 ¥APOR DE RETIFICAGAD PY RETIFICADORA LATERAL DE LCO (kath) 502 503 503 502 502
* Apenas onde houve indicag3o a vazio ndo & volumétics

TEMPERATURA (C
Tag Deserigio Média 1 z E] 4
122106 TEMPERATURA DE CARGA 513 519 519 519 513
122005 TOPD DA FRACIONADORA 129 129 129 129 123
ti22132 TOPD DA FRACIONADORA 129 123 123 123 123
tic22125 RETIR:ADA DO REFLURO CIRCULANTE DE TOPO 166 166 167 166 165
122256 REFLU=O CIRCULANTE DE TOPO PY REFERYEDOR DA RETIFICADORA 166 166 166 166 165
122216 REFLUXO CIRCULANTE DE TOFO APGS REFERYEDORES 135 134 135 135 136
vi2zz22 RCT APOS P-02AE { ENT P-034/E 124 124 124 125 125
ti22124 RCT APGS P-03AIE { ENT T-01ANTES DA MIST Cf REF TOPO 103 102 103 103 104
tic22215 RCT AFGS MISTURA COM O REFLUXO DE TOPO 103 102 102 103 104
tic22126 REFLU<0 CIRCULARTE DE LCO + LCO PRODUTO 222 222 222 222 221
122253 LCO APOS PISAE FENT P-IEAIE: 32 [ [ (5 33
122146 LCO APOS P-IEA/E { ENT T-05 E TEMP AMTES MIST OLED RICO % ES 26 26 %
ti22z14 RETORNO D0 REFLURD CIRCULANTE DELCO + OLEORICO 167 166 167 167 167
122178 FUUNDO RETIFICADOR:A DE LCO PYF-04 216 215 215 215 215
122225 LCO APOS P04 EMT F-05 "7 7 7 7 ME
ti2zz24 LCO APDS RESFRIADOR FINAL 41 4 4 4 42
ti22127 TEMPERATURA #16-#17 257 255 256 257 259
122128 FETIRADA RC HCO 279 280 280 279 279
122234 FIC HEO FARA P-03E0 T3 274 273 273 2Tz
122236 RC HEO APDS P-094 182 181 181 182 183
122235 AC HEO APOS P-09AIC 181 120 120 181 182
122318 AIC HED AFGS P-3A/C PARA P08 183 181 182 183 184
122313 RC HEO APOS P-08 [ ANTES BY-PASS) 44 42 43 [T 45
1022175 RC HCO APOS P-02 [ ANTES BY-PASE) 169 169 169 169 70
TIC221750 » DE ABERTURA DA YALY DE EY-FASS DO F-03 100 100 100 100 100
122101 RETORNO RC HEO FY T-01 (APOS BY-PASS DO P-03) 170 163 170 170 70
122332 RETIRADA RC EORRA B 43 43 43 M3
122133 FC BORRA AFOS F-108 131 130 130 131 131
ti22134 R EORRA APOS P-108 215 215 215 215 215
122315 RC EORRA APOS P-10AE El 213 213 21 21
tiz2z41 AC EDRRA APOS P-4 241 239 240 241 242
ti2z242 RC EORRA APOS P-IE 246 244 245 246 247
122240 R EORRA APOS P-1IAE 0 [l [l [l [l
ti22129 RETORNO RC EDRRA 218 218 218 218 218
122316 ODEC APGS P-06 150 143 143 143 150
vi22229 ODEC APOS P-072 il a0 3 3 il
ti22231 ODEC AFQS P-07E 20 &0 &0 &0 20
122232 ODEC AFGS P-0TAE /LB, 5 &5 &5 &5 5
122130 TEMP ABAID DAS CHICANAS 381 281 281 281 280
tic223sz TEMF LIG DE FUNDO [CONTROLE DO RC EORRAA] HE 46 46 245 M5
tic22383 TERF LiG) OE FUNDO 348 348 347 347 348
1223830 AEERTURA DA YALYULA DO GUERCH 100 100 100 100 100
ti22131 FUUNDOO 04 TORRE (COME) 0 241 240 240 40

FRACIONADORA PRINCIPAL T-01

Periodo

Tag Deserigio Média 1 z 2 1
fic22030 vAZAD TOTAL DO FCT jmtd) 18121 15785 19045 15355 [

vAZAO TOTAL DO FCT [kath) 50411 IS 45326 656395 E5EE60
tic22128 RETIRADA DE RCT [T 168 165 167 168 168
tiz21zd RCT AFOS P-03A/E { ENT T-01ANTES DA MIST Cf REF TOPO () 103 102 103 103 104
SONPOZILE: 1A55A ESPECIFICA RCT @ 200C (kafma) 4170

Cp MEDID FCT [kealtkgoC) 10,5642
QIZZ004 CARGA TERMICA FI (Gealth) 22,88 22.85 2295 22,89 22,85

CARGA TEAMICA TOTAL [Gealfh) 23.30 23.28 2338 23.47 23.07

RC LCO

Tag Deserigio Média 1 z 2 1
fICZ2158 vAZADRC LCO (mid) 40.7 40.2 40.5 40.3 411
fiC22158 ABERTURA DA FYZ2153 (%) 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
FICZ2054 GLED FOBRE 344 345 346 348 341
Az AD TOTAL DO RC LCO (F15+F16) {mtd) 344 45 346 348 341
¥AZAD TOTAL DO RC LCO (FI5F1E) (katk) 7EEE 37830 37840 7960 Tz
122176 FUNDO T-02 P P-04 7 216 218 7 715
tiz22 14 LCO AFGS PEAE AFGS MIST OLEQ RICO[T) 167 165 167 167 167
400LDENLE 1ASEA ESPECIFICA RC LCO @ 200C (kafma) 0,963 0,963 0963 0,963 0963
Cp MEDID RC LCO [kealtkgaC) 0,5700
CARGA TERMICA P-15 + P-16 [Gealth) 1.0602 1.0776 1.0670 1.0566 1.0338

110



RC HCO Periodo

Tag Descrigio Média 1 2 3 4
fioZ2 03 Fi: HOO SUPERIOR [mfd) 2462 2454 2465 2462 2455
fio22 032 i HCO INFERIOR: [m*Hd] 1338 1231 1294 1357 i
RC HCO TOTAL (kgih) 159130 159017 153153 159154 159188
rizz1za RETIRADA AC HEO 273 280 280 273 273
tiz2101 RETORND RC HCO P T-01 (AFOS BY-FASS DO F-08) 1 163 170 1w 1w
1MA55A ESPECIFICA FCT @ 200C (kaim3) 330,0
Cp MEDIOD FC HCO [kealtkgoC) 05845
CARGA TERMICA SUF [Gealfh) £.52 6.59 6.54 €43 6.46
CARGA TERMICA INF [Gealth) 3.70 372 2.70 3.69 .68
CARGA TERMICA TOTAL [Gealth) .22 10,32 1024 10,18 0,14
fioZ204 i HOO SUPERIOR: (mHd) ] [ 15 ] 14
ficze0do FRiC HOD SUPERIOR [mtd) 0 0 [ 0 0
fizz042 Fi HOO SUPERIDR (mtd) 105 105 105 105 105
Tag Descrigio Média 1 2 3 4
FIz2165 FiC BORFA Pt P-10A/E [md) 6527 6515 6523 6530 6533 |
22005 FiC EORFA Pt P-AIE [metd) [Good Diata Forffiood Dats Fol Good Diata Far} Good Diats For Giood Diata For
FicZ2056 FiC EORRA Pt P-13A/E [md) 2962 2967 2974 2988 2930
ficZ2 038 vAZA0 TOTAL AC BORRA [E0RRA P P-I0AIE] EE] 5678 9942 5at 5671
¥azAO TOTAL RC BORRA [m*td) 9483 9473 9496 9519 9469
vAzA0 TOTAL AC BORRA (koth) 445277 444268 447125 445767 45T
] RETIRADA RC EORRA [T) E 342 343 3 3
tiz2123 RETORNO RC BORRA [T) 18 218 218 18 18
400FCENLE 1MASEA ESPECIFICA RCT @ 200C (ka/ma) 1079 1,078 1079 1079 1079
CpMEDID FiC HCO [kealfkgoC) 05007
CARGA TERMICA TOTAL [Geal/h) 3342 3342 33.58 3342 33.26

SISTEMA DE TOPO DA FRACIONADORA E COMPRESSAO DE GASES

Feriodo

Tag Descrigio Média 1 2 3 4
Fic22043 MAFTA INSTAEBILIZADA PARA T-03 3549 623 3694 el it 3630
fic22145 MAFTA INSTAEBILIZADA f REF TOPO G4 i 56 33 9
Fiz2144 AGUA ACIDA DO vASO DE TOPO ¥-03 1046 1057 043 04z 1035
e 3] AGUA ACIDA DO W-2205 PARA W-03 a0z a02 a02 a0z a0
fiz2143 GAS EXT. U-200 [kath] n i} i} i} i}
Fic22044 DESCARGA I* EST COMPRESSOR [tonth) a3 43 43 ik} 100
Fic220440 Recireulagio 1 estigio 0 0 0 0 0
fig22047 DESCARGA 2* EST COMPRESSOR [tonth] g6 ] 86 86 86
220470 Recireulagio 2* estagio 1] ] ] ] ]
fic22046 HC DO YASOINTER PARA AFTERCOCLER 021 1017 o020 023 1026
FricZz2045 AGUA DE LAYAGEM PARA INTER: P-124.0 133 133 133 133 133
Fric22048 AGUA DE LAY AGEM PARA AFTER P-124/E 294 298 298 2490 289
" Apenas onde houve indicagio a vazio ndo & volumétrica

TEMFPERATURA [C Periodo
Tag Descrigio Média 1 2 3 4
HZ23IT EMT wAS0 DE TOPO ¥-03 46 46 46 46 46
HZZ13E NAFTAINSTABILIZADA 4E 45 45 45 46
H22248 SUC P EST COMPRESSOR (vAS0 DE TOPD] 45 48 48 46 46
HZ2034a DESCARGA I' EST COMPRESSOR 12 112 112 nz 112
HZ22E0 DESCARGA ' EST APOS MIST AGUA DE LAYAGEM &0 kil &0 &0 &0
HZ233E EMT ¥AS0 INTER [APOS P-124..C) 36 36 36 36 36
HZ2338 HC DO YASDINTER PARA AFTERCOOLER il 40 40 H 41
K237 SUC 2 EST COMPRESSOR [VASOIMTER] v a7 ar a7 28
HZ2035a DESCARGA 2* EST COMPRESSOR 128 124 125 125 125

PRESSAD (kgflcm® Periodo
Tag Descrigio Madia 1 2 3 4
|pic22023a YASODE TOPOD 0,38 0,39 0,38 0,38 038
| pic:22023h YASODE TOPOD 0,38 0,38 0,38 0,38 0,38
|picz 2024 SUC 1" EST COMPRESSOR (vAS0 DE TOFD] 042 042 042 042 042
pizZ17s SUC1'EST COMPRESSOR 042 0,339 042 0,44 047
piZ217e DESCARGA I' EST COMPRESSOR 4,00 402 40 4,00 298
|pizz 177 SUC 2' EST COMPRESSOR 348 349 348 347 346
pizaite DESCARGA 2*EST COMPRESSOR 1854 1254 1254 1255 1255

VASO DE ALTA PRESS

¥AZAD [m*Hd)" Periodo
Tag Descrigao Madia 1 2 3 4
Fric22043 AGUA DE LAVAGEM PARS SFTER P-134/5 294 298 298 230 289
fig2204E HC DO YWASOINTER FARA AFTERCOOLER 1021 107 L) 1023 1026
RC22047 DESCARGA 2' EST COMPRESSOR [tondh] 26 a5 26 28 26
FIZ2170 FUNDOO AES PRIMARLL a380 B033 6983 6780 6743
FI22155 TOPC DA RETIFICADORA g not Found ag not foun|Tag not found’ag not Fourl ag not foun
fiz2ogn CARGA AES PRIMARIS [kath] 42165 41964 42051 42179 42395
Fic22049 CARGA RETIFICADORA 9386 2370 2420 23968 2361
FZES AGUA ACIDA DO v-05 PARA V-03 a0z a0z 02 202 a0 |
" Apenas onde houve indicag3o, a wazio ndo & volumétrica
Tag Deserigio Média 1 2 3 4
HZZ2E2 APOS P-3A/E E ANTES DO P30 45 44 45 45 46
K236 YASODE ALTA PRESSAD [v-05) 48 45 45 48 46
HZE2ED CARGA RETIFICADORA, 44 44 44 45 45
HZ2034a DESCARGA 1"EST COMPRESSOR 12 12 112 12 1z

PRESSAD (kgflcm? Periodo
Tag Descrigao Média 1 2 3 4
22382 [vAS0DE ALTA PRESSAD | I IR |
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ABSORVEDORA PRIMARIA

¥aZA0 (mtd)" Periodo
Tag Deserigio Média 1 z E] 4
Fiz2050 CARGA AB3 PRIMARI (kyih] 42185 41364 42081 42173 42395
FC22043 NAFTA INSTABILIZADA [VASO DE TOPO] 3539 3623 2554 3568 3590
fic2 2061 RECICLO DE NAFTA ESTAEILIZADA PARA ABSORVEDORA PRIMARIA T03 1071 1033 1033 1033 988
fiz2156 PRODUTO TOPO T-03 [kath] 24765 23837 25136 26074 26013
Fiz2170 PRODUTO FUNDO T-03 5380 6033 5363 5750 5743
fiz2053 REF CIRC T-03 324 2843 2843 2843 I
* Apenas onde houve indic g 3o, avazio ndo & volumética

TEMPERATURA [ C] Periodo
Tag Descrigio Midia 1 E] 4
22340 NAFTA INSTAEILIZADA « NAFTA EST 45 45 45 45 45
tiz2138 TOPOT-02 45 44 45 45 45
422257 FEF CIRC 1-03 [APOS DESC B-124/E] 53 52 53 53 54
tiz2133 TOFOT-03 51 501 51 51 51
[ FEF CIRC T-03 [APOS P-30 ¢ RETORNO T-03] I3 [3 [3 [5) [5)
GEZ140 FUNDD T-03 58 57 57 58 53

PRESSAD [kgffem’] Periodo

Tag Deserigio Média 1 2 3 4

pdiz2400 [DELTAP MLEITO 0,22 oz | o2z | oz | oez |

priZE359 |DELTAF ZLEITD | ops | o004 | w005 | 005 | w005 |
CARGA TERMICA [Gcallh Periodo

Tag Deserigio Média 1 2 3 4

qiz2005 [F-a0 057 055 056 056 050

RETIFICADORA T-04

Feriodo
Tag Descrigia Descrigao do Pl Média 1 2 2 4
fioZ2043 CARGA RETIFICADDRA U220 HCL 2205 2386 2570 8420 |
FHC 22155 FRODUTO TOFO (kath) U220 TOPDICARGA [3ood Data Fop Good Data For | Good Data For p Good Data For (Good Data For 1
fiez2052 CARGA DESEUTANZADORA Uz20. FUNDO T-2204 T61E 626 763 TR [EE|
ficz2221 " AFOF: F REFERVEDOR P- A (kaih] Uz20. YM P P-2247 %27 805 EE] 3% [ = |

* Apenas onde houve indicag 30, 3 vazio n3o & volumética
TEMPERATURA [T’ Periodo

Tag Deserigio Descrigio do Pl Média 1 2 E 1
12E253 CARGA DA RETIFICADORA (¥-05) UZ20 . HCL V-2205 4 4 4 45 45
NiZE FRODUTC DE TOFO U220 TOFD T-2204 54 54 54 55 55
122334 HEL FiF-47 U220 - HCL FP-2247 i 63 63 0 ]
122335 HELP-47 U220 HCL P-2247 38 3 38 ES) S
tizz254 Frato #19 T-04 U220 - #19T-2204 83 &3 83 83 30
[FALH FUMDO T04 Uzen FUMDO T-2204 121 120 121 121 12z
N2EE FETORND REFERYEDOR (F-HA/E] U220 RCT P 221 125 125 126 125 124
12E333 AFOF: F REFERVEDOR [F-4A/E] UZ20. VE FiF-2247 123 127 130 0 123

ABSORVEDORA SECUNDARIA T-05

Periodo
Tag Descrigio Média 1 2 3 4
Hz2167 GAS COMBUSTIVEL PRODUTO [kagth] 15242 15283 15226 151ER 15293
Fl22158 PRODOUTO TOPO T-03 (kath) 24765 23837 25138 26074 28012
Fic2 2054 GLEO POERE 944 945 94E 94E aH
Hzz1r GLEORICO 1074 1064 1074 072 1021

" Apenas onde houve indicagio, a vazio nio & volumétrica
TEMPERATURA ['C Periodo

Tag Descrigio Média 1 2 3 4

tZ2147 GAS COMBUSTIYEL FRODUTO 42 41 4 42 43

tiz2133 FRODUTO TOFO T-03 51 50 51 51 51

tZZME GLEC POEFE 3% 35 3% 3% 3%

tiZZ145 FUMDIO T-05 (ENT P-154/E] 54 53 54 55 56

tizza4 GLECFICO (SAIDA P-15A/8 - ANTES MIST FC LCO) 120 120 120 120 120

PRESSAO [kgffcm® Periodo

Tag Descrigio Média 1 2 3 4
22025 |PRESSAD TOPO T-05 [ 17 [ 17 [ 17 [ 17 [ 17 |

pdizz401 _ |CELTAP T-05 | i [ i [ ] [ i [ ] |
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DESBUTANIZADORA T-06

Tag Deserigio Média 1 z E] 4
fic2 2052 CARGA DESEITANIZADORA 7518 7828 7538 7518 7552
Fic22055 FEFLUKO OE TOPD D& DEEUTAMIZADORA T 303 2070 3054 3037 306
fie22067 vAZAO DE GLP 16575 1550 16T 1613 1559
FicZ 2063 GASOLING FARA TRATAMENTO « REC RISEF: 4368 4321 4339 434 4462
fic22061 RECICLODE MAFTA ESTAEILIZADA FARA ABSORYEDORA PRIMARL T03 1071 105 1088 1088 988
fie22136 MAFTA CRAQUEADA PARA O RISER DE MAFTA ] 1] ] ] a
WAFTA P TRATAMENTD 4368 4321 4339 434 4462
TEMPERATURA [C]
Tag Descrigio Média 1 2 3 4
Niz2262 CARGA DESENTANIZADORA (ENT P-17) 0 0 0 0 0
22153 CARGA DESBUTANIZAD0RA (SAIDA P-17] ] 1] ] ] a
122384 GLP SAIDA P-2218A/E [ENT ¥-05] 41 40 41 41 41
tiz2156 GLP -0 ) 33 ) ) 40
tiz2152 TOPD T-06 &7 57 &7 &7 &7
z2151 FRATO #4 T-08 0 kil 0 0 63
tiz2154 FRATO #24 T-06 34 34 134 134 135
TIC22007 PRATO #31T-06 136 15 136 137 138
GE255 FUNDIO T-05 178 77 177 178 178
tiz2264 WAFTA CRAGUEADA [SAIF-17) 13 3 143 144 T
tiz22 7 MAFTA CRAQUEADA [SA|P-20) B3 B3 B3 B3 B3
122272 HAFTA CRAGUEADA [SAIF-20 APOS EY-FASS) [ 63 [ [ 6%
122335 WAFTA CRAGUEADA (AFOS F-21AIS] m 38 ) 4 43
PRESSAD [kgflcm’)
Tag Descrigio Média 1 2 3 4
[ pizea85 [ToFO T-06 [ 1o7s | 074 | 1078 1032 wra |
pic22026 |PRATO #18 T-08 | | 0,87 | 0,91 10,35 wes |
| picE 2368 |PRATO #12 T-06 | toas | W36 | 10,30 1034 wEr |

Tag Descrigio Média 1 2z 3 4
122068 G ACIDO (kaih] 405 IES 1401 1368 417
liz2654 GES ACIOO (kath) [ [ [ [ [
iz2157 G5 COMBUSTIVEL PRODUITO (kgth] 24z 283 15225 16165 16253
1iz2067 GAS COMBUSTIVEL TRATADD [kath) 14647 14652 MEI M43 METE
fiz2643 G5 COMBUSTIVEL (kath) 17229 17248 17248 17162 17257
ficZ2057 vazEODE GLE 1575 1550 1577 1613 1553
ficZ2575 vAZEODE GLE 2547 2285 2573 2281 26z
lic22063 GASOLINA PARA TRATAMENTO - FEC RISER 4366 4321 4339 434 4462
lic22613 GASOLINA PARA TRATAMENTD 3964 3955 3396 EE) 3963
lic22 135 MEFTA CRAGUEADA PARA O FISER DE NAFTA [ [ [ [ [
EFTA PI TRATAMENTO 4366 4321 4333 434 4462
tiz2509 Lo 1454 1463 178 157 1504
ficzz244 LEO P TANGUE [ [ [ [ [
fic22243 wAZE0 DE LCO PARA TRATAMENTO [ANTES OO F-2205) 1232 1218 1230 1244 1236
fi2zn3 GLEC DE SELAGEM 197 198 197 197 197
LEO TOTAL CALCULADD 1423 1+E e ] e
Fl22004 LEQTOTALPI 1425 1412 Es I e
ficZ2003 GLEQ DECANTADD Ff TANGUE 8l 736 T8 781 f)
fic22508 GLEQ DECANTADD Ff TANGUE 556 560 551 571 540
QUALIDADE DOS PRODUTOS
Tag Descrigio Média 1 2 2 4
CT22054 T3, NOGC 251 251 251 251 251
Q204 3+ INFERIDO MO GAS COMBUSTIVEL 355 351 351 352 367
Gz FFE INFEFIDA DA NAFTA CRAGUEADA 207,65 208,05 207,37 20774 20763
230LCOFFE_|FFELCOCALCULADD 665,42 665,42 G542 665,42 665,42
G210z PYR INFERIDA DA NAFTA CRAGUEADE 56,69 55,75 56,57 56,76 57,68
FERIE INTEFMPERISMO INFERIDD D0 GLP 054 0,78 055 050 033
CT22064 C2. N0 GLP 046 046 0,46 0,46 0,46

* volume
% wolume

kPa
c
% massa
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APENDICE B: ESTIMATIVA DE INERTES PARA A FRACIONADORA PRINCIPAL

ESTIMATIVA DO ARRASTEE CDMPOSII;.E.D DE IHERTES FARA A FRACIONHADORA
UHIDADE:
SEP: %

dados

COMPDSIQ.&D EM PESO DO FLUE GAS:

BASE MDA, EBAZE UM [%P) | B.SECA (%P E. SECA (%P
a] 12,333 th 507 549 5,50
Co2 46,505 th 1912 2069 2075
M2 185,304 th G796 73,93 73,74
oz 0,024 th 0,0 0,0 0,0
S02 0,639 th 02e n2s SNSRIy
H20 18,438 th 758 R T T R )
TOTAL: 100,000 100,000 100,000
FATOR DE EMPOBRECIMENTO DO HITROGEHIO: 0,85
CIHCULAQ.&O DE CATALISADOR: 156441 th
ARRASTE COHSIDERADO: 1,35 kot catalizador circulante

CUMP’DSIQ.&’D EM PESC DOS IHERTES ARRASTADOS:

B. SECA [TP]) kagh PM
cO 1.82 165 28,01
co2 25,45 623 44.01
H2 62,65 1324 28,01
02 0,02 0,32 31,998
TOTAL 100,00 212 3273
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APENDICE C: PERFIL DE PRESSAO DA UNIDADE DE FCC EM ESTUDO

Periodo Inicio 4/2/10 10:00h
Fim 4/2/10 14:00h

Variaveis P (kgflcm man) | P (kgf/cm “abs)
Topo do Vaso Separador (Conversor) 1,55 2,52
AP entre V.S. e fundo da fracionadora principal 0,21 -
Fundo da fracionadora T-01 1,342 2,31
Topo da fracionadora T-01 1,07 2,04
AP na torre fracionadora principal 0,27 -
AP nos condensadores de topo + trechos 0,64 -
Vaso de topo da fracionadora 0,43 1,39
Succ¢édo do compressor de gases (1° est.) 0,43 1,39
Descarga do compressor (1° est.) 4,00 4,97
Relacdo de compresséo do 1° est. (Pd/Ps abs) - 3,56
AP entre descarga do 1° est. e vaso de interestagio 0,53 -
Vaso de interestagio V-2204 3,48 4,44
Succ¢édo do compressor de gases (2° est.) 3,48 4,44
Descarga do compressor (2° est.) 18,54 19,51
Relacdo de compresséo do 2° est. (Pd/Ps abs) - 4,39
AP entre o topo da Retificadora e entrada dos cond. de alta presséo 0,1 -
Vaso de alta presséo 17,13 18,10
Topo da torre retificadora T-04 18,64 19,61
Fundo da torre retificadora T-04 18,84 19,81
AP na torre retificadora T-04 0,20 -
AP entre vaso de alta e fundo da absorvedora primaria 0,12 -
Fundo da absorvedora priméaria T-03 17,01 17,98
Topo da absorvedora primaria T-03 16,81 17,78
AP na absorvedora primaria T-03 0,20 -
AP entre o topo da Abs. 1° e o fundo da Abs. 2° 0,1 -
Fundo da absorvedora secundaria T-05 16,71 17,68
Topo da absorvedora secundaria T-05 16,51 17,48
AP na absorvedora secundaria T-05 0,20 -
Prato 16 da torre desbutanizadora T-06 10,94 11,90
Fundo da desbutanizadora T-06 11,08 12,05
Topo da desbutanizadora T-06 10,78 11,75
AP na torre desbutanizadora T-06 0,3 -
AP dos trechos + condensador de topo da desbutanizadora 0,4 -
Vaso de topo da desbutanizadora 10,38 11,35
Nota: Pressdo atmosférica 0,965 kgflcm2

As células marcadas em azul foram calculadas pela média entre o periodo das 10:00h

as 14:00h do dia 04/02/2010. Ja as células em amarelo foram valores arbitrados a partir

de valores tipicos e consolidados na area de FCC. A partir dos valores admitidos foi

possivel fechar um perfil de pressao para as simulagcdes criadas para este trabalho.
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APENDICE D: FOLHA DE DADOS DA BOMBA DE RECICLO DE NAFTA
CRAQUEADA
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PETROBRAS BOMBA CENTRIFUGA
1 |APLICAVEL: ( )PROPOSTA (X) COMO COMPRADO |53 |ITEMN®  B-2217-A/B QUANTIDADE: 2
2 { )P/COMPRA ( ) COMO CONSTRUIDO |54 |( ) SERIE ( JPARALELO COMUM (X )
3 | ACIONADOR: {x)MOTORELETRICO { ) TURBINA 55 | SERVICO: LIQUIDC DO V-2204 P/ V-2205
4 [ 56
5 | NORMA: (x) API-610 (8° EDIGAQ) 57 | FABRICANTE: INGERSOLL DRESSER  PyuMps
6 |PROJETO:  (x )API-810 A (8° EDIGAQ) 58 |[MODELOTIPO: 2 V)2 nE-2.
7 | APLICAVEL: 59 | NUMERO DE SERE: 35485.03.01 /02
8 CONDIGOES DE OPERAGAO 50 CONSTRUGAG
9 |VAZAO, m3/h: nommal 550 max., 62,0 minima 61 BOCAIS SUCCAQ DESCARGA
10 | PRESSAO, kgficm2m: SUCGAO MAX.NORM. 6,0 62 | DIMENSAO - 4" 2. Yo
11 DESC. NOMINAL: 24,0 63 | CLASSE Goo# [
12 | PRESS. DIF.kgficm2: 18,0 AMT,m:250,0 NPSH DISP.m:7,0 | 64 | FACEAMENTO RF RF
13 FLUIDO BOMBEADO 65 | ORIENTAGAO TOP TOP
14 |FLUIDO: HIDROCARBONETO DENSIDADE: 0,720 66 | (X) CONEXGES AUXILIARES
15 [( X )yTOXICO { X ) INFLAMAVEL ( X ) AGRESSIVO |67 |( ) SOLDA SOQUETE (X) FLANGEADAS
16 | TEMPERATURA °C: NORMAL: 36 MAX.: 42 . MIN. 68 | ( )SOLDA TOPO { ) ROSQUEADAS
17 | PRESSAQ DE VAPOR, 0,70 kgficm2 abs @ TEMP. NORMAL | 68 | (X ) CARCAGA
18 | VISCOSIDADE MAX., cP 0,42 @ TEMP. NORMAL |70 | (X) LINHA DE CENTRO () VERTICAL
19 | CALOR ESPECIF., kealfkg°C: 711( )PE ( )IN-LINE
20 | CORROSAQ/EROSAO: RSH 72|( )SUMP ()
21 | DIAM. MAX. SOLIDOS, pm: CONCENTRAGAQ, ppm: 73 | BIPARTICAO ({ )AXIAL () RADIAL
22 | CLORETOS, ppm: H28, ppm: 74§ ( )SIMPLES VOLUTA () DUPLA VOLUTA
23 - | SERVICO (X} CONT. ( ) INTERMIT.( ) PART./DIA 75|( )BARRIL ( ) DIFUSOR
24 76 [ () MULTIPLAS VOLUTAS ( )DUPLA CARCAGA VERT.
25 PERFORMANCE 77 IMPELIDOR
26 |CURVAN-2148-Fmm: Z55(0)  Nss: 840R |80]( )EMBALANGO {X) ENTRE MANCAIS
27 |N°IMPELIDORES: NOMINAL: 2 MAX. 2 81 | N° PAS DO IMPELIDOR:
28 | DIAM. DO IMPELIDOR, mm:  MAX. NOTA 4 MIN.NDTA 4 |82 | N° DE PAS DIFUSORAS:
29 | POTENCIA NOMINAL, Kw: 5@ 1 EFICIENCIA, %: 52 A\ | 83 | ANGULO DA PA: ESPESSURA, mm
30 |VAZAQ MIN. CONT, m3/h  ESTAVEL: 40 TERMICA:25 |84 | LARGRA DO TIP, mm
31| AMT MAX. IMP. SELEC. m: 2 40 85| ( )ABERTO (X)FECHADO( )SEMI-ABERTO
32 | POTENCIA MAX. IMP. SELEC. kw: 65,4 86 [( )EIXO
33 | NPSH REQUERIDO, VAZAO NOMINAL, m: 2 2. 87 | DIAMETRO NA LUVA, mm
34 VAZAQ MINIMA CONT. ESTAVEL, m:{ 8] 88 | DIAMETRO NO ACOPLAMENTO, mm
35 | NIVEL DE RUIDO ESPERADO, Db(A) 85 @ 1.0 m 89 | DIAMETRO ENTRE MANCAIS, mm
36 | FATOR CORREGAO VISCOSIDADE: CQfQ CH 10 CE 4,0 | 90 | DISTANCIA ENTRE L CENTRO MANCAIS, mm
37 MANCAIS DE LUBRIFICAGAO 91 | DISTANCIA ENTRE MANCAIS E IMPELIDOR, mm
38 | { JROLAMENTO( )HIDRODINAMICO ( ) VER F.D.MANCAIS |92 | DEFLEXAO TOTAL NA REGIAO FACES SELO, um:
39 | MANCAL ROL TIPO CARGA NOM | CARGA MAX | 93 | DEFLEXAO TOTAL NO IMPELIDOR, um:
40 RADIAL 631 94 | DEFLEXAO TOTAL NA PONTA DO EIXO, pm:
41 AXIAL 131 B 95 PESOS
42 | LUBRIFICAGAO: ( ) VER F.D. DO SIST. DE LUBRIF. 96 | BOMBA, kg:  750)
43 | () GRAXA ( ) BANHO DE OLEQ (x)NIVEL CONST. 97 | BASE, kg: 660 A
44 |( )ANEL ( )NEVOA DE OLEQ (PURA) 98 | MOTOR, kg: 780
45 |{ )NEVOA DE OLEO (PURGA) 99 | TURBINA, kg —
46 |({ ) VISCOSIDADE DO OLEO GRISO 100
47 MOTOR TURBINA REDUTOR
48 |ITEMN® MB-2217 A/B ITEM Ne ITEM N‘\
49 |FABRIC. Wi MOTORES FABRIC, \/ FABRIC.
50 | POTENCIA, Kw A5 He POTENCIA, y POTENCIA, W
51 |rpm: 3550 prm: pm:
52 | CONJ. MONTADO POR: FORN. BOMBA | CONJ MONTADO POR: FORN. TURBINA | CONJ MONTADO POR: FORN. RED.
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APENDICE E: AVALIACAO DOS CONDENSADORES DE TOPO DA
FRACIONADORA PRINCIPAL

Simulacdo do dia 04/02/2010: Condensadores de Topo
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Paralkl i—i [ Ze I‘IJ'-.'-||$|ZI-33|IIZ_| ianm; 30

Dk rtation -IEH'IZ_I- L] iz IEipaEies i—i 14

Tubs Geomatry Hozdss

Tul= = Plal | Shell ikt anm 35,151

Tul= G0 i 19050 | Shellontet i 30201

Lebgth i e, | Wkethekit i 111,067

PHEb rath = 1330 | ovktiekit i g

Laont ki @ | Take Wkt i 21

Ta=cont = 1040 | Tak= ontkt i 21

Til= Pas =i 2

Thsrmal Eesletancs; % Walocites; mie Aow Fracton:

Zhell T3 | Shelkkk 68 A 00

Tz 651 | Ta=zkk 1,17 B 07w

Fonllug 1722 | Crsstow 506 o s

Metal 15T | Wileckow L7 E 0,16
F (i3]
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Simulacdo 2: Condensadores de Topo

Chutput Summary Page 1
Fekaed © e tlli:l'.'illli_l HTEI r.1e|n|nr-:-:m|m-.-'.
Pafolras
Pefolras
RETVRL GO0 S0hZ01Z 1321 SN 1S i3 MEH Units
JSammarny Ut

Fatlii] - Horowtl Wi Donbk-Secme il Bames

[T1o Cata CTiech Massages,

Ho Funtims Mas lﬁﬂ& i,

Froce ss Conditions Hot shallslds Zold Tube slds

FINKI kame rr=r) okl Srean

Flow e (I000H A 153,744 1255

It ety L T vap Frui] 0,440 008000 i1,080K0

WEtOtetT  (Deg o 126,00 B=m Eali) 50

WEtRAEE  ktEm2e 2040 z 0 204

AP B i, g tem ) ooE ] =

Fonllig) Z-h -2 sl (]l i3 AR

Ez:hangsr Parformancs

Shellk walin -k =) 3 | Achaly ecalinz-i=s gl T

Tu= & walin -k =) SHEET | Required U kalin2-h-C) et B

Hit re gy ime =i Dty (MM kAl 19,2539

okl g e = Zens. LK | ara e 23, 10

ERTD (Deg) E5 | owrkzin %) 10,45

Shell Geometry Bathe Geometry

TEM& t4= = 8IS | Btk e = Dowbk-S2q).

ShellID IRy 016,00 | Batk cit Ptk 0,00

TErkE =) z | Batte ork vition = Paralk|

Paralil = [t Certralspachy danimg 230200

Dk Eo 3 0,0 CIE e =i 14

Tubs Geomstry Hirzdes

Tul= gy = Pl | Shell ket T 32,151

Tulz GO IRy 9050 | Shellontkt T A

Length {TRIT B, [ Wethe kit T 111,087

PHEN rat = 13330 | Ontethekibt T e

Layont i )] @ Tk ket T HETE

Tukzconet =) 0 | Tabe ontit T HETE

Tal= Pais = p:

Thiermal Eesletancs; % Walocites, mis RAow Fractons

Shell THAL | SielkkE 7 & 0051

Tul= 653 | Tuwskke .21 B .70

Fonllig) 520 | omestow 7,30 o [

Metal 153 | Wikckw 500 E 116
F [(fxaf]
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APENDICE F: AVALIACAO DOS CONDENSADORES DE INTERESTAGIO

Simulacdo do dia 04/02/2010: Condensadores de Inter estagio

Chutput Sumimianry’ Pae |
Fekared ©the tlll:l'.'u'llli_l HTEI r.1e|n|3-er-:-:m|m-,-'.
Pefolvas
Pefolras
KiEtver. 6 1BEQ011 104 SN Isas s MIH Units
cZnmmary Uek
Fatlug) - Horeoiil Wi Sl k-Seome vl Bamkes
(o Cata Chech Ma sags s,
o Euntms Mas lﬁgﬁ i,
Frocess Condifians Hit Shsllslds Cold Tuba slds
FInKl wame (I} okl Stean
Flow i (1000 ¥ R 157,713
Ittty WL rac vap:) =] iz 0,008 (]
WetotetT  Deg o) BlES Hm 3m =Em
TP R Tom2E 4570 33m 3453
P B o, A} CeTed oo 0,530 (]
Fonllig Z- 1= Al (] Iy i3 R
Ezchangler Pertorm ancs

Shellk Al 2 =2 A | actwalu lina-h-o) el e
Tz & wAlin2- =2 2RSS | Reguied U kealin2-hi-C) iz430
Hiot reg) g = Dty (MR kcdli ZEI0S
okl reg ime = Sews. Lkl | 2rea iz 1137 55
EMTD (g ) 195 | o ks %) ]

Shell Geometry Batfle Geometry
TEMA 1= = B | Bamtk tye = Sl k-Sag.
ShellID Y SO0 | Bate oat PetDla) =m
TETRE = 2 | Bame ork o =)
Paralkl =i 2 Certral ipachy anim; [ el b ]
DTk vt -IEE'I:_I- 0,00 iz I E i ed =i

Tube Geom ety Hozdes
Tz 1y = Plali | Shelllikt BTy 351
Ti= o0 Y 8050 | Shellontet Ty LA
L& nilth i s, | lketiek bt (i 25,504
FHEh rath = 13355 | ontethekit A 215
Laont k) @ | = ikt BT sl
Ti=zconit = TED | Tl ovtet Y e
Tz Pass = z

Thiermal Fasletancs ; % WalocItes; mis Row FracHons
Shell 675 | Skelkke 245 & 0,185
Tz 428 | Taeske 046 B 0552
Fonllug 1657 | Croastow ok = 30
Metl 157 | Wilkckow 3E E (3
F 0055
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Simulacdo 2: Condensadores de Interestaqgio

Output Sumimany’ Page 1
Fekared T the lowidg HTRI Memb= 1 Compar:
Farnlvas
Perolvas
AETVRr G auhon1Z 1550 SN 15 15 MICH Unilte

Sammary it
Fatg - Horzovlal Wi S le-S2ame vl Bames

Flo Ceita Check Massagst.
Ho Euntims r.1e--ag|¢-.

Frocess Conditions Hot Shell slds Cold Tube slds
Fivkl vame I LN okl Stream
F ke rae (1o 0,070 19 522
Inletoatlety WL frac vap) [NR=TH 0175 0,0 0,0m
InetintetT iDeq TeE2 Fm o (=1L
It P O TEmZE) La70 3300 ERL=C)
clP oW, g tems 003 0,530 os01
Fonllnd n2=hr-Ckcah 0000400 0,000
Ezchangsr Performancs
Shellh calin2-hr-23 013 | Achall  dcalin2-h-Ch I35
Ti= |k cAlmZ-h =2 WX ES | Redquied U kalinz-i=S 16327
Hotredime =i Oty ‘BRI Bcalhn 25600
okl redgime ] Zepi LEUE | ARa mai 113794
ENTD vDed 154 | Cwerckikgn [y 7154
Shsll Geometry Eatfle Geomstry
TEMA t= ] AJS | Bame tp= = Shgk-Seg.
ShelllD imm; Q000 | Bafe ot {PctDlag 25
ek ] 2 | Bame orkvtion =i
Paralk| i~ 2| Ceralzpacing {mim 52,120
Tk vEtn [ 000 | Crogsparies =i
Tubs Geometry Mo zdes
Tik= = ] Flal | Shelllnkt i 33551
Tk &0 imm; 190230 | Shellontket i 255
Lenth mm; e, | ktie kit i Fo,501
PHED ratio =i 13353 | Gntethelght i 4T 0da
Laont B o | Tae ket i aeiie
Tikecont =i TS | Tal= ontiet i aeiia
Tk Pais = 1
Thsrmal Reslstancs; % Welocitlas; mis RAow Fractions
Shell TOAT | Shelkkk 348 A 0,184
Ti= 855 | Tu=zke 055 B 0,351
Fonllng 1350 | Croesfiow L3 c 0,095
RMetal 108 | Wiekow ERE E 0,05
F 0,067
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APENDICE G: AVALIACAO DOS CONDENSADORES DE ALTA PRESSAO

Simulacdo do dia 04/02/2010: Condensadores de Alta

Pressao

Output Summary Pare 1
Fekared o the Tlkwing HTRI Membsr Compary:
PeErONEs
Pedulas
Ahtver. 600 22702011 0330 SN 1300213799 MEH Units
JSinmmary Unit
Fatlvi] - Horzontal W e k=Zegme vial Bare:
Ho Cata Chack ﬁa--age-.
N Runtime Messags s,
Proce ss Condlifons Hot Shellslds Zold Tubs slds
Flvkl vame olsa Cokl Seam
Flon rae IO A 143505 S
It et WL Trac uap 0249 01z ifni] ifni]
Ittt T e & 0.0 L] 30,00 500
TP L) s [T 19,510 0,000 0,000
b kg TEmz 023 (K3} 0,350
Fonllig n2-hr-Zkcak 00000 0,000
Exchangsr Perform ance

Shellh A== SF | Achmalld dalnz-h= 5T 4
Ta= b calnz=hr- 953 | Reguired U Calin2-h-C5 239715
Hot 1e) e =i Dty “RR kcalan 12350
Cokl e e =i Sens. Lk | Ara im2 01 362
ENTD D 232 | Gwrkikn D) 1,45

Shell Geometry Bathe Geomatry
TEMA tpe i~ aJz | Btk pe = Shgk-SRg.
ShelllD i 101600 | Batffe cit iPetDlas 2500
Serks =i 2 | Batk orkriaton =i Paralk|
Parale| = 1| Certralzpacing mim 423,450
Tk tEton i 000 | Croasparies =i 12

Tube Geometry Mo zdes
Tabe fj= =i Plalh | Shell vkt i
Tae &0 i 19050 | Shellontket NI
Lewcth Ll G0, | Wkethekit (I
PHCh At =i 13333 | Oontethe kbt i
Layont ikl @ Ta= hkt NI a5l
Tabzcont =i @30 | Take ontket g il
Tk Pais i—i 2
Thermal Rssletancs; % WelociHas, mi's Aow Fractlons
Shell G320 | Shelkkk 103 & 0200
Tal= 1052 | Ta=skk [uR=T% B 0552
Fonllig 2415 | Cmsimow 1.47 [ oS
Retal 173 | Wihedkow 152 E 0,120

F 0,050

121



Simulacdo 2:

Condensadores de Alta Pressdo

Chutput Summary Pae 1
Fekared T the Bllwig HTRIMembe Compan:
Petolias
PerOlNEs
dhtver. a0 ZS2012 09IS SN 1Sm2IETE MEH Unite
JSmmary Un it
Fraine - Horbowtal VURK Sl k-Seame vl Bamks
Ho Cata CI16ch Ma s sage s,
Mo Runtims Messagss.
Process Conditlons Hot Shellslds Cold Tube slds
FlInkl sane 1l 5] CoklSmean
Flow rae {100 160 255 3575
Ikttt WL frac vap) 030 0,169 0,000 0000
Ikttt T iDeg 1623 Lo 300 (S
113 4 Rehx ik TomzE 19,510 0000 0000
el P b, kg Tomz 0.5 1410 057
Fonllg Z-h1-C kAl 00000 0,000
Exchangsr Performancs
Shellh calin2-h=C G1525 | achall  dcalinz-kr=Z 150
Tu= b calin2=h=C0 ST2540 | Regpulrecd U koalin2-h=C JE T s
Hotreq ime =i ongy (RR Bcalhn Lo
okl regime =i Ses. LE[WK | Ara im2i 01259
EMTD (Deg & 185 | Owrkikl [y 1.27
Shall Geom sty Batfls Geom sty
TEME t4= = sz | pamk tpe = Shgk-Seg.
ShelliD innm 101600 | Batke cnt ‘Pt Dlag 26,18
SErks =i 2 | Bafe orkiaton = Paralil
Paralkl =i i | Cevtralzpacig {mims 125450
Ok niation ki 000 | Crospares = iz
Tubs Geom sty Hozdas
Tak= ff= =i Plal | Shell ikt i
Tal= &0 innm 19230 | Shellontet {mm
Le it danm coes, | kethekiht i
PHC ratio =i 13333 | Cntethel)it i
Lagnt ki @ | Tie hkt anim AT
Tab=cont i~ @) | Tabe ortet i 25BETT
Tk Pags =i 2
Thermal Resletance; % Velowites; mis Aow Fractons
Shell G207 | Shelkkk 1.4 B o8z
T= G40 | Tk 131 B o5z
Fonlleg 2506 | CrogsTiow (] [ 00
Metal 246 | Wihdkow 2ol E o7
F 0,060

122



APENDICE H: AVALIACAO DO CONDENSADOR DO PUMPAROUND DA
ABSORVEDORA PRIMARIA

Simulacdo do dia 04/02/2010

Output Summary Pae 1
Fe l?-?ﬁ-?lil‘l:lﬂé tlll:l'h'lllij HTEI r.1e|n|3-er-:-:m|nr-,-:
Paeroh,
SaeFohigs
KETVEr G600 250012 1340 SN 130213 WITH Onits
Fating - Horowtal Mtipass Flow TEMA SES She IV Slig k-Sagme vial Barks
Gas Data Check r1r==ﬂJr- Flr| ort for nformative r1r==ﬂJv-
Gee Runtimes Maeeags F.| ot tor Warming Me seages.
Froce s Conditions Hat shallslds Cold Tubaslda
FIvEl sams 03R okl ShEan
Flow ik (100HGAD 143,459 105,762
It ety W frac ep) 0000 71,0080 71,0080 10080
WEtONetT (g o) 513 [Tfu] 3000 B
WetPom  degtomze) iT 545 7,573 350 2175
dP ALk, dgtem ) o8z 0080 1451 ]
Fonllig 2=k 1-C dcal {1 80 KD {1 AR
Ezchnanger Parformancs
Shell b cAlnZ- -2 193345 | Acmall  dcalnZ--c) To0A9
Take & calinZ-h-C) BEES3S | Fequired U kcalinZ-h-C) F40,03
Hat regy Ime =i Zeas. Lkl | Doy AL E= 10T 05505
okl regme =i Zeug. Lkl | Area iz 133,435
EMTD (Deg ) 0,0 | owenkskn Py 951
Shell Geometry Batis Geomatry
TEMA = i~ AES | Bame tpe = Sk,
Shell 1D Ty B0 400 | Bame crt (PO puafa]
TErk: =i 1 Bt ork wiation [ F'I?I]Zl?llil.
Faralk| [ 1 ':l?lh'-.'-llﬂl'i:lllij mim; 177 &30
Ok viaEton -Ehlij- [LYLE] ':I'EI'-S-S-|HE~$E$ =i ]
Tubs Gaom 31]'_.' Nozdes
TH= = =i Pl | Shell ket ARl 154051
Ta= o0 Ty 19050 | Shellontet ARl 154051
Length iy o, | ethekit dnmy G217
FHEh rato =i 13355 | Ontethekght dnmy /I
Laont il o0 | Tu= ikt dnmy IS0
Tabeconit = 0| Tabe ontiet ARy i54051
Tabe Fas =i i
Thermal Fesletancs; % Velocitas; mis Aow Fractons
Shell |25 | Skelkkk 109 & 0,230
Ti= P14 | Topeske 225 B LE
Fouling Es | coesmon i1z C i, 108
Metal g | winoow i 45 E 0,175
F ]
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Simulacdo 2

Output Summanry

Page 1
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Tube Geomstry Hozdes
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Le il th i e, | hkthe kit i KON e
FHCh rati =i 13333 | Ontethekght AT 3 EES
Laont [0 Ta ] o | Tu= ikt AT 125,194
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Tl Pais =i ]
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Shell ]S | Skelkkk 1,17 L] oz
Tu= N3 | Tu=ske 242 E 04e0
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APENDICE |: CURVAS DO HEAD X EFICIENCIA DO COMPRESSOR DE

GASES
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APENDICE J: AVALIACAO DOS PRINCIPAIS EQUIPAMENTOS PARA O
CASO QUE PROPOE O AUMENTO DA VAZAO DE RECICLO DE NAFTA
CRAQUEADA

4
»
.
»
-
ot
-
-
ol
-
-
-
ot

il

Folha de dados da bomba de reciclo da nafta craguea da

1 |APLICAVEL: ( )PROPOSTA (X) COMO COMPRADO |53 |ITEMNe B.2217-A/B QUANTIDADE: 2
2 ( )P/COMPRA ( ) COMO CONSTRUIDO |54 [( )SERIE ( )PARALELO COMUM (X )
3 |ACIONADOR: {x)MOTOR ELETRICO ( ) TURBINA 55 | SERVIGO: LIQUIDO DO V-2204 P/ V-2205

I3 () 56

5 | NORMA: {x) API-610 (8° EDICAO) 57 | FABRICANTE: INGERSOLL DRESSER PuMps
§ |PROJETO: (x )APLI810 A (8* EDICAQ) 58 |[MODELOTIPO: 2 /2 RE-2

7 | APLICAVEL: 59 | NUMERO DE SEREE: 35485.03.01 /02

8 CONDIGOES DE OPERAGAO 60 CONSTRUGAO ’

9 |VAZAQ, m3h: nommal 550 max., 62,0 minima 61 BOCAIS SUCGAO DESCARGA
10 | PRESSAQ, kgfilem2m: SUCGAO MAX./NORM. 6,0 " le2 | DIMENSAO 4" 2. ot
11 DESC. NOMINAL: 24,0 63 | CLASSE G oo @ oo#
12 | PRESS. DIF.kgfficm2: 18,0 AMT,m:250,0 NPSH DISP.m:7,0 |64 | FACEAMENTO RF RF
13 FLUIDO BOMBEADG 65 | ORIENTAGAQ TOP TOP
14 | FLUIDO: HIDROCARBONETO DENSIDADE; 0,720 66 | (X) CONEXOES AUXILIARES

15 | ( X )TOXICO { X ) INFLAMAVEL ( X ) AGRESSIVO |67 |( ) SOLDA SOQUETE (X) FLANGEADAS

16 | TEMPERATURA °C: NORMAL: 36 MAX.: 42 . MIN." 68 | ( )SOLDA TOPO ( ) ROSQUEADAS

17| PRESSAQ DE VAPOR, 0,70 kgticm2 abs @ TEMP. NORMAL | 69 | (X ) CARCACA

18 | VISCOSIDADE MAX., cP 0,42 @ TEMP. NORMAL | 70 | (X) LINHA DE CENTRO () VERTICAL
19 | CALOR ESPECIF., kealikgeC: 71l( )PE () IN-LINE

20 | CORROSAQ/EROSAO: RSH 72 [( )suwp ()

21 | DIAM. MAX. SOLIDOS, pm: CONCENTRAGAOQ, ppm: 73 | BIPARTICAO ( )AXIAL () RADIAL

22 | CLORETOS, ppm: H2S, ppm: 74 | () SIMPLES VOLUTA  (3() DUPLA VOLUTA

23 - | SERVICO (X) CONT. ( )INTERMIT.( ) PART/DIA 75 | ( )BARRIL ( ) DIFUSOR

24 76 | ( YMULTIPLAS VOLUTAS ({ ) DUPLA CARCACA VERT.
25 PERFORMANCE 77 IMPELIDOR

26 |CURVAN2148-Fmm: IS5 Nss: BADR |80]( )EMBALANGO (X) ENTRE MANCAIS
27 |N° IMPELIDORES: NOMINAL: 2 MAX. 2 81 | N° PAS DO IMPELIDOR:

28 | DIAM. DO IMPELIDOR, mm:  MAX. NOTA 4 MIN.NDTA 4 | 82 | N° DE PAS DIFUSORAS:

29 | POTENCIA NOMINAL, Kw: 5@ & EFICIENCIA, %: 52 A\ |83 | ANGULO DA PA: ESPESSURA, mm
30 | VAZAQ MIN. CONT. m3/h  ESTAVEL:4(Q TERMICA: 25 |84 | LARGRA DO TIP, mm

31| AMT MAX. IMP. SELEC. m: 240 85 | ( )ABERTO (X) FECHADO ( ) SEMI-ABERTO

32 | POTENCIA MAX. IMP. SELEC. kw: 65,1 86 [( )EIXO

33 | NPSH REQUERIDO, VAZAO NOMINAL, m: 2.2 87 | DIAMETRO NA LUVA, mm

34 VAZAO MINIMA CONT. ESTAVEL, m:{ | 88 | DIAMETRO NO ACOPLAMENTO, mm

35 | NIVEL DE RUIDO ESPERADQ, Db(A) 85 @ 1.0 m 89 | DIAMETRO ENTRE MANCAIS, mm

36 | FATOR CORREGAO VISCOSIDADE: cQi0 CH 10 CE A0 | 90 | DISTANCIA ENTRE L CENTRO MANCAIS, mm

37 MANCAIS DE LUBRIFICAGAO 91 | DISTANCIA ENTRE MANCAIS E IMPELIDOR, mm

38 | { JROLAMENTO( )HIDRODINAMICO { ) VER F.D.MANCAIS |92 | DEFLEXAO TOTAL NA REGIAO FACES SELO, pm:

39 | MANCAL ROL TIPO CARGA NOM [ CARGA MAX | 93 | DEFLEXAO TOTAL NO IMPELIDOR, um:

40 RADIAL 63N 94 | DEFLEXAQ TOTAL NA PONTA DO EIXO, um:

41 AXIAL I3i1 RG 95 PESOS

42 | LUBRIFICAGAO: ( ) VER F.D. DO SIST. DE LUBRIF. 96 [ BOMBA, kg: 750

43 | () GRAXA () BANHO DE OLEO (x)NIVEL CONST. 97 |BASE.ks: 560 A

44 |{ YANEL ( )NEVOA DE OLEO (PURA) 98 |MOTOR, kg: 780

45 |{ )NEVOA DE OLEO (PURGA) 99 | TURBINA, kg —

46 |({ )VISCOSIDADE DO GLEQ GR 1SO 100

a7 MOTOR TURBINA REDUTOR

48 |ITEM N° MB-2217 A/B ITEM N° ITEM N‘\

43 |FRBRIC. WEG MOTORES FABRIC. ~_ FABRIC.

50 |POTENCIA, Kw A5 Hp POTENCIA, y POTENCIA, y/

51 | rpm; 3550 mm: rpm:

52_| CONJ. MONTADO POR: FORN. BOMBA | CONJ MONTADO POR: FORN. TURBINA | CONJ MONTADO POR: FORN. RED.
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Avaliacdo no KG Tower da absorvedora primaria

E PACKED TOWER DESIGN {4

KG-TOWER Eample Fiating: Packing

Absorvedora Primarnia

simulagio_3.1

Buottom
PackingB
Bed #2

Effic. & Effic.

[1678 167600 167600 576,00

| 8,52 93.10 91.90 124.97
[24.29 34.09 3355 45.55
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Avaliacdo no KG Tower da torre desbutanizadora

I TRAY RESULTS
Fil=  Units Wndow Help

Secio Topo  [Segdo Topo
[ 13

[ TRAY RESULTS
File Units Window Help

Segdo Fundo  [Segdo Fundo

14 23

129



Avaliacdo no HTRI dos condensadores de topo da desb utanizadora para

2/3 da vazao

Outpurt Sumimanry Page i
Fekared o the DI0RNg HTRIMemb=1 Compan:
Perolas
Paiivas
AETURL GO0 L2012 1121 S, 1 i o MIH Onits
JSammary Ukt
Fatlig) - Hororil Vit Dowbk-Seome vl Batks
Ho Cata ClHech Massagss.
N Buntim & h'lﬂllﬂgﬁ LA
Process Conditions Hit Shallslda Cold Tubssids
FInkl kame SE okl SR an
F ke rae V00 G 50,0000 79,000
Ittty WL rac uaps ] 0,000 00800 0,000
WetotetT  (Deg o 500 300 W 373
WetPitmg  dgtom2e 11750 1] 4173
AP, o Tom s oen 0,30 0553
Foullig  n2-ki=C 4cal {3,000 KD (s
E=¢|'|=7|I'|£|BF Parformancs

Shellh A2k -2 THE | Acmaly Al 2=k kg
Tal= & calin2-h -2 75T | Reguled U koalin2-h-C) 27 21
Het 12 ne = oty (MR kAl 7 FED
Cokl reg ne = Zews LK | Ara n2 1374
EMTD {Deg iz5 | owerdes kg ) Py

Shell Geometry Eaffls Geomeatry
TERA = = BES | Bame ty= = Doibk-Sg,
ShellID iy 015,00 | Bame ot (PetDla) 20,00
EIRE = 2| Bamk orkiton = Paralk|
Paralk| =i 2| Cevtralzpachg {mms 37330
ke niation ki 000 | Crespacies =i 14

Tube Geometry M zdas
Ta= = = Plal | Shell ikt A
Tz o0 iy 19050 | Shelloet iy 205 0
Lendth i (S0 Inkthe kit danim
PHEN Fat = 13330 | Onetikit iy 20253
Layont [ ] o | Tu= hkt danim 23EEN
Taks=cont = 106060 Talk= ontket danimy 23 AT
Til= Pass = p:
Tharmal Eeelstancs; % Walocies, mis RAow Fractons
Shell |53 | Skelkke 1 A 004
= 938 | Teskk 142 B (il
Fonllig A | Crminow o0& s (o=
Metal 204 | Wikkw 0Fs E 0 e

F oozl
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Avaliacdo no HTRI dos condensadores de topo da desb utanizadora com a

inclusdo de mais dois cascos

Output Summanry Page 1
Re kated T the Bllowlig HTRI Membe r Company:
Peiolvas
PaintiNas
XEtWer. 600 272012 1620 SN 13002137199 MEH Units
TSammary Ukt
Rathi) - Horzowtal Wi Shq e-Segmertal Bames
Fio Data Chech Maleages,
Ho Runtime Massagas.
Procans Conditone Hot Shallide Zold Tubalda
Flvkl rame OISE CoklStream
Flow e (ID00HaAn 125,003 oE7 135
I to ety Wit frac wp) 10m 00 oo oo
InetontetT (Deg Cy a1.,00 Jm 300 o
NktPiwg  RgTema 11750 Lam (%]
(=A< Egtem 0,175 050 0353
Fonllng n2-hr-Cacah 0000400 0,000
Ezchangsr Performance

Shell b calin2-h-C) 811,35 | Achalu  ikeabin2-h-C) 15378
Tz & Al 2-h-C) WZ251 | Requimed U kealn2-h-C) 153,56
Hot reg me = oy (MM kezalin 108470
Cok reg)me = Sens.Ligeid | Ara m 213,15
EMTD (Deg C) 11,1 | Cwenkzign (%) 035

Shall Geom atry Batfle Geometry
TEMA §= = AES | Batfe tp= (] Slhigke-Seg.
Shell o i 016,00 | Bare cit (PotDiEy 20,00
Sarks = 2 | Batfie orke yiton = Paralkl|
Paralkl| = 3 | Cerfralspachg (i 330
QT iaton [ree)] 0,00 | Crosspasies =) 1

Tuba Geomatry Nozden
Tik= i = Pl | Shell ikt iy
Ti= 0D {mm) 19050 | Shellovtet {mm) 205,004
Length {mm 6096, | hkthekght mm)
PhE ratio [ 1,303 | Ovtethelght iy g
Layont [T o0 | Tee nkt mm 25577
Ticont = oW | Take ortet mm 25 ETT
Tike Pass =) z

Tharm al Resletance; % Valocitas; mis Aow Fractons
Shell S553 | Skelske 1m A 0261
Tik= 1232 | Tiezik 107 B o7
Fonllng |0 | CresTow 179 c oora
Metal 2,10 | Wisdow 233 E o1z
F 02
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Avaliacdo dos condensadores de alta pressdo no HTRI

Cutput Summary Pae 1
Fekared o the Tlkawing HTRIMembs rZompary:
PeroEs
Palolias
ABRtver. 600 S&O11Z 11:30 SN: 130021379 KMIEH Units
JSimmmary Un
S katon - Hormontal With S e-Segme vial Baes
Ho Cata Check ﬁa--aga-.
N Runtime Messages,
Process Condlfons Hot Shellelds Cold Tube slds
F Ikl name ails okl Sream
Flon rae IO 2,170 34T sl
It et WL rac uap oz3 - 0,14z 0,0m 0,0m
Ikttt T D) 13238 " 0 (]
TP &) [Ln) e [T 19510 a0 [ ez 7]
PRy, kg Temz 0205 1410 0,403
Fonllig) 2=k - dizah 0000400 0000000
Ezhangsr Performancs

Shellh alnZ-h-C) THES | Actmall  dcalin2-h- a4
Ti= & calinZ-h-Ch 01252 | Regulred U kcalin2-h-C (AN
Hot red) Ime =i Dy MR kcalan 50905
okl e e =i Sens. Lk | Ara im2 01 5345
ENTD iDe) 175 | Dwrkikn [ 0,55

Shell Geometry Batfls Gaomatry
TEMA tpe i~ a3 | Batte g = Sl k-Seg.
Shell D imim 101600 | Bafe cit (PetDlas 500
Serks =i 2 | Batk orkriaton =i Paralkl
Parale| = 1| Centralzpacig {mim 423 430
Ok atation ki 000 | Croesparies =i 12

Tube Geometry Hozde s
Tib= fj= =i Plal | Shell kgt AT 234,500
Ti= 2D imim 19030 | Shellontket imim 34300
Le kot (i GG, | kthekbt (i
PHC:h ratio =i 13333 | Oortkethek) it AT
Layont iR @0 | Tu= ikt imim 304 a0
Ti=oonit =i @30 | Tuks okt imim a0
Tik= Paii i—i 2
Thermal Rssletances; %% aloctes; mis Aow FracHons
Shell FEL | Shelk ki 1,45 L] 0,147
Ti= 1052 | Ti=skk 1,15 B 0550
Fonllig 2Ta0 | Cmsimow 1z c o087
Metal 1587 | Wihdow 23 E o7

F 0050
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Verificacdo do vaso de alta pressao

5-CAICULO DO TEMPO DE RESIDENCIA DA FASE LEVE ENTHE OS5 NiVEIS LLL e HIL

hiewne + Fiaterkanr # i = 1380 mm LLL abaizo da Linha de Centro

O - Fosicn et = 170 mm
hzonziderado - 1380
h consideradodDl 04625 ——* alf, - 04295 R — a = 325 mf
A haiem da LLL 3215 m*
Aaler L« BMIL | ahaiem du Ll ~ A fpraada = 2EEM m®
Yooeemtt-mn Acapeemtiomn L= 36,7956 m”

[Tempo de Fiesidéncia da Fase Lewe entre LLL e HIL = 4.5 min.

E-CAICUIO DO TEMPODE BRESIDENCIA DA FASE IEYE ENTRE OS MIVEISHIL e LLL

Avcteemtoe Ay - 8. - B - FikewFame - Becleelllomm = 34064 m*
Vooeemiioun Aoopeemon L= 46,7152 m”
Tempo de Residéncia da Fase Leve entre HLL e LLL
Fara Wazio de Reflugo 0,0 min.
Fara vazao de Produta de Topo E min.
Para Vazao Total 5.7 min.

6.1- Yerifi i ol 1o P 1o do liquido |
F0d PRS0 . .
Yelocidade Separagio da Fase Pesada = ¥ o.a. = 3"10°°d . ""aSHO" M pg,... | 25625 infmin

[¥elocidade Limitada em 10 infmin] 10,000 infmin
Tempo de Separagao da Fase Pesada:
b urparanin rulrr an = srim LLL » HIL = 00394 ° hoan 1Y SFprms 3,92 min Ha SEEEIBEEQ
B orparngSe caller oo = rie BLL ¢ LLL = 00394 h, .. ¥ x,.a. 472 min Hi Separagao
totprand, = TEMpo de Separagio Total do Liquido Pesado do Liquida Leve = 2,71 min

W _ Ay brar  AealecBLLeLlL * Aoaie-ERL £.0292 m®
LLL ntbocal = 2,26/ m " Mmin
————————————————————— LTI 2,71 min
__m_,,k____r ________
Lmin. = Qo " trrpeeasa f 80p0.. = 1806 m
J_ Com didmetro de gota igual a: 0,0050 in
0,127 mm
127
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Avali

acao da torre retificadora

CENPES program for Tunnel Cap trays
Torre Retificadora T-02204
Three-Pass Tray (No Vapor Tunnel in off-center Downcomer)

Limites no downcomer

Correlacao  vift/s) tres.(s) GPM,’ﬂ%

Glitsch (1a) 0557 4.04 25000
Glitsch (1b) 0556 4.05 2496
Glitsch (1c) 0529 426 2373
FRI 0383 578 1747

MNutter .pg 2 0954 236 4281

Usuariof L-L 0.650 346 291.7

Vazoes totais : Vapor = 30.6956ft3/s ; Liquido = 3968.1893 CAF = 7.40328
X Y. FRY). GXY) =
XY FRY). GXY) =
XY FXY). GEKY) =
XY FRY). GEXY) =
X Y. FRY). GXY) =
XY FRRY). GXY) =
XY FXY). GEKY) =
XY FRY). GEXY) =
X Y. FRY). GXY) =
XY FRLY). GXY) =

10.2892643 0.3330000 0.6838484D-01 -0.1420204D+01
1 0.26892643 0.3340000 0.1117830D+00-0.1461221D+01
10.2902643 0.3330000 0.1236903D+00 -0.1420204D+01
2 0.3152008 0.2983755 -0.6828499D-01 0.4302678D-01
2 0.3152008 0.2993755 -0.2233103D-01 -0.4010110D-03
2 0.3162008 0.2983755 -0.1478131D-01 0.4302678D-01
3 0.3156261 0.2993662 0.5496485D-05 -0.3164698D-06
3 0.3156261 0.3003662 0.4588992D-01 -0.4335955D-01
30.3166261 0.2993662 0.5348380D-01 -0.3164698D-06
4 0.3156260 0.2993662 -0.5359544D-08 0.2525407D-09

Convergiu em 4 lteracoes  (X.Y) = 0.31562597 0.29936621

Convergiu calculo das vazoes de liquido em 4 lteracoes

VLDI{l) = 2.216292695 2.970697286 2.216292695

Perda de carga (pol) - 2.6460537 2.6460537 2.6460537

Gradientes Hidraulicos (pol) = 1.52112206 1.41662473 1.31554394

ZF = Altura da espuma Arraste Ib liquido / Ib vapor
Painel Downcomer backup ZF (pol)) Arraste

GPM(1) e GPM(3) = 1252.46361950 GPM(2) = 1463.26207634

1 11.72481 7.5025 0.1260085D-02

2 11.06734 11.1559 0.4003728D-02

3 997817 7.8291 0.1310228D-02
Vazao de Vapor para arraste excessivo por Lockhart & Leggett
Fainel fi3fs

1 0.9070936D+01

2 0.1207948D+02

3 0.9070936D+01
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Avaliacdo do refervedor intermediario da torre reti ficadora no HTRI

Output Summary Page 1
Relkared b the Bllowlig HTRI Memb r Companys:
Peimivas
Pednivas
XEtver. 600 3062012 1737 SN 15013799 MEH Units
Simakation - Horzowtal Maiysass Flow TEMA AH U She llWWHE No Bares
Se9 CATd CHGcH M 1hage b RporL Tor wwarming Meteage s,
Sas Runtime Message Report for Warming Message .
Proce s Conditons Cold Shallalde Hot Tubeslds
FInkl yame E4TR VAP
FowrEe  (I00-gAn 200,000 13000
ikt vt t Y WL Trac uap) 0,0m 0204 10m 00
et ntetT (Deq ) et 11383 14351 14351
Ii et P (i i 28 19721 19,701 [N 3a
P liow. (kg TEmz) 0,03 0,000 03 0,000
Fonllig n2-hr-Cacah 0,00000 0,000100
Ezchanger Perform ance

Shellk waltn2-hr-C 1421535 | Achall  decalin2-kr-C5 e
Tae | waln2-hr-C) 23517 | Required U kealinz-i - 29431
Ht reg me = Shear | Duy (MM kzalin G016
Cald reg me [ Flow | Area m2 178,179
EMTD (Deq ) 35 | owresig %) -150

Shall Geom atry Batfle Geometry
TEMA e = AHU | Bate tg= & Niowe
Shell D nm 700000 | Bame cit (PetDR)
Sarkg = 1| Bame arkrtton =
Paralk [ 1| certalspacg  mm) 156855
0k 1gton i) 0m | Crosspasses =) 1]

Tuba Geomatry Nozdan
Take tg= = Pl | Shellmkt Y 25150
Tate OO {mm) 19050 | Skellortet {mmy 30AD
Length nm o, | Wktiekgit iy 7,10
PHeh ratio = 1303 | Ortetielght Ay 7,400
Layont e o0 | Tabe et i AN
Tabecont = 76 | Tabe ontket iy 102,261
Tate Pars =) 2
Thermal Resletance; % aloeiten; mi Row Fractons
Shell 6190 | Shelkide 054 A
T 452 | Tamskk 26,16 B 055
Fonllig 2/E2 | Crosstion 0,00 [ 0ois
Metal 436 | Widow 113 E

F
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Avaliacado da torre absorvedora secundaria pelo Sulc

0/2.0.8

Geometry details for tray section no. 1
M4  Section1  P[M
Parameter selection

Tray Design J

Trays -

# Traps |5

Tray Type: m E
Tray Diameter [mm]: I'IE?Ei
Mo, of Passes: Iﬁ
Material: | 304 - ? ';llil
Tray Thickness [mm]: |1.8736
Tray Spacing [mm]; |?527
Openings #:
Open Area [%] (14,00 |
Valelitmm}: (20 =]
Walve Dengity [1/m2]:
Side DC Wi Twpe: [Nomal =)
Daowncomer Type: W

Side Cff-Crtr
inboard outboard

Center

Tap Width [mm]: | 368
Battomn *fidth [mm]: | 368
Olutlet ‘weir Ht [mm: |80

I

|

I
Clearance Hat [mm]: |50 |
Dutlet Wit Len [mm]: (1387 |
Eff.Outl weir Len [mm]: |0 [
|

I

|

I

Clearance Len [rm]: |1 387

Clearance Blank [mm]: |D
Inlet ‘weir Hat [mm]: |U
Fiec. Pan Depth [mm]: |D

Rec. Pan Width [mm]: |0
Radiuz Tips: [ [ I

Section; |Fluid_3

Calculated Output

NTS req. EEIIIC. [z o

(FEY
Load Fratolts  |Pratodil
Flow Multiplier Gas [%] 100 100
Flaws Multiplier Liquid [%] 100 100
Gasz Flow [ka/h] 232000  |21105,0
Liquid Flaw [ka/h] 418866 398235
Useful Capacity [LAvY=c] [%] |35.5 4
Flood [L=c] [%] 29 25
Sugtem Limit [%] 15,78 13,70
‘weir Loading [m3/mh] 33.04 3062
CiryDirap [rmH20] 817 6.51
Prezsure Drop [mbar] 6,08 6,23
Flow Parameter 0218 0.229
D.C. Froth Backup [%] 29 28
[.C. Head Logs [mm] 4,81 413
D.C. Flood [%] 34 33
D.C. Welocity [m/s] 0,035 0,033
WSFAYSFE Min 1.14 1.02
tin Flow Path [mim] 933 335
Spray Factor 20,30 23.78
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Avaliacdo da bomba de carga da torre retificadora

| ACIOMADOR: | % ) MOTOR ELETRICOD | ) TURBINA

| 85 | BERVIGDC CARGA MA T-2204

3

i iy 56

5 |NORMAC  [x) API-ET0 (5 EDIGADY 57 | FABRICANTE: InlGER SOLL IJF!E‘.SHEER ﬁ.h{'s.

& | FROJETO: () API-B10 A (8" EDOGAD) 58 | MODELD TIPD: EENNEEETS

|7 | APLICAVEL: |58 [mumErRD DE SERIET ZEARS.0Z.0L /D7

3 CONDIGAES DE CPERAGAD & CONSTRUGAD

§ | VWAZAD, mitnormet 355 mdec 415 minima &i BOCARS SUCCRD | DESCARGA

10 | PRESSAD, kgom3m: SUSGAD MR MNORM. 18 &7 | DIMENSAD 40" - [=N

1 DESCARGA NOMIMAL: 22 81 | cLassE 1008 o0

17 | PRESS. DIF. K!;-‘-'ﬂ'ﬂil_ﬁ.:ﬂ AMT e 88,2 MPEHDISP.m1Y |64 | FACEAMENTD RF

13 FLLIDE DOMEEADD £5 | ORIENTAGAD END EC
14 | FLUIDD: hidracarbonats DEMSIDADE: 0,680 86 [ [ K) CONEXOES AUKILIARES

—ii %) OGO § X} INFLAMAVEL | % ) AGRESSND BT |[ ) S0LOA SOQUETE { %) FLANGEADAS o

5 | TEMFERATURA *C: NORMAL: 3 MAX.: 45 MK ga | [ SOLDA TOPO { 1 ROSOUEADRS

17 | PRESSAD DE WAPOR, 20 kgltemZ abs i TEMP. NORMAL | B9 | ) CARCACA

16 |VISCOSIDADE MAX., cp 0,23 @ TEMP, NORMAL | 70 | [ %) LINHA DE CENTRO 1 )WERTICAL

18 | CALOR ESPECIF., kralikg™C: B { FIM-LINE

20 | CORROSAD [ EROSED:  Has 720 ) EUMP i

21 |Dufme MAX SOLIDOS, e COMCENTRACAD. ppm: | 73 | BIPARTICAD [ ) AIAL [} FLATILAL

22 | CLORETOS, peen: HES, ppmc 74| PSBAPLES VOLUTA [ DUPLA VOLUTA

23 |SERVIGD| X JCONT. [ ) INTERMIT.{ )= PART.IDIA TE |4 Y BARRIL { }DIFUSOR

. 5[ IMULTIPLAS VOLUTAS { ) DUPLA CARCAGA VERT.
2 PERFORMANCE 7 IMPELIGOR T
% |cumva e 2HE T e L3RG Piss: B0 | (] EM BALANGD { ) ENTRE MANCAIS

27 | W IMPELIDORES: NOMBAL, 4 Max. 1| &1 | bi" PAS DO IMPELIGER:

2 | DM, DO IMPELIDOR, mm: Max. gg q wam, 3472 9 | 82 { N DE PAS DIFUSORAS:

= | POTENGIA NOWINAL K | ] EFIGIENGLA, %: &3 | ANGLULD DA P ESPESSURA, mm
| = :"JAZ.MMIH COMT. m3h  ESTAVEL 100 TERMICAADD |24 [ LARGRA DO TIP, mm

3 AT MAX, IMP. SELEC., m! q5 B4 | JABERTO (4 ) FECHADO{ ) SEMLABEATO

32 | POTEMCLA MAX. WP, SELED, w144 8 | )EmMO

31 | NPEH REQUERIDD, VAZAD NOMIMAL, mc 2 35 £7 | DIAMETRD b, LUVA, mm

' VAZAD MINIMA CONT. ESTAVEL, m: || 82 | DIAMETRO NO ACOPLAMENTS, mm

3 | WIVEL DE RUIDO ESFERADD, DibjA) &5 @1dm 33 | DIAMETRD EMTRE MARMEAIS, mm

36 | FATOR GORREGAD VISCOSIDADE: GO 1,0 CH 10 CE 10 | 50| DISTANCIA ENTRE L CENTRO MANCALS, mm

7 MANCAIS DE LUBRIFICAGED 51 | ISTANGIA ENTRE MANCAS E IMFELIDOR, mm |
3 [{ JROLAMENTO.[ JHIDRODINAMICO { | VER F.0MANCAIS | 52 | DEFLEXAD TOTAL NA REGIAD FACES SELOD, um

38 | MANCAL ROL TIPD CARTA NOM [ CARGA MaX | 83 | DEFLEXAD TOTAL MO IMPELIDOR, um:

4 RADIAL 32415 54 | DEFLEXAD TOTAL WA PONTA DO EXO, pm:

41 | axeL [7313Bg 7] PE303

a2 |LuBmFIcagho: [ | VER F.D. DO ST, I:IE_I..I..,I?.RIF | 96 | BOMEA, k- £-|5D ]
43 | | JGRAKA |} BANHO DE OLED [JNIVEL CONST, {97 | BASE, kg a54 - g -

44 ¢ JANEL { ) NEWGA DE GLED (PURA) |98 |MOTOR. kg G000 - e

45 | ) MEVOA BE OLED [PURZA) | 88 | TURBINA, kg

ai | () VISCOSIDADE DO OLEQ GR 150 I ] -

a7 MOTOR - TURBIMA - REDUTOR e
a8 | ITEm we ME-22014 AE ITEM Re~,_ | e _

48 |Fas. WEG MOTORES FABRIC. = FRBRIG. ™ ="

50 [PoTENCIA W 450 WP POTENCHA, K~

81 | o ] 1758 =11 T rprn!’,.-""r

52 | CONJMONTADD POR: FORN. BOMEA | Tk MONTADD POR: FORN, TURRITS | CON MONTADO FOR: FORN. RED.™
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Avaliacdo do permutador P-17

Chtput Summary Pare 1
Fekared @ the tl":f.'i'"l:_l HTEI r.1¢|n|rr-:|:m|m-.-:
Parolas
Parolias
AETVEl 600 BEODIZ 1555 SN IS MIEH Units

Skt - Horzoial Maiisass Fiow TERA SES She W S B=Z2gme vial Bames

Ses Data Chsch Massages Report Tor nformative Messagss.
See Funtimes Message Report for waming Messages.

Frocess Condifions

Hiot Shellslds

2ol Tubsslds

FInkl kame [L=1] o
Flw rare (IO AT 242z T
Nttty VWL rac waps oom oom omss - 0116
Ittt T iDeg 175,00 155 47 133,39 14355
Inket P (hTomzZEy 120650 1851 1950 19,123
PR, temz 0178 0,000 1,358 0,000
Forllg P T r==11] 0,000 0000400
Ezzhangar Parfarm ancs
Shellh calinz-h-C 1SSl | actall)  dcaltn2-hr-Ch 51959
Tz | calinz-hr-C FIET AT | Bequied U kcalin2-h-C 5163
Hot reg ime =i ez, LKkl | Doty (RR kcaldn 200
okl g me i~ Cow | ARa m 20005
ENTD iDedq 260 | Gk [y 052
hall Geom sty Batfls Geomatry
TEME te i~ BES | Btk = = Shgk-Seg.
Shell D {mnm TEZND | Bamke ot iPotDRg 2500
Zerks i~ 1| Bamk ork vt i~ Pe = e,
Paralkl = 1| Ceviralipaciyg {n 200,720
Ol o ki 000 | Crespared =i 17
Tubs Geomstry Hozdes
Tal= tf= (] Flale | Shelllkt {mm 154 251
Tik= 00 {mnm 19030 | Shellontkt {mm 154051
Length {mim’ as, | nkethe k)it {mm &a19
PHCE At = 13333 | Gntethe kit {mm 0,171
Laont (L )] @[ Tk ket imm 25A0m
Ti=zcont = 236 | Tabe ontet anm 254500
Tl Pags =i 2
Tharmal R sletancs ; % valocitas; mis Acw Fractions
Shell 312 | Skelkkk 1.2 A [ B
Tik= 2103 | Tu=skk 6,49 B 02
Fonllng .51 | Crosston 156 ¥ o
RMetal 254 | Wik 150 E 013
F 0,000
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Avaliacdo dos permutadores P-20

fetver. 6 1162012

Chutput Summary a1
Fe kaed D the Bllowlng HTRI Membe r Conpan:
Farnivas
Parolas

3 o TS e MIEH Onits

Smukaton - Horzowtal Myisass Flow TERA SES She LW S E-Z2gme i@l Bames

Tag CAtH Chach Messagss Report for NTormatye Message s,

Gee Funtme Message Report for waming Msssagss.
Frocess Condlfions Hot Shellslds Zold Tubeslds
Flvkl vame (] okl Siream
Flow 1k C100HX)A D 22042 B2, 997
Ittty WL Trac wap 0,00 0,00 0,00 0,00
Ittt T (Deg 153300 g1 0,00 Ko
In ket P idng ik Tem 2 12030 1,304 0000 0000
P Ao, (kI tomz 1,491 oro aal oro
Fonllng 2=h1=C kAl 0000400 10,0000
Ezchanger Parform ances
Shellh calinZ-h=Ch Z3E | Acwall kcalin2-hr-C0 A ]
Ta= b caln2=-h-C 123323 | Required U kzalin2-hr-C5 TESH2
Hot e ime =i Tear. Lkpukl | Dy VR kzalin Q0zTe
Zok regime = Sens. LEpUE | Ara ma 151,771
ENTD (e T 70 | Dwe ki eyl [
Shell Geometry Baffls Geometry
TEMA = = AES | Batk e = Sl k-Seg.
ShelllD imim; GEE00 | Bafk ot PotDiad 200m
STk = I | Batffl orkrton = Pe = bl
Paralk | i~ || Cerfralspacig i ety
Ok et [l 000 | Cmsspasies = 3
Tube Geometry Hozdss
T= = = Plal | Shelllikt mm 154251
Tal= &0 imim; 192050 [ Shellovtet {mim 154251
Lenilth inrms 60, | Inkthek)it mm o132
FHCh ratio =i 13333 | Dtktle kit {mim 7,378
Lagont s e f o | Tk ikt imm 102,261
Tal=cont =i 20 | Tk ontket {mim 154,051
T Pag =i 2
Thermal Fesletancs; % walocites; mis Acw Fractons
Shell B3 | Skelkke 1,47 A 0230
Tik= 617 | Tu=skk [N B 0478
Fomlleg 2379 | Crgstiow 223 c 012
RMetal LS Wihikew 2 E 0,151
F 0,000
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Avaliacdo dos permutadores P-21A/B no HTRI

Chutput Sumimiary Farge i
Fekaed b the ‘DID’.’-‘III!_] HTEI r.1ne-|n|:-er-3n:m|mr-.-'.
Palolvas
Parolras

CEtVer B0 WRO0Z 1220 SH. ISasiaes MIH Units

CEammary Ut

S Lation - HorEowtal Vit S k-Segme vl Baifes

MM Cata Chach Matiagat.

N Buntim e r.1a--ag|a-.

Frocess Conditions Het shellslds Cold Tubeslds

FINKl vame 51 Cokl SR am

Flowrae (10000 pulafx Lo =TT

Ikt VL A v (] (] 1,000 0

ettt T (Deg a1 oo 30,00 0

WETRAE]  tEm2e) 12,050 1] 3781

AP, HtEm =TT a7 i3

Foulleg 2 1= Al ] o] (e

E:changar Parformancs

Shellh Fe [ el ] My 031 | semaly geatmz-ar-c Y]

TH= & A2k SEMA3 | Reguired U kcalmz-h-c plrsde]

Hoot reg e =) eus. LEpUk | Dy (M kcalr SEI

okl I'i?l:_lll'liéI =i ) B Lk|lk| Area mai S0 EE

EMTD (e o 212 | CwrkzEn %) 354

Shell Geometry Batis Geomeatry

TEMA = = AES | Bafke tpe = Shigk-Seg.

Zhell 1D anmy TEZO00 | Batke cat (PetDlay 30

eIk =i 2 Bane ork vation =i Pe = [T 8

Paralkl i—i 1 Caymal $-|1'ﬂllli_| imin; a7 B0

Gk it (B 000 CIipaiies =i 11

Tube Gaometry Nozdes

Tal= te = Flal | Siell ket anmy iS40

Tak= o0 anmy 9050 | Shellontet anmy iS40

Lebeth Ay axE, | Ikthekpit Aniiy 3573

FHEb rats = 13333 | Ortetiekit Aniy 5,177

Laont fis )] @3 | T ket anmy bt 1]

Tak=cont =i =1 1] Tk ontet imimn; ZabAm

Tak= Pass =) 2

Tharmal Eesletancs; % Walocieas, mis RAow Fractons

Zhell WA | Shelkkk 13- & s

Tul= 0,02 | Ta=skk 233 B 07

Foullig B19 | Crsstow 0T o 0,130

Metl 328 | Wilckw 1,12 E 0=
F [x]
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a do fundo da torre

Esqguema de uma unidade de FCC onde a nafta craquead
desbutanizadora fornece calor para um dos refervedo res da torre retificadora
AHT
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Projeto do novo refervedor da torre retificadora no HTRI

Cutput Sumimiary Page i
Fekared D tie ‘l:lli:l'.'u'lllij HTEI r.1e|n|3-er-:-:m|nr-.-:
Parilvas
PaFiivas
CETVRr GO0 lan0lz 1615 SN 1 imm MIEH Onits
Fatlic] - Hortzowtal Mattipass Flow TERES AHS Shell W Ho Bates
See Cata Check ﬁe::nge: Faport for nformative ﬁe::nge:.
Gee Funtims Messags Report for wWaming Msseages.
Froce ss Conditions Zold Shallslda Hort Tuba slds
FInkl kame Lkza OE0R
Flowrae (100000 3762 243,530
nlet ety WL Trac uap ) 00080 0,16 0000 00080
etoatetT  (Deg 103 52 1800 17500 13378
WetPEm  kgTom2e) 19,757 19,726 12050 11,565
dAP Al I tem ) 0,124 00080 0,128 00080
Follig n2-h -2 kol 0,000 0000
E=-:han;_|ar Partormancs
Shell b Al 2-h -5 1563 | sctaly  dealinz-k=C 2,13
Tuk= | Al 2-h -5 22145 | Requied U kealin2-h=C5 =z
Het 1) e = Zeas. Lkl | Doty (MR kAl BE12
okl e ne = Flow | Ara 2 kel
EMTD (g Wi | owrksk s a7
Shsll Gaom 31]'_.' Eatfls Geom 31]'_.'
TEMA 4= = BHZ | Bamk = = Howe
Shell D i 101600 | Bamke ot PetDla;
Zerks = I | Bame ork it =
Paralkl i—i 1 [ I‘I]'-.'-l|$|:l-33|ll2_| anm; 14585 07
Crkraton -IZH'IZ_|- L] i i paEies i—i 1]
Tubs Geom 31]'_.' Hozdss
Tul= = =3 Plale | Shelllkt i 205 04
Ta= oD i 19050 | Shellontet i AT
Le i th i e, | Wetiekit i 2,18
Pl ratk =3 Eme | otk i 55201
Laont -IZH'IZ_|- ol T ikt anm; 2E|ATT
Tak=connt i—i 101 Tal= ontkt anm; 2E|ATT
Tul= Pass V= z
Thisrmal e sletancs; % WalocIes, mie Aow Fraction:
Shell 2 | Sklkke 0.z A
Tz A | Taeske 118 B 0E10
Fonlleg BES | Crosemow 0 o 0,168
Metal e | wiwcow 0.3 E
F
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Avaliacdo no HTRI do atual refervedor da torre reti  ficadora para atuar em série

como 0 novo refervedor

Output Sumimary Pae 1
Fekared ©the tlli:l'.'fllli_l HTEI r.1em|:-er-:-:m|mr-.-:
Patolras
Patolras
KETVRL B SPS ThTaZ 1T SH: 1S is e MEH Units
S Lton - Horowtal Mytass Flow TEMA SES She LW Ho Baks
Gee Data Chack ﬁe::nge: Feport tor mfermative ﬁe::nge:.
Gas Funtims Nassags F+|---ITT--I Aaming Messagss,
Frocass condifions Cold shellslds Hot Tube slids
FINEI ke LI 2R
Flow I (1000H0 A 31,762 57 00T
Ittty VL Thac vap) oG 023 {01,000 {10080
WetootetT  (Deg o) 118,00 133,50 15 58 152,55
WetPeug  dgTom2s) 978 19,740 e 1555
CIP R, I TCm ) 0 3,000 {01,565 {01080
Fonllng 2-h 1= ol ] e [l T
Ezchanger Parformancs
Shellh b2k -2 BT A5 | actalu el 033
Tuk= w2k -2 209 | Reguiead U kln-h-C) a1 51
Hit g Ime = Zes. LEpUR | Dy (MR kcalir 73505
okl g me = Flow | Ara ) b Bl
EMTD (g 320 | ownksk P .55
Shell Gaom sty Batfls Geomatry
TEMA = = BES | Bamte ty = Hioie
Zhell 1D il iFEA0 | Bate ont PetOla)
Zerks = i | Batie ork it =
Paralkl i—i 1 Cerralipachg i SHTES0
CiTE o B [EE] G ipaiies i—i 1
Tubs Gaom Etl'_.' Nozdes
Tak= =i Flal | Siell ikt fnmy 33550
Tk 00 iy 900 | Shellortet fanmy b |
Le ng)th iy B, | Wethekit fanmy I8 &0
FHEb rath = 13355 | ontetheiit fanmy 125340
Laont i A o3 | Tak= ikt Ty = 31
Tak=conit = 190 | Tl ontkt Ty = 31
Tik= Pass = z
Tharmal Fesletancs; % Walocites; mis RAow Fractons
Shell A | Skelkke 1,20 A
Tulz FTE | Tamskk 33 3 i
Fonllug B | Coestow 00 = 0,103
Metal 250 | Wikckow {19 E
F
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APENDICE K: PROPOSTA ONDE APENAS A CORRENTE DE RECICLO DE
NAFTA CRAQUEADA FAZ O RECONTATO COM A CORRENTE DE TOPO

DA TORRE

Secdes de Fracionamento e Recuperacgdo de Gases

Equipamento Unidade Simulacéo_6
Fracionadora principal - Maiores vazdes de vapor@ TeP
Refluxo Circulante de Topo m3h 112060
Fracionamento Nafta x LCO m¥h 123373
Refluxo Circulante de HCO m3h 114658
Fracionamento HCO x OD m3h 119693
Refluxo Circulante de Borra m3h 149130
Compressor de Gases
Vazéo de sucgéo do 1° estagio m¥h 52419,1
Vazao de sucgéo do 1° estagio kag/h 112083
Vazao de sucgédo do 2° estagio m%h 14481,5
Vazao de sucgédo do 2° estagio kg/h 95848
Peso molecular da corrente de sucgéo do 1° estagio kg/kmol 39,7
Peso molecular da corrente de sucgéo do 2° estagio kg/kmol 37,8
C3 na sucgéo do 1° estagio % peso 23,7
C4 na sucgéo do 1° estagio % peso 26,3
C4- na sucgao do 1° estagio % peso 66,9
C3 na sucgéo do 2° estagio % peso 27,0
C4 na sucgéo do 2° estagio % peso 28,7
C4- na succgédo do 2° estagio % peso 75,4
Condensadores - Carga Térmica
Condensador de Topo da Fracionadora Gcal/h 27,6
Condensador Interestagio Gcal/h 5,5
Condensadores de Alta Press&o Gcal/h 10,4
Vaso de alta
Vazéo de vapor - Carga da Abs. Priméaria m*h 2566,1
Vaz&o de liquido - Carga da Retificadora m*h @ 20°C 386,5
Retificadora
Perda de C2 no fundo % peso 3,1
Vazéo de vapor no topo m*h 923,7
Maior vaz&o de vapor nos pratos m*h 2450,6
Carga Térmica no Refervedor Intermediario Gceal/h 4,7
Carga Térmica no Refervedor Gceal/h 8,2
Absorvedora Priméria
Vaz&o de nafta instabilizada m*h @ 20°C 1295
Reciclo de nafta desbutanizada m*h @ 20°C 60,7
Vazao liquida de carga m%h @ 20°C 190,1
Perda de C3+ no topo % peso 20,4
Perda de C3+ no topo % mol 8,5
Carga - liquido kmol/h 919,3
Produto de topo - vapor kmol/h 1235,7
Raz&o L/V no topo kmol/kmol 0,7
Vazéo de produto no fundo m*/h @ 20°C 2455
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Vazao de saida do liquido no fundo kmol/h 2066,9
Vazéo de entrada do vapor no fundo kmol/h 1926,7
Razéo L/V no fundo kmol/kmol 11
Maior vazao de vapor no leito superior m%h 2334,0
Maior vazé&o de vapor no leito inferior m%h 2613,0
Recuperagéo de C3+ % mol 80,5
Recuperacéo global de C3+ % mol 90,4
Absorvedora Secundaria
Perda de C3+ no topo % peso 11,4
Perda de C3+ no topo % mol 5,08
Carga liquida - 6leo pobre kmol/h 205,9
Produto de topo - Gas combustivel kmol/h 1161,0
Razéo L/V no topo kmol/kmol 0,18
Produto de fundo - 6leo rico kmol/h 280,5
Produto de fundo - vapor kmol/h 1235,7
Raz&o L/V no fundo kmol/kmol 0,23
Maior vazao de vapor nos pratos m%h 1801,2
Recuperagéo de C3+ % mol 43,7
Recuperagéo global de C3+ % mol 9,6
Desbutanizadora
Carga Térmica nos Condensadores de Topo da Desbutanizadora Gcal/h 9,9
Carga Térmica dos Refervedores Gcal/h 9,1
Maior vaz&o de vapor nos pratos m*h 4668,0
PVR nafta kgf/cm? 0,7
Intemperismo GLP °C 0,2
PFE nafta °C 219
Propeno no GLP ton/h 20,9
Propeno produto ton/h 19,6

145



APENDICE L: AVALIACAO DOS PRINCIPAIS EQUIPAMENTOS PARA O
CASO QUE PROPOE O SISTEMA DE RECONTATO

Permutador projetado para o recontato

Output Sumimany Page i
Fe kased © the Bllowhg HTRI Remb=r Company:
Parogs
PafolNgs

AETuer Gl 1382012 1302 SH: 15002 1519 MEH Units

Dief k10 - Horowtal Rarpass Fiow TEMA SHS She L Sl k-S2gme ial Bares

Tio Cata Chech Message s,

Ges Funtmes Messags Report for nformative Messages.

Frocess Conditons Hat Shall slds Cold Tubeslds

Fivkl vamne ikl okl Stream

Flow 1k (100 A 152,158 1106 5080

Ittt WL Trac ) 0,187 0,148 0,000 0,000

lktontetT  (Deg ) B = 3000 B0

lketP@wg  dgtem2e 18,000 783 0,000 0,000

cIP B, Htem 0288 0,30 0,102 0,000

Fonllig 11 2- k1= il 000040 01,0080

Erchanger Pertormancs

Shell b calinz-hr-Cy a8 | scmaly  doalinz-h-c o0

Tz Al -k 2698, | Reuiread U kealin2-kr-2) 0,32

Hotreg me = Transtion | Dty (M kcaldn i}l

okl regme = Zeus. Lpukl | Ara mai 2 LS

EMTD (Deq) = 75 | owrkzin %) 247

Shell Geometry Batfle Gaometry

TERMA tpe ] AHS | Bafe fpe = Shgk-Seg.

Zhell 1D by a0 | Bamk ot (PetOla) 2550

erks = 1| Bamke ork vation =i paralk|

Paralkl [} 1 Central spacig imnimn; 02 Fe

Ok tation Wk 000 | Crspaiies i—i 10

Tube Gaometry Hozdes

Take = ] Plal | Shell ikt i 23T

Take 2D s 1900 | Shellontet i 23EETT

Length i a5, | hkthekgit i Th2E

PHCH Fatio ] 13333 | Ontethelght i BTG

Laont ki o3 | Take ikt i) 128,194

Tabeconit = 792 | Tabe ontiet i) 125,194

Tabe Pais = e

Thermal Essletancs; %% Walocitles; mie RAow Fractione

Zhell 1 | Shelkkk 25 A 0z

Tike 2143 | Tukeskk 03z ] 0,367

Foulleg 2 m | Crasnon 373 [ 0oz

Metal 261 | Wik 327 E 0,110
F 0,000
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Vaso projetado para o recontato

PROJETO DE UM VASO SEPARADOR LIQUIDO | VAPOR

DADDS DE ENTHRADA
azio de Liquido 1552146 kalh Q, = 3585 m tmin 0,053 m'is TTEOT.28
Yazio de Wapor 2692169 kogth Q. = 28,99 m*{min 0,453 m'ls 13460,847
Iazza Esp. Liguida 729 kgim3
Mazza Ezp, Vapor 15,48 kgim3

W, 17
1-FIXAR TR BEQUERIDO E LD RECOMENDADO 2-CALCUIODEY.EY,

Lo 3 Y. = 0,328 mis

TR & min ¥, = 0,554 mis

3 - ARBITRAR UM YAl OF PARA O DIAMFTROF CAICULAR L E A,

Diismetro Arbitrada = 2520 mm L = TRED mm
252 m 756 m
o8 = 1260 mm A, = 493 m® 4,333E.05 mm*
4-CALCULAR A AREA MIiNIMA REQUERIDA PELO YAPOR (2. _min.)

a.min. = [@.I¥,)=| 08720 mF

| Comparar esses valores |

a. mintA, (desejado| 01742 |a. min.tA, [calculado) =| D_I?-!BI
G32

h.mintD =] 0230376 h.min. =
=" Usar "Atingir meta™ ¥ariar CZ8 até que F27 seja igual ao valor de C27_ ™™ |
- CALCULAR A AREA DO YAPOR (8.)
B, altura b, deve serigual 2 203 de D ndo menar que 300 mm & nio maior que 5032 de O
h., = 582 mm 0582 m
h /D = 0230975632 8 ——= a_lAt = 0ir4g —= a, - 0,871 m*

Arbitrar outro diametro

t = h i¥, = 11 5 TR. = a."LIQ, = 136 5
DIMENSOES OK 1

E-CAICUODA ARFA ABAIZO DO LL (a0 )
hy = 300 mm [Mantenda o walar minima]
hydD = om0 — atfy = R — A = 033|%  m

A =g -A.-dme = 3TEIF m?

10-CAICULO DO YOLUME DELIQUIDD ~ 11-CAICW O DO TRENTREHLLELLL

¥ = al = z35E2 m? TR. = ¥, =| 805 min.
0 DIAMETRO PODE SER DIMINUIDO

DIMENSOES FINAIS Topo até HLL = 5g2 0= 2520 mm
HLL até LLL = 1638 L = 560 mm
LLL até Fundo = 300

147



Verificacdo do vaso de alta pressao

5 - CALCULO DO TEMPO DE RESIDENCIA DA FASE LEYE ENTRE 05 NiYEIS LLL e HIL

Fiveeun + Fiaterpane + b = 1320 mm LLL abaizo da Linha de Centro
: 10 - Poieedai = E70  mm
h considerada = 1280
h zonsideradodD = 04625 2~ ——= altA, = 04336 —— a 3216 |m®
32115 m*
Bbaiom de 1L ~ Bbpemats = 25523 m*
Vedleo LIL - EIL Aeatertin.mn L = 36,7956 m*
[Tempo de Residéncia da Fase Leve entre LLL e HIL = 57 min.

6-CALCULD DO TEMPO DE BESIDENCIA DA FASE LEYE ENTRE OS NIYEISHLL 2 LLL

Ay - Al - A - dibeebanr - Beoleotiiomm = 24064 m*

Vealer BLL - LLL T T 46,7182 m?

Tempo de Residéncia da Fase Leve entre HLL e LLL

Fara Wazio de Reflumo 00 min.
Para Wazio de Produta de Topa T min.
FPara Waziao Taotal 7.2 min.
£.1- Yerificagio d 30 do liquido P io do liquids L
E3057d L P S0 P, =
¥elocidade Separagio da Fase Pesada = ¥ipewuaa = EF105°d L " SO Py, = 28,235 | infmin
[¥elocidade Limitada em 10 infmin] 10,000 | infmin

Tempo de Separagao da Fase Pesada:

= 003947 h oe-min P ¥ xryenaa) 393 min Ha Separagao
= 00394 h ey, ¥ e, oa. 4,73 min Ha Separagao
. = Tempo de Separagio Total do Liquido Pesado do Liquido Leve = 8,71 min
T T .
B | Al Lrar Aealer WL lll ¥ Fpuler WILrL E,0532| m
Aufbocal = E47 m* imin
LLL -
Tt TTTTrTTTTTTTTT LT T, 2,71 min
JEY TS A I,
Lmin. = Qu " beepenas F 80zgtea. = 1257 m

0,127 mm
127

J_ Com didmetra de gota iqual a: 0,0080 in
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Avaliacdo do refervedor intermediario da torre reti

ficadora no HTRI

Output Summary Page 1
Rekared i the Hliowlhg HTRI Mambe rCompanyg:
Peiolvas
Peiolias
MiEtver. 600 172012 19:01 SN 15002137599 MEH Units
Rathig - Horzontal Muiiass Flow TEMA AHL Shell W No Bates
No Data Chech Metiagen,
Gae Runtime Massage Report for Waming Messages.
Procass Conditlons Zold Shallslda Hot Tube slda
Flnkl same EIR VAP
Flowrae  (ioO0gin 200 13000
ettty WA frac ump) oom oo 1,000 o=
lnketntetT (Deg &3 == 17 57 14351 1351
lilet PG (o Tom2E) 19,7121 19551 [N i) 3E3
Pl ow. kg tem3) 013 0,000 oz 0,000
Fanllig 2=k r-C kcah 0,000 0,000
Ezchangar Performanca

Shell k Ak 2-h - Jxaal | Actall  dealn2-hr-C) 93576
Tuke & wln 2-h -2 2237 | Regired U kcalin2-k-C) s
Hott req me =) Skear | Dy (MM kel f 6OLT6
Cok reg me =) Seas. Lk | Area i) 178179
EMTD (Deg ) B3 | ownksk %) 552

Shall Geomatry Batfle Gaom sty
TEM& te = AHLU | Bafme e = Nowe
Skell D {mim} TIOO0 | Bame cit (PetDiE)
SErks = 1 | Bame ark rton =
Paralel = 1 | Cerf@lspachg {mim} 155395
QrkevEton o] 000 | Crgspasies = 1]

Tuba Geomatry Nozdas
Tik= tpe = Pl | Skellhket nm 128,150
Ti= oD {mmy 19050 | Skellontet 3 128,150
Leagth (mmy BEs, | hethelght 3 5200
Fich @ato = 13333 | Otetiegit nm 7 500
Layont iR o0 | Tebe ket 3 307 e
Tumcont = 75 | Tbe ontet nm 050
Ti= Pass = 2
Thermal Resletance; % Valoeltar, mis RAiow Fractons
Shell WmE2 | Shelske 0,12 &
Ti= 521 | Tu=mskke a0l B 0.7
Forlhg 61,51 | Croasfiow oo [ opi3
Metal 153 | Wiscow o1z E

F
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Avaliacdo da torre absorvedora secundaria pelo Sulc

0/2.0.8

H ‘ | Section 1

Parameter selection

Tray Design >

Trayh -

# Traps |5

Tray Type: | MYG - "%
Tray Diameter [mm]: | 1675

Mo. of Passes: | 1 hd
. o+ AISI
Material: | 304 |~ i

Tray Thickness [mm]: |1.8796
Tray Spacing [mm]: ’?827

CILjgE==

Calculated Output

NTS req: mEfﬁC. iz o

Dpen Area [%]: [14.00
Vavelit [k [30 ]
Walve Dengity [1/m2);
SideDC'wieit Type: [Nomal v
Downcomer Type: ’m

Side  Center Off-Crtr

inboard outboard

T ap "width [mm]: 368
Battom tWidth [mm]: [368
Outlet ‘weir Hat [mm]: 20

Clearance Hat [rm]: |5EI

Fr
Load Frato#ts  |Pratofl
Flove Multiplier Gas [%] 100 100
Flow Multiplier Liquid [%] 100 100
Gas Flow [ka/h] 258818 (238377
Ligquid Flow [ka/h] 417087 [39918.3
Useful Capacity [LAY=c] [%] |37.5 344
Flood [L=c] [%] il 28
Swstem Limit [%] 16.83 15,48
“wheir Loading [m3/mh] 32.80 30,77
DiryDrop [rmmH20] 922 g.20
Prezzure Drop [mbar] E.02 E.08
Flows Parameter 0.204 0.205
D.C. Froth Backup [%] 29 23
D.C. Head Loss [mm] 474 417
D.C. Flood [%] A 33
D.C. Yelocity [mis] 0,035 0,033
WEFASSE Min 1,22 1.14
Hin Flow Path [mm] 933 939
Spray Factor 18.43 20,0

Dutlst 'wWeir Len [mm]; [1387

Clearance Len [rm]: |1 347

Clearance Blank. [rm]: |D
Inlet “'eir Hgt [rm]: |D
Rec. Pan Depth [rm]: |D
Rec. Pan width [mm]: |0
Radiuz Tins: [ r I

|
|
|
|
|
Eff.Dutl weir Lan [mm]: [0 [
|
|
|
|
|
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Avaliacdo no KG Tower da torre desbutanizadora

I TRAY RESULTS
File Units ‘Window Help

Sepdo Topo  |Segdo Topo
4 13

I TRAY RESULTS
File Units ‘Window Help

Segdo Fundo  [Seqdo Funda
14 23
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Avaliacdo no HTRI dos condensadores de topo da desb utanizadora com a

inclusdo de mais dois cascos

Output Summary Page 1
Rekased o tie blowlig HTRI Membe T Company
Painiias
Peinbias
[MBTVer. GO0 20012 1615 SN IS0 1375 MAH Uni
Sammarny Unlt
Simiaton - Horzowal Wi Donbke-S2gme 1ial Bames
WO Cata Chiech Me viagen,
No Runtime Maniagal.
Procant Condltiona Hot Shallalde Cold Tubanlda
FInid 1ame DISE ok Stmeam
Flowr@e  (IDD0HegAn 116545 B30,253
Inleto ety Wit frac up)) 10m oo oom oo
lietontetT {Deg o F;:m J[nm 2m
NetPrug  tomzm 1173 0w oo
P Ao, kM) 0,18 0Ax
Fonllig n2-h-Ckcal 0000400 00000
Esehangar Perform ance

Shellk calin2-r-C) TAIT | Achalu  kcabin2-hr-C) Ha 73
Tike | wcalin 2k - U325 | Requied U keabn2-i - I
Hot reg ime = Dy (MM k3l n 093
Col regime = Seus. Liged | Amrea i 25,12
EMTD {Deg ) 120 | Ouwerdesial (%) aor

Shell Gaom atry Batfle Geom ety
TEMA 1= = AES | Bamke ig= = Dowbk-Seq.
Skell ID dmmy 01600 | Bafike crt (PetDia) 2000
Serkes = 2 | Bame orkrttos = Pamlel
Farale| =) 3 | cevmispachg  dnm) 3D
Ok viaton e 0 | Crsspasses =) 14

Tuba Geom atry Nozdes
Tite = = PRI | Skelllikt AR 205004
Tie oD {mm} 1900 | Shellortket nm
Legth dmmy BES, | Wkethekght dnmy A0.287
Frci @t = 1333 | owetiegit Anm pratfe
Layont (e o0 | Tie ket {nmy 50
Titeconit =) 0 | T okt dnm 5 004
Tibe Pars =) 2

Tharmal Ranlrtanes; % welocitan; mi Aow Fractona
Shell S7,49 | Sielk ke 100 B o0
Tie 1301 | Tibes ke WL ] B o3
Fanllig 2151 | CrogsTion [N c o=
Metal 195 | Wiickow ot E 0,100
F [ufn ey
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Avaliacdo no KG Tower da absorvedora primaria

E PACKED TOWER DESIGM
Fil== Options Units Window Help

K.G-TOWER Example Rating- Packing

Absnl_vé:dljla Frimaria

simulacio 5

B attarn
Packing-B
Bed #2

|Es00.00 E500.00 332500 332500 |

6 [E203 3 [103.01 ;
5231 2
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Avaliacdo do permutador P-17 no HTRI

Outpt Surmmmary

Fe kaied o the Blowhg HTRIRMembs 1 Compar:

Perolvas
FPednias

Page 1

AETVRr. B0 TaRITE

[ S L = g e e

S ltion - Horowtal Maftacs Flow TEMA SES She Il Hh S E-Zeame il Btk

Sew Data Check Mewsages Report for nformative Messages,
See Runtme Messags Feport tor waming Massages,

Process Condifons Hot Shellalds Cold Tubeslds
Finkl vame 0 ol
Flow rare CIODCH A 1T 190 g1 )
Ittty WL frac wap 0,000 0,000 00 0,00
ettt T (Deq 17800 1 a2 12310 1365 01
kTP () Tom e 12350 11528 19819 19,306
P s, ko toms IRV &] oro ogar o7o0
Foullg P G e 1 00000 00000
Ezchangsr Performancs
Shell b caltn -2 lssol | actall kcaltn2-h-C) ool
BLIEN ] Alinz-=C0 ZITED [ Requlred U Bcalin2-h-C) LIk ]
Hotregime =i Zens LKWk | Dy VRR kcaln 25023
okl regime i~ Con | Area m e =N
EMTD (Ded 319 | Genkikn [ 023
Shall Gaom sty Eatfls Gaomatry
TEMA = i~ AES | Bame tpe = Sl k-Seg).
Shell 1D iy TEZ001 | Bare cat iPotDlad 250
Zarks =i 1| Batfle orkriation = Pepe .
Paralk| i~ 1| Cerfralzpachyg {mm b=
O et aki 000 | Crosspasses =i 17
Tube Geomstry Hozdes
Tl= = (] Plaln | Shelllkt i 154 251
T G0 iTni 19350 | Shellontet inims 154351
Le ity (T o, | ket kit (M 50,306
PHCh ratio (] 13333 | Ontetheklit i 5523
Laont ik o) | Tae ket i Z5Lam
Ta=cont i~ 33 | Take ontket {mm 254500
TH= Pas i—i 2
Thsrmal Fasletancs; % walodItes; mis Row Fractons
Shell 340 | Skelkkk 08 & oz
Tak= 2324 | Tu=ikk 350 B 0,360
Foullg 1256 | Crgsnow 1,19 c oo
RMetal 2.5 | Wieckw 1,19 E o1z
F 0,000
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Avaliacao do permutador P-20 no HTRI

Output Summary Pae 1
Fekared T the Bliowhg HTRI Memb=r Compary”
Padoivas
Perolas
HETURL. GO0 L0 2 2018 SN IS 1o MICH Units

S tion - Horzoval Makpass Flow TEMA SES She N S k-Segme vial Bates

Tae Cata hech M g4 Feport for nformative Massages,
Ges Funtims Mes sport for Waming Massagss.

Frocess Condifions Hot Shellslde Cold Tubsslde

Fivkl vame =1 okl Stream
Flow rake (100 A 1IT4133 [§[nk==1]
Ittty WL Trac wap. oo oo 0,0m 0,0m
WELCRtT (Deg a2 g1 el 500
It P g kg tom 28 12,230 11558 [8-11] 3551
AP B, tem) 0724 0,700 1031 0,700
Foulli n2=hr-kcah 0,000 0,000
Ezchangsr Performanis
Shell b cAlmz-hr-C 18Taed | Acmall  dcalimn2-k-C) 13519
Tik= b calinz-hr-C 106739 | Requiredl) kealinz-k-C) Ezs
Hot e ime =i Sens. Ligukl | Dty (MR kzaldn 61530
Coklregme ] Sens. LEpUK | Area m2 166,945
EMTD iDeg TE4 | Dk En eyl 32,37
Shall Gaom sty Batfls Gaom sty
TEMA tpe i~ BES | Btk e = Shgk-SEg.
ShelllD imim; G335,500 | Bamk cit iPetDlg 2|
e ki i~ 1| Batfk orksiton i~ Pe 1= bl
Paralk| i~ 1| cevralipachy i 2
Ok rtion i e 000 | Crssparses = 3
Tube Geom sy Hozdas
Tik= ty= =i Flaln | Shell ket imim; 2557
Ti= G0 i 1900 | Shellontet iy 2T
Lengt imim; o, | nkethe kbt imim; TS
FHEN ratio =i 13333 | Ontethelgit imim; 3TTS
Layont i e @ | Tk ket i 2ERETT
Tazconnt i~ 2| Tk ortkt i 23817
Tik= Pacs =i 2
Tharmal Raslstancs; % ValociHes; mis Acw Fractions
Shell FT | Skelkkke 104 A 025
Tik= 885 | Tu=skk 2= B 0473
Foullid B3| Gy 151 [ 0,104
HMetal 356 | Wiy 1540 E 0,154
F 0,00
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Avaliacdo dos permutadores P-21A/B no HTRI

Chutput Summary Page 1
R kaied © the Bllkowhg HTRIMembs 1o ompar:
Paroiias
Paroias
AETVRL GO0 102012 22058 SN 1S0CI5 9 MIH Units
CSmmary Ut
S Lt - HorEowtl VUHE Sl k-Seme val Bames
Ho Cata Chach Metsages.
N Funtims Mas BAL]E .
Proce s s Condifians Hot Shallslda old Tubsslds
FINKl kans 51 okl SHrean
Flow re (1000 An 174,158 279,193
It Aty VL A v ] 00 00 0,000
WRtOARtT  (Deg o 2.0 W 30,00 Bm
WetPEE  TomIE 12050 Lamn -]
AP 8 k. oM (i) 0E
Fonllig) 2=k -2 kAl {1 L 1 00000
Esc:hangsr Performancs
Shellh Al 2=k -2 051 | Bcmaly decatnz-hi-c) 105275
TuE & Al 2=k -2 GRS | Reculred U bcalin2-h -2 A2
Hit reg) e = ews LK | Doy (R kAl L (s
Cakl g me = Zews. LK | Ara 2 33z
EMTD (Deg) = 212 | o ks ) 0,27
Shell Geometry Baffls Geomeatry
TEMA e = BES | Bame gy = Shgk-Seg.
Shell D s TE2000 | Bame cat (PetDia; 30
ZErks =i 2 | Bamie arksiation i Pe el
Paralk| =i 1| Cerralzpacihg {mm 167 240
Cirk viatin ik 000 | Crespasies =i 11
Tube Geomstry Mo zdas
Tike = = Flal | kel nkt A AT
Tike &0 s 900 | Skellontet Ay AT
Lene th {nm’ s, | nkthekit {nim el ]
Fhe rato = 1335 | Ortetiekit Ay e
Layont ik @ | Take Wkt Ay W00
Tabscont i—i S0 Talke ontket anm; 205004
Tike Pas = P
Thermal Resletancs,; 9% Walocies, mis Aow Fractions
Shell 7512 | Skelkkk 050 4 a0iz
Ti= 955 | Tik=skk 15 B a7
Follig) o | crstow 052 e o112
Metal R T 0zl E (2]
F 00
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APENDICE M: AVALIACAO DOS PRINCIPAIS EQUIPAMENTOS PARA O
CASO QUE PROPOE A INSTALACAO DE UM CHILLER

Avaliacdo no KG Tower da absorvedora primaria

i
Project Name: | KG-TOWER Example R ating- Packing Date:  24-Jun-12
TowerHame: | aboonedors Primarnia By: M. Eng.
Case Name : | simulaciio_3.1 Revision: 1
Logd 1 Load 2 Logd 3 Load 4
Zone: |Top Battom Top Battom
Description: |IMTP 50 IMTP 50 IMTP &0 Packing-B
Bed Number: [Bed#1 Bed #1 Bed #2 Bed #2
Packing Type : IMTPE IMTPE IMTPE IMTPE
Packing Size : 50 50 50 50
Q Effic. EI Effic. m{ Effic. m Effic. ‘
P Pt =] P |
Tower Diameter: mm |1676.00 167E.00 167600 167E.00
Number of Layers : M4 I8, M4 I8,
Packing height: mm 550000 E500.00 9325.00 3325.00
Capacity, Const. Lig. % [52.44 78.60 7708 12552
System Limit % [2475 31.23 3013 458119
Fs mis(kg/m3)*0.5 |058 1.10 1.06 1.52
Cwv ftis 0,108 0135 0,130 01352
Liquid Load m3hrim?2 |55.60 96,11 100,04 11E.53
Pressure Drop mbarim 0882 1.565 1,502 M4
ﬁ Warning
Mote Thetotal packing pressure dropis the sum of the calculsted pressure drop for each losding. When
comparing ditferent packings, & separate case should be used for each. When entering loads ot
the top and bottom of & packed bed, the Bed height' should be Spit between the two loads.
Total Packing Pressure Drop ~ mbar  [R/4 Print I Comments | Close
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Avaliacdo no Sulcol da absorvedora secundaria

Tray Design >

Trays j # Traps |5

Tray Type: ,m ﬂ
Tray Diameter [rm]: ’15?’57
No. of Passes: ,ﬁ

I aterial: | 304 A i gllil
Tray Thickness [mm]: W
Tray Spacing [mrm]: ’?527

Openings #: [383
Open Area [X]: [14.00
Walve Lift [mm]: |3.0 hd
Walve Density [1/m2]:
Side DC'weir Type: [Mommal v
Drowncomer Type: ’m

Side  Center Off-Crite

inboard outboard

Top Width [mm]: |368
Battom width [mm]. [368
Outlet Wit Hat [mm]: |20

Clearance Hgt [mm]: |50

Calculated Cutput

>
Load Fratols  |Pratofl
Flow Multiplier G as [%] 100 100
Flows Multiplier Liquid [%] {100 100
[Gas Flaw [kgsh] 2R929,3  |23VD4.2
Liguid Flaw [kash] 420375  [39967.8
| seful Capacity [LAv=c] [3%] |38.1 4.9
Flood [L=c] [%] il 28
Systern Limit [%] 17.11 15,46
‘weir Loading [m3/mh] 33.24 30.54
DiyCirop [mmH20] 9.44 818
Pressure Drop [mbar] E.01 .08
Flows Parameter 0,203 0,205
D.C. Froth Backup [%] 30 28
D.C. Head Logg [mm] 496 419
0.C. Flood [%] 34 33
0.C. Velocity [mds] 0,036 0,033
WEFAYSE Min 1.23 114
Min Flow Path [mm] 939 939
Spray Factar 18.19 20,06

DOutlet Wweir Len [mm]: [1387

Clearance Len [mm]: |‘I 387

Clearance Blank. [mm]: |EI

Inlet ‘Weir Hat [mm]: |D
Rec. Pan Depth [mm]: |D

Fiec. Pan tWidth [mm] [0
Radiuz Tips: [ I [

|
|
|
|
|
Eff.Outlweir Len [mm]; |0 [
|
|
|
|
|
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Avaliacdo da Retificadora

CENPES program for Tunnel Cap trays
Torre Retificadora T-02204
Three-Pass Tray {(No Vapor Tunnel in off-center Downcomer)

Limites no downcomer

Correlacao w(ftfs) tres.(s) GPM/t2

Glitsch (1a) 0557 4.04 2500

Glitsch (1b) 0551 408 2472

Glitsch (1c) 0524 430 235.0

FRI 0386 583 1734

Nutter . pg2 0922 244 4137

Usuariof L-L 0.650 346 291.7
Yazoes totais : Yapor = 26.0216ft3/s : Liquido = 34456950 CAF = 647312
XYL FREY). GRAY) = 102892643 0.3330000 0.1084733D-01 -0.1107353D+M
XY FRAY). GRAY)Y = 102892643 0.3340000 0.4430813D-01 -0.1139335D+M
XN FRAY). GRAYY = 1 0.2902643 0.3330000 0.5578771D-01 -0.1107353D+M
XYL FRY). GRXY) = 203151882 0.2983755-05223608D-01 D.3354859D-M
XY FRAY) GRAY)Y = 203151882 0.2993755 -0.1627944D-01 -0.3126740D-03
XY FRY). GRXY)= 203161882 0.2983755 -0 8607308D-02 D _3354859D-01
XY FRLY). GRAY) = 3 0.3155689 0.2993662 0.5937032D-05 -0.2467560D-06
XN FRLY). GRAY) = 3 0.3155669 0.3003662 0.3590582D-01 -0.3380806D-01
XY, FREY). GRXY) = 3 0.3165689 0.2993662 0.4361640D-01 -0.2467560D-06
XY FELY). GRAY) = 403155688 0.2993662 -0.3338245D-08 0.1969096D-09

Converqiu em 4 lteracoes : (XY} = 0.31556879 0.29936621

Convergiu calculo das vazoes de liquido em 4 lteracoes
GPM(1) e GPM(3) = 108735382072 GPM(2)= 127098739572

YLD(I) = 1.937832842 2.59745%2392 1.937832842
Ferda de carga (pol) = 2.0631659 2.0631659 2.0631659
Gradientes Hidraulicos {pol) = 1.40733418 1.31100799 1.21713438

ZF = Altura da espuma Arraste |b liquido / |b vapor
Painel Downcomer backup ZF (pol)) Arraste

1 10.04695 6.3608 0.7861667D-03
2 954618 9.2341 0.2181923D-02
3 8.68729 6.7220 0.8170544D-03

Yazao de Vapor para arraste excessivo por Lockhart & Leggett

Painel ft3fs
1 0.8977907D+01
2 0.1195560D+02
3 0.8977907D+01
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Avaliacdo do Vaso de Alta Pressao

DADOS DOS FLUIDOS Atengio: Fornecer a vazio total de cada fase [ .l
Vazio de Liquido Leve [Se mim hmurer vazin de Refluzn, infurmar ZERD)
Fiefluzo 0.00 kg'h 0,00 m? 'min 0000 (mis
Produta de Topa 259293,23 kgth 5% m* fmin o mis
Total 25329233 kath 558 m? fmin 0,110 m'is
Yazio de Liquido Pesado 130797998 koth 02z m? 'min 0004 | mils
W azdo de Vapor 58980,6256 kgth 45,14 m* fmin 0752 |(mlis
MaszaEsp. Liquida Leve 656593 ko/m’ Wizcosidade Liquido Leve 02414 cp
MaszaEsp. Liquida Pesado 992,6994 kgim’ Viseosidade Liquido Pesado 06784 cp
IMassaEsp. Yapor 217774 kglm’
Altura do Ezpago Vapar = 458 mm Dismetra = 0o - 3050 mim
Altura entre o HLL & o LLL (Fasze Lewe] = 1212 mm Frea = Ay = T20G1EE| mm®
Aluraentre o LLL e o HIL [Fase Lewve] = 998 mm 7.3 m?*
Altura entre o HIL e LIL [Fase Pezada) = 382 mm LiD = 4,50
Altura abaizo do LIL (Fase Pesada) = 0 mm
Comprimenta Total do Yasa = 13715 mm Volume = ¥, = 100,20 m?*
Mimero de Bocais de Carga = 1 Farimetra Auziliar = iz = 1525 mim

1- CALCULO DA YELOCIDADE CRITICA E DA YELOCIDADE DO GAS NO ESPACO YAPDB

Welocidade Critics W, = 0,253 mis
h_iD = 015016393 —— a.lh, = 00342 —s a. = 0£333 m*
= 94402 |m?
Welocidade do Gias no Espago Vapar = Voo = 1,033 mis
Fielagio wetw = 422

k= h 1¥ . = 04 5 TR, = a."Lia. = 128 5
TRv maior que t - Hi Separagio do Liquido Leve do Wapor I

3-CAICUILO DO TEMPO DF BESIDENCIA DA FASE PESANA ABAIKO DO LI
huntD = 00000 — amthy = 00000 | —— =| 00000 m®
Y = am’L = 00000 | m*
| TR = Tempo de Fesidéncia da Fase Pesada abaixo do LIL = 0,0 min.
#- CAILCUILO DO TEMPO DE KESIDENCIA DA FASE PESADA NA INTERFACE
PR RTTTI N PR, 382 mm —— & HeeeaaofD = 01262
Agpeaca Py = 00724 | — - P— 0528 | m*
Yepraaas = 72602 m?
= . = 05286 m?
s = T.2502 m?
| TBiwtersaer = Tempo de Residéncia da Fase Pezada nalnterface = 330 min.
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Avaliacado do refervedor intermediario da torre reti ficadora no HTRI

Output Summary Page 1
Fe kared © the Bliowlig HTRI Membsr Compar:
Perolvas
Petolvas
AEtver. o0 272012 1100 SHI1SDE1sTe MEH Unlts
Sin laton - Horlzowdal Maipass Flow TERMA AHU Shell W No Batfks
Mo Data Check Messages,
Ses Funtime Meseags Report for Wwamning Msesages.
Frocess Conditons Cold Shellslds Hot Tube sldde
FInkl same ELFR VAP
F i rak CI0D0HE A 0,000 13,0000
Ittty WL frac uaps 0,000 194 1,000 000
IetontetT iDeq & 0s 1104 143,54 13056
Nt P& kg TEmZE) 1|mrz 19675 4000 3855
P liw. g tems 0,055 0000 a1} 0000
Fonllng 11.2-h 1= Kl 0,000400 0000000
Erchanger Performancs
Shell b calmnz-h=Ch 129930 | Achall decabin2-h-C) TO9 45
Tu= |k calinz-hr- 163207 | Requled U ksabn2-h-C) 00,45
Hotreg me =i Shear | Dy (MR kzalhn 3063
Zokl regme =i Fkik | Ara i 178779
EMTD iDeq) O 0,1 | Cwerkzkn ] 1,265
Shisll Geomstry Batfls Geom sty
TERA t= =i AHU | Baffe = =i Hone
Shell D i T | Batke cat (PctDlag
B 1 14 =i 1 | Bate ork viaton =i
Paralkl o] 1| Centralzpachg i 1568 95
Ok it ki 000 | Cresparses =i 1]
Tubs Geomsetry Nozdes
Tilk= tf= =i Pl | Skell kgt inim; 154 251
Tik= &0 s 19030 | Shellontket i a0
Lenth mim oG, | hethekht A 5200
PHCD ratio =i 13333 | Contethekght inim; 37 500
Laont Wk @ | Tal= hkt dnm 307 T
Tkt =i 5 | Ti= ontet i 92,353
Tike Pais i—i 2
Thermal Resletancs; % elocities mis RAew Fractons
Shell W | Sielkkk 030 A
Tik= 349 | Tuxikk 2523 ] 07
Fonlleg A3 | Craston 000 c 00z
Metal 331 | Wiedkew LK L] E
F
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Avaliacdo da Desbutanizadora no KG Tower

File  Units ‘Window Help

Segdo Topo Segdo Topo
4 13

i TRAY RESULTS
File Units “Window Help

Sepdo Fundo  |Secdo Fundo
14 23
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Avaliacdo no HTRI dos condensadores de topo da desb utanizadora com a

inclusdo de mais dois cascos

Output Summary Page 1
Rekeased o tie tllowlig HTR| Member Company:
Paimbras
Peimbras
XETuer GO0 20012 1616 SN ISR 1379 MAH Uni
JSimmarny Uit
Smulaton - Horzoral Wb Dowbke-Segme ial Bames
No Cata Chech Me viagel.
Ho Runtima Malagen.
Proce nn Conditlona Hot Shellilde Cold Tubanlda
FInkd same OH9E ok Stream
Flowr@e  (ID0HgAn 115 936 25,191
vt ety Wt frac up) 10m oom oom oom
WetDntetT {Deg ) 51 Z;:m I[m 2m
etPing  atomze 11,130 oo oo
LTI kItEmy 0,108 0Ax
Forlhg n2-h-Ckcah 0000400 0,000
Exzhanger Performance

Shellk calin2-kr-C) 13,15 | Achall  (ecabin2-hr-C3 Ha gl
Tike calin2-k - VI | Required U keatn2-i - ki ]
Hot reg ime = Dy (MM k3l n o550
Cokl regime = Sews. Lignd | Amra i 25,12
EMTD {Deg £ 120 | owrksig %) 10,32

Shell Geom atry Baffla Geometry
TEMA 1pe = AES | Bamke tpe = Dowbk-Seq.
Skell D fmmy 10600 | Batke cnt (Pot D) 20m
Seres = 2 | Bame oreitation = Parale
Pamlel = 3 | cevimlzpachg  (mm) 30
O rle vation e 0m | Crsspasses =) 14

Tuba Geomatry Hozdes
Tibe e = Pl | Skellikt i 205004
Tie 0D mm) 19050 | Shellortet ()
Length fmmy 695, | Wlethekght iy A0.280
Plick rato = 1333 | oetiegit {mmy prsf X
Layont (g o0 | Te ket ) S0
Titeconst = im0 | Tt ortet ) 5004
Tibe Pars = 2

Thermal Reulrtanes; % walocan; mi Aow Fractons
Shell S5 | Sielke [wp= ] A 000
Ti= 1307 | Tieske oma B 013
Fanlhg 253 | CroEsnow og? [+ oo
Metal 195 | Wisclow o0 E 0,100
F 0
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Avaliacdo dos permutadores P-21A/B no HTRI

utput Summary Page 1
Fekazed © the follwihg HTRIMembe 1 Compary:
Petolies
Petolias

CETVRr GO0 122 1155 SN 1SRIETs KMEH Units

sSmmary Uatt

S o - Horzowtal WHE Sl k-Seame vl Bames

Ho Cata Chech M ssages,

Ho Runtime Messagss.

Process Conditions Hot Shallslds Zold Tube slds

FInEl vame @51 okl Seam

Flow rate (100 A [ Yn 1o 0k

ItttV WL Trac uap ) 0,000 0000 0,000 0,000

BTkt T (Deg &1 oo 200 500

InletPiaug ik Tom ZE 12,230 0,000 0,000

P o, kg tems 020 055

Foullig n2-k -2 Al 000000 0000000

Exchangsr Perform ancs

Shellh calin2-h -5 2112 | sctaly gealin2-h-C 25,40

Ta= Al 2=k =) 315,30 | Requied U pcalin2-hr-C G2

Hotredime = Seni LEne | Dy (MR kcaldn LTS

okl regime [ Sens. Liged | &rea im 012

ENTD (Deq < 21,1 | ekl i 2374

Shell Geomsty Baffls Geom sty

TEMA 1= = BES | Bame gp= = Sl k-Sei.

Shell D i TE2001 | Bare ot (PctDlad 0,00

TEIkE ] 2| Bt ok et ] P = ail.

Paralk | i~ I | Cerfralzpachyg i 457 B

Ok kiaton ik 000 | Crocsparses =i I

Tubs Geomsty Hozdes

Til= = [ Plal | Zhell ket i 23|ANT

Tae 0D i 19050 | Shellotkt i 23BET

Lenisth i G095, | WEthekt i b

PHCh ratis =i 13333 | Qntketlelght i I

Lagont e ol | T ket i 205004

Tabecont = S0 | Tabe ortkt i 205,004

Ti= Paii = ]

Thermal Reslstancs; % WelooHes; mis Aow Fractions

Shell WiE | Selkke oga A ooez

Tuk= 1AD | Tu=ikk 157 B 004

Fonllng AT | Crestiow og2 [ 0,117

Metal 285 | Wioow 074 E 00
F 0,00
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Dimensionamento no HTRI do Refervedor do Ciclo de R  efrigeracao

Cutput Summary Page 1
Fekaied e Bllewihg HTRIRMembe riCompan:
Peroivas
Perolvas

AETVer GOOSPE 172012 0907 SN 15002137 MIEH Units

Fatied] - Horeowtal Maisass Flow TERA AER She IlUHE Sl k-S2ame vial Bames

Hio Ceita Chech Matsages,

Ses Funtims Massags Report for waming Msssagss.

Frocess Conditions Zold Shellslds Hot Tubeslds

F Ikl yame PRO4 HotStrean

F koW rake CHCCH) A 3 e 197 579

Ittt WL Trac v 033 1000 0o 0000

ettt T iDeg 0 sS4z S42 0,00 10,00

Inlet P kT2 700 G535 0o 0000

Py, ke 0,128 0,40 (YN o700

Fonlleg 2-h =G koAl 0,000100 000000

Ezchangsr Perform ancs

Shellh cAlmZ-h=C HESDS | Actmall  (kcalinZ-h=20 B335

Tik= b cAlmZ-h=C Mot 22 | Reguled U kcalinZ-h=C0 ST

Hotreg me =i Teng. Lkpukl | Doy (FR kAl 15512

Cokl mgme =i BnREL | Ara imZi ol sz

EMTD yDec) S5 | Duerckzkn [ 11,10

Shall Gaomstry Batfls Geometry

TEMA tpe = SEM | Batk ke = S k-Seg.

ShelliD i 10600 | Bafe ot (PotDlad g

Serks = 1 | Bafk orkiiation = Paralk]

Paralk| = I | Cevtral spacing i A5 000

Ok o ki 000 | Cresspasier = 12

Tubs Gaomstry Hozdes

Tu= tf= = Plale | Shell ket i) 05 004

Ta= o0 i) 19050 | Shellontet i) 2 ETT

Lewith i G, | etk kit i 51,151

Pk rate = 13333 | ontethek it i 313G

Layont B @ | Tk Wkt i 205 004

Ta=cont = 115 | T ontet i 205 004

Til= Pass = 4

Therm al R sl etancs; % Walocitias; mis Raw Fractions

Shell sk | Sielkke 33 A (2]

Ti= 1925 | Ti=skk (R B 0ea1

Fonlieg ZET | CroesTiow (1] c oo

RMetal 250 | Wihikow g2 E 0,130
F oo
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Dimensionamento no HTRI do Condensador do Ciclo de Refrigeracao
Cutput Summary Page 1
Rekaied b e 'l:lli:l'.'u'llli_l HTEI r.1em|3-er-:-:m|mr-.-:
Pafolvas
Pefolvas

chtyer GO0ZPI 170002 0023 SN, 180021370 MEH Units

S kton - HorEowal Marpa: s Fiow TERA SER She W S k-Z2gme al Bames

Mo Cata Cech Messages,

Ses Funtmes Messags F+|---I1T--I Saming Messagss,

Process Condlifions Hot Shellslds Zold Tubsslde

FInkl yame FROT okl Stream

Fken 13k 10D 31,3 2

Ittty VL rac v 1,000 0000 0000 0000

Ikttt T (Deg &1 500 ) 200

Ikt P2 (k) T 28 19200 19475 a0 L3

clP A ks, kg temzy [afa] =] 0,400 0371 0,700

Fonllig n2=-h1-Zkcah 0000 [RfCrEan]

E=¢hangar Partormancs

Zhellh caAlin2-hr=C 020 | achall) dcalin2-hr=Ch 07 03

Tu= calin2-hr=C TS5 Feguirecd U kzalinz-hr-C) Sea 02

Haotred e =i Gravty | Dty MR Ecaldn 2,500

Cokl regme =i Zead. LKkl | Ara i 321

ENTD (Ded 94 | Duerkik (] 134

Shisll Geom lZItI',' Eatfle Geom B‘I]'_.'

TEMA f= = LEM | Baite gp= = Shigk-gag,

ShellID B [111TK] 10657 00 Bame ot PetDlas 2000

Zerk: =i | Bame ork stk =i Paralkl

Paralkl —i 1 e I'II-FI|$-|II-33|II!_| anim 250 000

Cirk s -ISH'IZ_I- 000 '3I'II=S-$-|HE~$-I?$- —i 12

Tubs Gaom lZItI',' Hozdse

Tak= = =i Plals Shell nkt (N oS00l

Tk D B T111TK] 19030 | Shellontkt (s 154 0351

Lewgt mm (ST Ikethe kit mm’ T3

PHER ot =i 13333 | Onketie kit s AEAE

Laont ik o0 | Tal= ikt mm 205004
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Dados de Processo do Compressor gque Compde o Ciclo de Refrigeracao

RELATORIO DOS HMODULOS COMPRESSODR

MODULD < col >
NOME

TIFO ALTERNATIVO
SET TERMODIMAMICO SETH1

- SUCCRO -

TEMPERATURA [ 3.3981
PRESSAOD KGF /CH2 6.6000
ENTALPIA GCAL/H 1.9955
CP/CU REAL 1.2735
FATOR COMPRES B.86490
UAZAD VOL T,P HM3/H 2299.5348
- DESCARGA -

TEMPERATURA [ 64.1361
PRESSRO KGF/CH2 19.50088
ENTALPIA GCAL/H 2.5218
CP/CU REAL 1.3628
FATOR COMPRES B.7749
UAZAD VOL T,P M3/H 850.4974
—-=—-- COND.OPERACAOD ---

UAZAD HMASSICA KG/H 31499. 0346
PES0 HMOLECULAR 42 .0864
ROTACRAD 1/MIN

RAZAD PD/PS 2.9545
RAZAD UDFUS VOL. 8.3699
UAZADSROTACAD H3

HO.HMACH HAQUINA

NO .REYNOLDS HMAQUINA

HEAD FOLITROP KGFH/KG

EFICIENCIR (%) 75.00080
POTENCIA{GHP) HP §20.7521
POTEHNCIA{BHP) HP §20.7521
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APENDICE N: PROJETOS DOS RESFRIADORES FINAIS DE NAFTA
CRAQUEADA

Projeto dos novos resfriadores de nafta cragueada
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APENDICE O: PROJETO DO CHILLER DO PUMPAROUND DA TORRE
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APENDICE P: ANALISE ECONOMICA DO CASO 1

Aspen ICARUS
Resumo de Custos do Projeto

Data da Estimativa: 4JUL12 15:33:37

Est. Classe: FEL 1

Moeda: DOLLARS USD

Custo de méo Custo de

Disciplina hh Sal. Médio/h de obra materiais Custo total Percentuais

(2) Equipamentas 11,430 56.00 640,103 8,980,209 9620,312] 43.8% do TDC
(3) Tubulacao 89 701 56.00 5,023 251 2,000,282 7,023533] 320% doTDC
(4) Civil 14 431 56.00 808,121 538,747 1,346 868 6.1%|do TDC
(5) Estrutura metalica 12,068 56.00 675,785 497,898 1,173,683 5.3%|do TDC
(6) Instrumentacéo 15,907 56.00 890,800 352,501 1,243,301 5.7%|do TDC
(7) Elétrica 14,275 56.00 799,395 359 287 1,158,682 5.3%|do TDC
(8) Isolamento 6,448 56.00 361,088 34,074 395,162 1.8% do TDC
(9) Pintura 0 0.0% do TDC

Total de Custo Direto 164,260 56.00 9,198,543 12,762,999 21,961,542 2.4 Fat Lang
(TDMH) (TDL) (TDM) (TDC)
Indiretos de méo de obra de construcédo (1) 1,373 497 £.3% do TDC
Frete de matenais (2) 431,700 2.0% do TDC
Projeto de engenharia e aquisicdo (3) 3,790,856 17.3% do TDC
Outros custos de projeto (4) 1,362 572 £.2% do TDC
Total de Custo Indireto 6,958 625  31.7% do TDC
Custo Total do Projeto sem Contingéncia 28,920,166  131.7% do TDC
(TIC)

Contingéncia 15% 4338025 150% doTIC
Custo Total do Projeto com Contingéncia esta compreendido no intervalo entre 23,280,734 e 49,887,287
Valor mais Provavel do Custo Total do Projeto com Contingéncia 33,258,191 151.4% do TDC
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APENDICE Q: ANALISE ECONOMICA DO CASO 2

Aspen ICARUS
Resumo de Custos do Projeto

Data da Estimativa: 4JUL12 16:18:32

Est. Classe: FEL 1

Moeda: DOLLARS USD

Custo de méo Custo de
Disciplina hh Sal. Médio/h de obra materiais Custo total Percentuais
(2) Equipamentos 11,158 56.00 624 852 8418400 9.043,252| 43.7%|do TDC
(3) Tubulacéo 81,839 56.00 4 582 980 1,842 292 6425272  31.0%|do TDC
(4) Civil 14,046 56.00 786,585 524,390 1,310,975 6.3% do TDC
(5) Estrutura metalica 11,477 56.00 642 704 547 127 1,189,831 5.7% do TDC
(6) Instrumentacéo 17,498 56.00 979,906 402132 1,382,038 6.7% do TDC
(7) Elétrica 12,505 56.00 700,291 292724 993,015 4.8% do TDC
(8) Isolamento 5887 56.00 329,686 31,479 361,165 1.7% do TDC
(9) Pintura 0 0.0% do TDC
Total de Custo Direto 154,411 56.00 8,647,004 12,058,544 20,705,548 2.5|Faf Lang
(TDMH) (TDL) (TDM) (TDC)
Indiretos de méo de obra de construcédo (1 1,257,322 6.1% do TDC
Frete de materiais (2) 405,500 2.0% do TDC
Projeto de engenharia e aquisicdo (3) 3,568,774  17.2% do TDC
Outros custos de projeto 4) 1,284 258 6.2% do TDC
Total de Custo Indireto 6,515,854  315% do TDC
Custo Total do Projeto sem Contingéncia 27,221,402 131.5% do TDC
(TIC)

Contingéncia 15% 40832100 15.0% do TIC
Custo Total do Projeto com Contingéncia esta compreendido no intervalo entre 21,913,229 e 46,956,918
Valor mais Provavel do Custo Total do Projeto com Contingéncia 31,304,612] 151.2% do TDC
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APENDICE R: ANALISE ECONOMICA DO CASO 3

Aspen ICARUS
Resumo de Custos do Projeto

Data da Estimativa: 10JUL12 07:43:08

Est. Classe: FEL 1

Moeda: DOLLARS USD

Custo de méo Custo de
Disciplina hh Sal. Médio/h de obra materiais Custo total Percentuais
(2) Equipamentos 12,892 56.00 721927 13,290 600 14,012,527 51.1% do TDC
(3) Tubulacéao 96,745 56.00 5417 694 2,090 865 7,508 559| 27.4% do TDC
(4) Civil 16,016 56.00 896 917 597 944 1,494 861 5.5% do TDC
(5) Estrutura metalica 15,036 56.00 842 020 592 468 1,434 488 5.2% do TDC
(6) Instrumentacao 17,948 56.00 1,005,072 408,001 1413073 5.2% do TDC
(7) Elétrica 12 867 56.00 720,529 321,898 1,042 427 3.8%|do TDC
(8) Isolamento 7,993 56.00 447 604 44 335 491 939 1.8% do TDC
(9) Pintura 0 0.0% do TDC
Total de Custo Direto 179,496 56.00 10,051,763 17,346,112 27,397,875 2.1 Fat. Lang
(TDMH) (TDL) (TDM) (TDC)
Indiretos de mao de obra de construcéo (1) 1493 236 5 5% do TDC
Frete de materiais (2) 609,000 2.2% do TDC
Projeto de engenharia e aquisicéao (3) 4663 887 17.0% do TDC
Outros custos de projeto 4) 1,683,842 6.1% do TDC
Total de Custo Indireto 8,449 964  30.8% do TDC
Custo Total do Projeto sem Contingéncia 35,847,839 130.8% do TDC
(TIC)

Contingéncia 15% 5,377,176 15.0% do TIC
Custo Total do Projeto com Contingéncia esta compreendido no intervalo entre 28,857,511 e 61,837,523
Valor mais Provavel do Custo Total do Projeto com Contingéncia 41,225,015] 150.5% do TDC
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APENDICE S: CONDICOES DE SATURACAO DO PROPENO
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APENDICE U: RESUMO DO ARTIGO PUBLICADO NOS ANAIS DO XIX CONGRESSO
BRASILEIRO DE ENGENHARIA QUIMICA - COBEQ 2012

ANALISES SOBRE O AUMENTO DA PRODUCAO DE PROPENO
EM UMA UNIDADE DE FCC DA PETROBRAS

E. M. PENNA, A. R. PINHG, M. S. WOLFE e F. L. P. PESSOA

! PETROBRAS, CENPES
2 EQ - Universidade Federal do Rio de Janeiro
e-mail para contato: mpenna@petrobras.com.br

RESUMO - As unidades de Craqueamento Catalitico, ou FCC, existentes na
maioria das refinarias de petréleo, sdo a segunda maior fonte de propeno no
mundo e o0 mesmo é um subproduto da producéo de gasolina, dos destilados
meédios e do GLP. O rendimento médio de propeno nas unidades de FCC da
Petrobras que operam com cargas da Bacia de Campos € cerca de 5% em
peso em relacdo a carga fresca. Um aumento em mais de 100% na producgao
de propeno pode ser obtido empregando condicBes operacionais de meédia
severidade e quantidades moderadas da zedlita ZSM-5 no sistema catalitico do
FCC. A ZSM-5 é um dos membros da familia de zedlitas pentasil, denominadas
desta forma por formarem anéis de 5 membros. Estes anéis formam dois tipos
de canais que se interceptam, ambos compostos por 10 componentes cada.
Apenas moléculas com dimensdes menores que certo valor critico podem
penetrar nestes poros, ganhar acesso aos sitios internos e reagir. A ZSM-5
atua através do craqueamento de olefinas na faixa de destilacdo da gasolina,
produzindo olefinas mais leves, tais como eteno, propeno e butenos. Visando a
obtencdo de um perfil de rendimentos de produtos de uma unidade de FCC
com o dobro da producdo de propeno, foram realizadas rodadas em unidade-
piloto no CENPES com a utilizagdo de petréleos nacionais, temperaturas
reacionais e teores de ZSM-5 mais elevados que os usuais. O trabalho avaliou,
a partir de um simulador de processos, os impactos que o perfil gerado
causaria em uma unidade de FCC da Petrobras de porte industrial.
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APENDICE V: RESUMO DO ARTIGO PUBLICADO NOS ANAIS DO RIO OIL AND GAS
CONFERENCE 2012

AUMENTO DA PRODUCAO E RECUPERACAO DE PROPENO EM UMMNIDADE DE FCC
DA PETROBRAS
Elisangela M. PenfiaAndrea de R. Pinh Marcelo S. Wolff

Resumo

O propeno é uma das principais matérias primaguimicas e sua demanda vem crescendo
rapidamente nos ultimos anos. Projecfes para osnpyé anos indicam que 0 crescimento da
producdo de propeno via pirdlise tende a ser mdaajue o crescimento da demanda de eteno,
criando um déficit na oferta deste produto. As ades de FCC encontram-se em posi¢ao unica
para suprir este aumento na demanda por propendoda\sua flexibilidade operacional. Embora
sua principal aplicacdo nas ultimas décadas teidbaasproducéo de gasolina, a unidade de FCC é
frequentemente explorada para maximizar outrosyposd tais como destilados médios ou GLP.
Na secdo de conversdo do FCC, a elevacdo do remdirde propeno inclui algum aumento da
severidade reacional, que pode ser obtido atravésnh maior temperatura de reac¢do além do uso
de aditivo catalitico a base de zedlita ZSM-5. Rpréiém da maximizacéo da producédo de propeno
no reator, um segundo objetivo deve ser persegaidamento da recuperag¢ao do propeno na secgao
de recuperacdo de gases. Nesta secao, o rendifimahi® afetado pelo desempenho do compressor
de gases, o projeto dos equipamentos e esquem@acEspo. Eventualmente, novos equipamentos
podem ser instalados, tais cowiollers, visando a melhoria do sistema de absorcéo. Pdevem

real aumento na demanda por propeno no mercadonahceste trabalho propfe-se a avaliar a
adequacao da secao de recuperacdo de gases daidageue FCC da Petrobras, analisando os
impactos que um novo perfil de rendimentos de pgagjwnde se dobra a produgéo de propeno em
relacdo a operacdo convencional, causaria solaeuagtade. No trabalho foram identificadas as
principais limitacdes e modificagbes que seriamegsé@rias para uma operacdo buscando a
maximizacdo da producao de propeno, além de swgedtdmudancas mardware da unidade.

Abstract

Propylene is one of the major petrochemical rawenms and its demand has been growing rapidly
in recent years. Projections for future years iatgicthat the growth in propylene production via
pyrolysis tends to be lower than the growth indieenand for ethylene, creating a supply deficit of
this product. The FCC units are in a unique pasitmmeet this increase in propylene demand due
to its operational flexibility. Although their priamy function in recent decades has been the
gasoline production, FCC units are often operatedrfaximizing other products, such as LPG or
distillates. At the FCC conversion section, the@ase of propylene yield requires some increase in
reaction severity, which can be obtained by indrepseactor riser temperature, and the use of
catalyst additives based on ZSM-5. However, besidasimizing the propylene production in the
reactor, a second objective should be pursuedpribygylene recovery increase in the gas recovery
section. In this section, the yield is affectedthg gas compressor performance, the equipment
design and process scheme. Eventually, new equigsma&y be installed, such as chillers, aimed at
improving the absorption system. Predicting a nealease in propylene demand in the Brazilian
market, this study aims to evaluate the adequadheias recovery section of a Petrobras FCC
unit, analyzing the impacts that a new productidgigrofile, which bend the propylene production
compared to a conventional operation, would causthis unit. In this paper, the main limitations
and modifications that would be needed for an dperavere identified, aiming at maximizing the
propylene production, as well as proposed changdsihardware of the unit.
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APENDICE X: ESQUEMA SIMPLIFICADO DA SIMULACAO DA SECAO DE
FRACIONAMENTO E RECUPERACAO DE GASES
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