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RESUMO

AVALIACAO DE CENARIOS DE RECUPERACAO DE
LIQUIDOS DE GAS NATURAL E INJECAO DE CO, NO

CONTEXTO DO PRE-SAL

Neste trabalho, avaliam-se a viabilidade técniegaa@odmica de cenarios de recuperacao
de liquidos de gas natural (LGN) e injecdo de,,G® contexto do pré-sal. A reconhecida
presenca deste gas de efeito estufa em elevadesntatdes no gas natural associado dos
campos do Pré-Sal aliada ao impedimento de liberdeéte gas na atmosfera justifica o seu
uso em EOR. Para aumento do desempenho econdmie®@Beneste contexto, avalia-se a
recuperacio de fracdes de propang),(Butano (G) e gasolina natural () de corrente de
gas natural empregando-se tecnologidoute Thomsdh Para tal, foram avaliadas
economicamente 4 alternativas de processo: (1¢dojele metano ¢ junto ao CQ, com
recuperacao de 1 corrente dg@ e G, e outra de €;(2) Injecdo de Cg@com recuperacéao de
corrente de metano (I; etano (G), propano () e butano (@) e outra de &, (3) Injecéo de
metano (G) junto ao CQ, com recuperacdo de uma corrente de C2+; (4) dojegQ
concentrado com recuperacdo de 1 corrente (&,,C; e G, e outra de §. As quatro
alternativas baseiam-se em processamento de aoroentgas estimada com dados da
literatura contemplando o campo de Tupi, pertemc@éntamada do Pré-sal brasileira. O
simulador comercial ASPEN HYSYS foi empregado nasukcdes de processo. Para
avaliacdo econOmica das alternativas, foi utilizadprocedimento de Turton et al (2009).
Apesar de desenvolvido para processos quimicos t®gpémicos, a aplicacdo deste
procedimento para o ambientdfshore € uma simplificacdo aceitavel como base de
comparacao entre alternativas. Os resultados mosraiabilidade técnico-econdmica dos
processos avaliados, com vantagem econdémica pacaiperacdo e venda do metano frente a
injecdo do mesmo junto ao GAAs especificidades do ambiermtshoreforam consideradas
para os processos apontados com viabilidade ecoadmeio procedimento de Turton et al.,

verificando-se a manutencéo desta viabilidade etieateoffshore



viil

ABSTRACT

EVALUATION OF SCENARIOS FOR RECOVERY OF NATURAL
GAS LIQUIDS AND INJECTION OF CO; IN THE PRE-SALT

CONTEXT

In this work, the technical and economic feasipibf recovery scenarios of natural gas
liquids (GNLs) and C@injection are evaluated in the pre-salt contekie Know presence of
this greenhouse gas in high concentrations in #seaated natural gas from the Pre-Salt
fields allied to preventing release of this gagha atmosphere justifies its use in EOR. To
improve the economic performance of EOR, it is eatdd to recover the propane fraction
(C3), butane (@) and natural gasoline £J of natural gas stream employing théotile
Thomsohtechnology. In this direction, four process atigive were evaluated economically:
(1) Injection of methane  with CO,, and recovery of one stream with, ©; and G and
another with G; (2) Injection of CQwith recovery of one stream with methaneg)(@thane
(Cy), propane (g and butane (£ and another with £&; (3) Injection of methane (Cwith
CO,, with recovery of a & stream; (4) Injection of a concentrated L&fream and recovery
of one stream with £ C,, C; and G and another with £. The four alternatives were based
on processing a hypothetical gas stream with corposestimated with data from the
literature concerning Tupi field, belonging to tBeazilian Pre-Salt layer. The commercial
simulator ASPEN HYSYS was employed in the procéss. economic evaluation of the
alternative processes, the procedure by Turtoh(@089) was employed. Although originally
develop for the chemical and petrochemical indystsyapplication imffshoreenvironment
is an acceptable simplification for comparativeds#gs among alternatives. The results show
the technical and economic feasibility of the eatdd processes, with economic advantage
for the recovery and sale of methane instead omjection. Specificities of theffshore
environment were taken into consideration for thecesses pointed as economically feasible,
and it was verified that feasibility of such proses was maintained in theffshore

environment.
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CAPITULO 1 — Introducéo
1.1 Introducéo

O CQO, é atualmente apontado como o maior contribuintagieecimento global devido
ao grande volume gerado na queima de combustigsiseis. No contexto do Pré-Sal
brasileiro, destaca-se entrevista de José Formi§lolha de S&o Paulo, em 31 de maio de
2009:

“Segundo José Formigli, gerente da Petrobras paraxploracdo e producdo do Pré-Sal, o
acumulo de CG nas reservas da bacia de Santos é gigante e serimradas "milhdes e milhdes
de toneladas". (...) Formigli diz que a reinjecao &iavel e seu emprego se justifica pelo grande
passivo ambiental que seria gerado caso o G@sse liberado. (...) A empresa precisa encontrar
alternativas para o CGO,, pois, caso contrario, sera uma das companhias getréleo que mais
emitem na Terra. E levara ainda o Brasil a ser obgado a cumprir metas de emissdo como paises
de matriz energética "suja”, casos de China e EUA.”

(Folha de S&o Paulo — “Petrobras estuda "sumir" c6@, da camada Pré-Sal” - 31/05/2009).

Diversas sao as solu¢fes hoje colocadas para oG€mao setor de petrdleo e gas, uma
das solucdes adotadas pela Petrobras, principdbradpra do petréleo brasileiro, é a
reinjecao deste Cnos pocos de onde foram extraidos. Esta é umaltgga inserida nas
técnicas conhecidas como EOBhfanced Oil Recoveryue aumentam a producdo de 6leo
de um poco. A injecdo de GOhos pogos possui caracteristicas que a tornanartast

atrativas:

- Aplicacao de C@em atividade com fins lucrativos;

- Aumento da presséo do poco;

- Reducéo da viscosidade do 6leo, por solubilizagdGQ;
- Aumento da produc¢éo do poco;

- Reducéo da densidade do 6leo;
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Além do grande interesse na inje¢do, 0 gas extrd&doegido do Pré-Sal possui um
enorme potencial a ser explorado para recuperagddqiiidos de Gas Natural (LGN). Na
corrente rica em Ctém-se hidrocarbonetos leves entre;0e@® G que, sendo extraidos,
possuem valor de mercado. Portanto, neste trabphetende-se explorar tecnologias que
visem a recuperacao deste LGN presente nas ca@remtealta concentracdo de £0

1.2 Objetivo

O objetivo geral do presente trabalho é estudapaito de vista técnico e econdmico,
processos que, a partir de correntes de gas naitaalem C@Q possam gerar correntes de
gas para recuperacdo avancada de petroleo (EOR(la extrair o LGN de forma a agregar
valor ao processo de EOR. Para isso compara-sedézieconomicamente um processo cujo
proposito é a injecdo da maior parte do gas extrd@dpo¢o contra um processo que visa a
recuperacdo e comercializacao de hidrocarbonetes,lénjetando uma corrente concentrada
em CQ.

Como objetivos especificos sdo apresentadas amdkseiabilidade técnica e econdmica
de 4 processos distintos visando a injecdo de rdesericas em COe CH, utilizando
procedimento validado da literatura, utilizandarawdador comercial ASPEN HYSYS. Com
os resultados obtidos, € possivel identificar aradttiva mais atrativa. Adicionalmente, o
ambienteoffshoreé considerado, pois neste esta o principal dedafiodustria de petréleo e
gas. Com este objetivo especifico, premissas iraptm$ da metodologia adotada sao
analisadas visando identificar aspectos relevaateserem incorporados na analise de

processosffshore

1.3 Motivacéo

A exploracdo da camada Pré-Sal é hoje um tema aedgrrelevancia no cenario
brasileiro de o0leo e gas. Diante dos inumeros w#esafmpostos, destaca-se o
desenvolvimento de tecnologias limpas como de funetdal importancia para viabilizar a

camada do Pré-Sal.
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Uma das caracteristicas deste 0leo é o alto tegaslassociado, e mais especificamente o
alto teor de C@neste gas, entre 10 e 15% acordo com Formigli (2007Este assunto €
critico se considerado que, apés processado, ument® de C@significativa é obtida e que

esta ndo deve ser langada na atmosfera.

Portanto, o desenvolvimento de processos de reatfere injecdo de G@ estudos de
viabilidade econbmica estdo inseridos atual coateatnolégico brasileiro e ainda estdo em
consonancia com a realidade mundial de desenvattonde tecnologias ecologicamente

sustentaveis.

1.4 Estrutura da Dissertacao

Neste primeiro Capitulo, contextualiza-se o ested@presentam-se 0s objetivos e

motivacdes do trabalho.

No Capitulo 2, a bibliografia pertinente aos objedi € revista, englobando a producéo de
petroleo e gas no Brasil, a camada Pré-Sal bnasikeiexploracaoffshore o processamento

de gés natural, processos de captura deeCa3 tecnologias de recuperacao de petréleo.

O Capitulo 3 descreve as alternativas de procgsepsstas na literatura para remocao de
LGN com simulacdo de 3 processos para validag&tades junto a literatura, as premissas

de projeto adotadas e os fluxogramas dos processos.

No Capitulo 4, sdo apresentadas as simulacfezadads em ambiente ASPEN HYSYS,
com as alternativas da literatura para extracdeusordo LGN da corrente de gas natural
contaminada com GO Também nesse Capitulo, a metodologia de avaliacGodmica €&
apresentada e validada com dados da literatura,doemo € aplicada como ferramenta de
comparacao entre alternativas de processo. Coasgiiks sobre avaliacdo econbmica em

ambienteoffshoresdo apresentadas e discutidas ao final do Capitulo
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No Capitulo 5, quatro processos propostos paracapeeacdo de hidrocarbonetos e
injecdo de C@nos pocos, no contexto do Pré-Sal, sdo descrifmarter da utilizacdo dos

fluxogramas desenvolvidos em ambiente ASPEN HYSYS.

O Capitulo 6 apresenta o dimensionamento dos peigiequipamentos dos quatro
processos desenvolvidos no Capitulo 5, com aplicdedmetodologia de anéalise econémica
desenvolvida no Capitulo 4. Os processos viav@sauicamente sao avaliados incluindo-se
0S maiores custos atrelados ao ambiefihorepara se concluir pela viabilidade do processo

também em ambientdfshore

O Capitulo 7 finaliza o trabalho comparando os muptocessos desenvolvidos do ponto
de vista da viabilidade técnica e econémica, cangttse pela melhor opg¢ao entre injetar a
maior parte do gas ou recuperar os hidrocarbonetgetar uma corrente concentrada em
CO,. Sugestbes para trabalhos e pesquisas corretatasa desta dissertacdo sdo colocados

ao final como proposta de continuidade do trabalho.
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CAPITULO 2 — Revisio Bibliogréafica

2.1 Producéo de Petréleo e Gas

O Brasil ainda ndo se encontra entre os maioagufores de petréleo mundial, sendo
0s paises do oriente médio detentores de cerc®%edé producdo mundial. Entretanto, a
exploragdo de petrdleo em aguas profundas mospartecipacdo brasileira em destaque,
ocupando a primeira posicdo mundial seguido de gt EUA.

Producio Mundial em Aguas Profundas, em 2010

MNoruega Outros
5% 9% Angola
Nigéria = = 15% W Angola
% Oy, o Brasil
m Egito
H EUA (GOM)
¥ India

India
6% Brasil  m Nigéria
26%
= Noruega

Egito
Fonte: Statoil EUA (GOM) 5%

# Outros

22% J

Figura 1 - Produgdo mundial em aguas profundas

(FONTE:http://infopetro.wordpress.com/)

A producéo de petroleo brasileira vem crescendalarente, tendo o pais alcangado a
sua autossuficiéncia em abril de 2006. A produgéal & predominantemente em ambiente
offshoreonde recentemente houve o inicio da producao apsspdo Pré-Sal.

O Rio de Janeiro se destaca entre os estadostpreside petréleo com quase 74% da
producédo nacional (ANP, 2011) e cerca de 38% ddugém nacional de gas natural (ANP,
2011). As Figuras 2 e 3 mostram a distribuicdo dalyzdo de petréleo e gas natural nos
estados brasileiros.
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Distribuicao da producio de petroleo por Estado

H Rio de Janemo

M Ezpirito Santo

W Amazonas

W Sahia

M Rio Grande do MNore
W Sergipe

530 Paule

b Alagoas

i Cears

Figura 2 - Distribuicdo da producéo de petréleo poEstado — Brasil
(FONTE: ANP, 2011)

Distribuicio da producio de gas natural por Estado

H Riode Janeiro

H E=pirito Santo

H Amazonas

H Bzhia

M Rio Grande do MNorte
H Sergipe

M 530 Pavlo

i Alzgoas

I Cears

Figura 3 - Distribuicao da producao de gas naturapor Estado — Brasil
(FONTE: ANP, 2011)

A Bacia de Campos é a principal responséavel parégponderancia do Rio de Janeiro
no cenario nacional, respondendo sozinha por apaddamente 77% da producgéo de petroleo
nacional. As demais bacias produtoras dividem depagstante. A Tabela 1 mostra as
principais bacias produtoras nacionais.
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Tabela 1 — Bacias produtoras de petréleo — Brasil

Bacia Petréleo (barril/dia) | Gas Natural (Mm3/d) | Produgdo Total (Barril/dia)
Campos 1.797.729 26.725 1.965.828
Santos 97.228 5.848 134.079
Solimoes 34.853 11.815 109.17
Espirito Santo 49.411 9.161 107.032
Potiguar 57.328 1.834 68.863
Sergipe 45.127 3.133 64.835
Reconcavo 43.828 2.828 61.618
Camamu 318 4.173 26.567
Alagoas 5.76 1.557 15.556
Ceara 5.336 88 5.892
Tucano Sul 37 106 703

(FONTE: ANP, 2011 — Adaptado pelo autor)

Entre as operadoras, a Petrobras € a grande prachdcional, sendo a responsavel
pela descoberta e inicio de producdo dos pocos@&d. A Petrobras € lider mundial em
tecnologias de exploracdo de petréleo em aguasrta$, e, portanto, possui papel de
destaque na exploragéo de petroleo mundial atuéém@s Figuras 4 e 5 mostram a producéo

percentual de petréleo e gas natural das princgmesadoras no Brasil.

Distribuicao da producio de petroleo por Operador

H Petrobras

& Shell Braail

&l Chevron Frace

B Statol] Brasi

| Outras Operadoras

Figura 4 - Distribuicdo da producao de petréleo pooperador — Brasil
(FONTE: ANP, 2011)
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Distribuicdao da producio de gas natural por
Operador

H Patrobras

W Shell Brasi!

& Chevron Frade
& Statoil Brasil

Bl Outras Operadoras

Figura 5 - Distribuicdo da producéo de gas naturapor operador — Brasil

(FONTE: ANP, 2011)

A dominio da Petrobras na exploracdo de petrolegs natural pode ser notado

também nas Figuras 6 e 7. Na primeira, € mostradodps 20 maiores campos de producéo

de petréleo brasileiros, a Petrobras opera 16. Orrmampo de producdo nacional € o campo

de Roncador, seguido dos campos de Marlim (todesadps pela Petrobras). A Figura 6

mostra estes campos com Sseus respectivos operadcapsacidades.

350

300

Em mil bamris pordia |Mbbl/d)

‘oqr&%éyﬁo{;&ayé’r&yqp@n 5}3&:@@-#
‘3;3:\ il Rl T St
PR Al
w

Figura 6 - 20 campos com maior producéo de petréleeBrasil

(FONTE: ANP, 2011)
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Quanto a gas natur, a Petrobras opetados os 20 maiores campos de produca
gas natural, sendo o maior campo o Rio UrA Figura 7mostra estes camf com suas
capacidades.

(MMm?*/d)

Em milhdes de metros cibicos por dia

Figura 7 — 20 campos com maior producédo de gas naturalBrasil
(FONTE: ANP, 2011)

2.2 Camada PréSal Brasileira

O termo Pré-& é geoldgico, e delimita um perfil anterior a o&ipdo de semais
recente no fundo do mar. Portanto, o petrélePré-Sal estéauma rocha reservatorio g
fica abaixo de uma camada de com extensao de aproximadamente 2000 m no fundo
do mar.(Fonte: http://wwwoffshoreenter.dk/)

A primeira grande reserva nesta camada foi des@opeta Petrobras no campo
Tupi em 2007, com umolume estimac entre 58 bilhées de barris de petréleo. A descob
das reservas do Pré-Saide elevar o Brasil ao quinto lugar entre os nesi@rodutores ¢
petdleo mundiais, uma vez que estimativas da ANP cékgo em torno de *-80 bilhdes de
barris de petrdleo como a rese total da camada Pré-Sal. (Fonte:

http://www offshoreenter.dki/
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Os campos do Pré-Sal estédo localizados na ba&amtes e de Campos, distante 300
km da costa do Rio de Janeiro. A Figura 8 mosti@calizacdo dos campos do Pré-Sal na
costa brasileira.

MNAS CEHAIS
BAOPAULD

g £ g » ® Pogos Testados
PARANA H ] e [ campos de HC
’ 4 ] Blocos Exploratdnios
B Rosecvarinios Pré-Sal

o)
Uitk -

e

TANTA CATARINA

& o £ ; e
. . ! = Lirnite [wsta do 29 i km
e Vs ; % o 10a E)

Figura 8 — Localizagdo das reservas do Pré-Sal

(Fonte:http://lwww.cintec-ufs.net/)

Com relacdo a producéo atual do Pré-Sal brasilesta vem crescendo més a més,
tendo alcancado 163,4 mil barris de 6leo equivalem maio/2012. A producao foi oriunda
de dez pocos, dentre eles se destaca o campo da (&l pocos). (Fonte:
http://www.brasil.gov.br/noticias)

A importancia da descoberta do Pré-Sal brasileadepser observado na Figura 9,
onde, com a exploracédo destas reservas, a produeda Petrobras alcancou em 54 anos de
operacao serd dobrada em 16 anos.
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Figura 9 — Crescimento da producéo dos campos do €&Sal
(Fonte:http://www.cintec-ufs.net/)

2.3 Processament®ffshore

7

A tecnologia de exploracdo no ambienféshore ndo é recente na industria de
petroleo e gas. O primeiro pocgo perfurado, bem carirstalacdo da primeira plataforma de
exploracéooffshorefoi em 1947, numa profundidade de 6 metros. Ateab®, na camada
Pré-Sal, torna-se necessario perfurar a uma priofade de 5 a 7 mil metros. (Vaz, 2008)

Diversas sao as tecnologias existentes para aregptode petréleoffshore entretanto a
escolha é funcdo também da profundidade a que @ ggié disponivel, conforme mostrado

na Figura 10.
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Plataforma Plataforma SPAR

Fixa Semi-Submersivel e s

Figura 10 — Ferramentas para extracao de petroleoffshore

(Fonte: http://www.spegcs.org/)

Na exploracdo da camada do Pré-Sal brasileiraddevisua grande profundidade, a
opcdo da Petrobras € a utilizagdo dos navios FP&@mting Production Storage
Offloading. Um FPSO é usualmente um antigo navio de cargaectido. Estes navios séo
capazes de produzir o petréleo, fazer o tratamaniriwario, estocar o 6leo produzido e depois
descarregar (procedimento conhecido c@fitoading para outro navio que o transporta até
um oleoduto. Portanto, os FPSOs sao navios de ggatichensdes e peso que sao capazes de
se manterem estaveis e produzirem petroleo em gggrdfundidades. O custo de uma Unica
unidade FPSO ¢é de aproximadamente US$ 0,7 - 15desil (Fonte:

http://www offshoreenter.dk/)

Em termos mundiais a utilizacdo dos FPSOs é notexfE maior que as demais
tecnologias. Como é possivel observar na Figura ktescimento do nimero de unidades
offshoreesta atrelado ao crescimento do niumero dos FPSOs.
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Figura 11 — Crescimento mundial dos FPSOs

(Fonte:http://www.spegcs.ory/

2.4 Processamento de Gas Natural

A constituicdo da corrente de producdo originada pocos de perfuracdo em
ambiente offshore € normalmente Oleo, gas e agua. Esta mistura deparada para
aproveitamento econdmico das fragfes de dleo eAgagua precisa ser removida devido a
caracteristica de formacdo de emulsdo com o petrétepositos, para evitar o
superdimensionamento de todo o sistema de armaeet@ma transferéncia do 6leo nas

plataformas, bem como evitar problemas de openagfoefinarias. (Sant’Anna, 2005).

O gés natural encontrado na corrente de 6leo pidalypnde ser associado (Figura
12a) quando esta dissolvido no 6leo ou sob a faleneapa de gas, neste caso a producao de
gas é determinada pela producéo de 6leo, ou naociada (Figura 12b) quando esta livre ou
associado a pequenas quantidades de 6leo. Naste,dtexploracdo da jazida so se justifica

se for vidvel economicamente a extracdo do gasatatu
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Figura 12 — Formas encontradas de gas natural
(Fonte: Sant’Anna, 2005).

A H>0 e o CQ sdo os contaminantes mais significativos do géasrala Atualmente
existem diversos métodos para a retirada do @® gas natural. Esta purificacdo busca
atender a especificacdes de 3% de, GRESOLUCAO ANP 16, DE 17.6.2008 - DOU
18.6.2008) (Nakao, 2010). Outra especificacdo de mgtural € o ponto de orvalho de
hidrocarbonetos, que conforme a mesma resolucdNiadeve ser, na regido sudeste, de
0°C a 4,5 mPa. Estas, bem como as demais espedéao gas natural, sdo mostradas no
ANEXO B (Tabela 51) do presente trabalho. (Mach&0d.2)

O gas tratado é utilizado como gas combustivelirdeta plataforma gas lift nos
pocos produtores, podendo também ter a exportag&xakdente por meio de gasodutos até
as UPGNs, onde este gas ira gerar o metano, eigBbP e a gasolina natural (Sant’/Anna,
2005).

2.5 Processos de Captura de CO

O CO, € um grande desafio para a exploracdo das reseov®se-Sal. Na primeira
grande reserva encontrada nesta camada, Tupiparpém de C@é de 12%., enquanto que
na camada PoOs-Sal brasileira o teor de ,C® por volta de 1%. (Fonte:

http://www.abin.gov.br/).

O condicionamentoffshorede gas natural € compreendido pelas etapas dedemo

do CQ e desidratacdo. A remocédo do Jnecesséria por este reduzir o poder de combustéo
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do gas natural e por razdes econdmicas / operasifiWakao, 2010). Ja a remog¢do da agua €

feita devido a possibilidade de formacédo de hidratmm o gas natural, causando depdsitos

nas tubulacdes de envio de gas natural para asatlksdde processamento de gas natural
(UPGN) (Barbosa, 2010 e Machado, 2012).

A remocdo de agua, processo conhecido como desjdmt ocorre em unidade

composta por coluna absorvedora, tanque de flasbluma regeneradora do solvente. Os

solventes mais comuns de serem utilizados séo iodiggl- Monoetilenoglicol (MEG),
Dietilenoglicol (DEG) e trietilenoglicol (TEG) (S&#Anna, 2005).

Para os processos de captura de €ifco sdo as principais rotas, mostradas na figura
13, de acordo com (Barbosa, 2010):

Absorcao
Quimica
Carbonato
Aminas de
Potassio

MEA
DEA
TEA

Figura 13 — Rotas de Captura de C®
(Fontehttp://www.ufrgs.br/rede_carvao/ - Adaptado peltogu

Absorcao Ad . Membranas Criosenia
Fisica Sor¢ao Seletivas g
SELEXOL TSA
FLUOR PSA
Zeblitas
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Na primeira, o C@deve ser separado do oxigénio e do nitrogéniajamtq na segunda
deve ser separado apenas do hidrogénio. Confoffigara 13, as principais tecnologias que
podem viabilizar a captura do @@a corrente de processo, pds-combustdo, sdo absorc
quimica, membranas seletivas, absorcédo fisicargitsoe separacdo criogénica, sendo os
dois primeiros os mais utilizados em ambiente oifsh Estes processos sdo apresentados

resumidamente a seguir.

- Absorcdo Quimica Nestes processos normalmente sdo utilizados oese§sos

convencionais de absorcédo (colunas de prato oweimciNesta tecnologia, solucdes
aquosas de etanolaminas sdo normalmente utilizamldsatamento, por absorcédo de
GN, gas de sintese e correntes de refinaria (Na@t)). Os principais problemas
destes processos € a possibilidade de perda d&@ath metano tratado e a razéo de
reciclo do solvente que cresce proporcionalmergaaatidade de massa de £®ser
removida (Nakao, 2010).

- MembranasNo caso das plantas de permeacéo em membraag$iaghm com maior
eficiéncia gases com altas concentracfes dgeeCarupam menos espacos. Entretanto
por se tratar de um processo que precisa de umeeiga de pressdo alta, a utilizacao
de compressores € necessaria, aumentando o0s @gstpsocesso assim como da
manutengcdo dos equipamentos. (Nakao, 2010). Ummoltgga alternativa emprega
moédulos de permeacdo com membranas de fibras ocamtactoras. Esta Ultima

promove o contato liquido-gas de forma nao dispar@lakao, 2010).

- Processos Hibrido®rocesso que combinam os processos de membranzaas aE

utilizado em condigdes com altas concentragfes@e@ltas vazdes de gas.

A selecdo entre os dois processos anteriores oucomainacdo entre eles é feita

conforme grafico apresentado na figura 14.
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Figura 14 — Diagrama de vazao de gas versus conaagigio de CO2, indicando a melhor
tecnologia de remocao a ser aplicaddNakao, 2010)

- Absorcao FisicaProcesso indicado para correntes gasosas sopre#tsdo parcial de
CO; e sob alta pressdo. E o processo que hoje € somafitdo nos sistemas de

cogeracao. Os solventes mais utilizados sdo odPeris Selexol.

- Adsorcdo O processo de adsorcao é baseado na atracacaydsee 0s adsorventes
sélidos. As tecnologias mais importantes de prasesge adsorcdo no mercado sdo a
PSA (pressure swing adsorptipnTSA temperature swing adsorptipe VSA facuum

swing adsorptioh

- Separacdo Criogénic® processo de separacao criogénica € baseadpattao do

CO; sob alta pressao e baixa temperatura. Esta éagnaldgia normalmente utilizada
para purificar correntes com alto teor de;@€b0%).

A tecnologia criogénica é tipicamente utilizadaaparpurificacdo final de correntes de
CO..
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2.6 Métodos de Recuperacao de Petrdleo

S&o métodos que visam a maximizacao do aproveitardes reservas de petroleo.

Séo classificados conforme a seguir: (FONME://www.tpn.usp.br/petrolep/

- Recuperacdo PrimaridDurante o inicio de producdo de um poco, a pressao

reservatorio é consideravelmente maior que a prassanterior do poc¢o, portanto esta
diferenca de pressdo impulsiona os hidrocarbonptoba a superficie. Durante a
producéo, a pressdo do reservatorio vai caindmgecpuentemente a presséao diferencial
também é reduzida. Neste momento é necessaribzag#o de um sistema de elevacao
artificial, que é considerada uma recuperacao prinde petréleo. S&o considerados
processos de recuperacdo primaria os processesw@eracao de 6leo por mecanismos
naturais, tais como capa de gas, gas em soluclioxande agua, etc. (FONTE:
http://www.pucrs.br/cepak/

- Recuperacdo SecundarRrocessos em que sao injetados fluidos, agua qucgjas

fungéo primordial é manter a pressédo do resenga#djudar no deslocamento do 6leo
em direcdo aos pocos produtores. Estas injecOdgis@®em um poco injetor, longe do
poco produtor. Sdo exemplos de processos de re@@mesecundaria a injecao de gas e

a injecdo de 4gua

- Recuperacdo Terciarid®rocessos diversos onde sao utilizados fluidosngeéo
diferentes de 4gua e gas, objetivando a recupediébeo adicional. Nestes processos
se destacam os processos conhecidos como EOR,Aquessmétodos especiais de

recuperacao.

O termo EOR KEnhanced Oil Recoveryé a nomenclatura geral utilizada
mundialmente para as tecnologias de aumento dperatiio de 6leo do poco. S&o processos
de elevacao artificial de petréleo cujo objetivan@ximizar o volume de petréleo a ser
extraido. Os processos EOR mais conhecidos natiredde petréleo sdo: bombeio mecénico,
bombeio por cavidade progressiva, bombeio centrifsigomerso, bombeio hidraulico e o

gas-lift Quando comparados com as tecnologias de rec@pei@imaria e recuperacao
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secundaria, as tecnologias de EOR recuperam edi26% adicionais do 6leo originalmente
presente no poco. (Monteiro, 2009)

Trés sdo as principais categorias de processogalparacdo terciaria, expostas a
seguir: (FONTE:http://www.tpn.usp.br/petrole@ HALL, 2011)

- EOR Quimico Processos cujo mecanismo envolve a diminuic&ertsio interfacial
na mistura agua — 0leo e consequentemente a redas&orcas de retencao capilares,
aumentando com isso a recuperacdo do poco. Utiligalimeros, tensoativos ou
causticos como quimicos nos respectivos procegsqwincipal dificuldade ainda
encontrada nestes processos € o alto custo, taqmandao atraente economicamente

frente aos demais.

- EOR Térmico Sao processos que buscam a reducdo da viscosadiales do
fornecimento de calor ao reservatorio, permitindo @scoamento mais facil do dleo
no reservatério. Os principais processos sdo osequelvem a injecdo de vapor
(continuo ou ciclico) e a combustéo situ. O processo de combustdo envolve a
injecdo de oxigénio no reservatorio e uma ignigheimando os hidrocarbonetos e
produzindo C@ vapor d’agua e calor. Ja o processo de injecaeader envolve a
injecdo em pocgos dedicados que chegam nos pocgsodecdo aquecendo-0s e
recuperando o Oleo / 4gua aquecidos. A Figuraudird o processo de injecdo de

vapor:
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Figura 15 - EOR térmico — Injecdo de Vapor

(Fonte:http://www.nupeg.ufrn.br/downloads/deq0376

- EOR Miscivel Processos que envolvem a injecdo de fluido mésaiom o dleo.
Este fluido se solubiliza com o 6leo reduzindo @isaosidade e sua tensao superficial
principalmente, permitindo que o dleo escoe maisnf@nte e aumentando o fator de
recuperacdo. Os principais processos existentdsodéesta tecnologia sédo a injecao
do CQ, de nitrogénio e de liquido de gas natural (LAW).caso da injecdo de GO
guando injetado acima da pressdo minima de mistzidg este causa um inchamento
de quase 20% no Oleo e reduz sua viscosidade aamdené recuperacdo do mesmo.
Os processos de EOR miscivel sdo indicados pagaveddrios de dleo leve, e ainda
possuem custos bastante elevados. A Figura 16€ailogirocesso de EOR Miscivel:
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Figura 16 - Injecéo de Agua e Gas
(Barbosa, 2010)

Atualmente o processo térmico € o mais utilizadoalmente, respondendo f
mais de 50% dos processos de EOR utilizados nos, Bedido do processo de EC
miscivel e pelcEOR quimic, que respondgor menos de 1% dos processos nos | O
processo de EOR é hoje uma parte fundamental maidde um poc¢o. S&o processos
requeem ainda um investimento elevadntretanto com o crescente aumento no ' do
barril de petréleo, estes processos se tornam sgoamente atrativo(Monteiro, 2009)

2.7 Remocdo de Liquidos de Gas Natur

Os processos existentes e usualmente utilizadosdiaiomente em projetos «
aproveitamento de gas natural produzido com remalgdidrocarbonetos liquidos si
“Joule Thomson, Processo Criogénico (Refrracdo Simples), Absorcdo RefrigeraTurbo

Expansose processos combinados (\et al, 2008).

Nos capitulos a seguir trés destes proce¢Joule Thomson, Processo Criogénico e Tur
Expansor) serdo avaliadoBortanto, dada relevancia deste assunto no contexto do pre

trabalho, no capitulo 3 os processos serdo desenitdetalhe
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CAPITULO 3 — Alternativas de Separacéo de Liquidosle Gas
Natural em Correntes de EOR

Este Capitulo trata das alternativas de separagddquiidos de Gas Natural, a partir da
corrente de gas atualmente injetada no pré-sallu®sgramas de processos, composicao da
carga processada e premissas de projeto sdo apdEs®enOs processos simulados neste
capitulo visam a reproducédo de dados da litergBmebosa, 2010), para posterior validagdo

da metodologia econémica a ser utilizada.

3.1 Alternativas de Processos de remocdo de Liquidose dGas

Natural

Dentre os processos existentes para remocéao de flo@) avaliados e comparados trés
deles, a saber: CriogénicoJoule Thomson”’e Turbo Expansor. O desenvolvimento
apresentado a seguir visa a validacdo da metodottegavaliacdo econémica a ser aplicado

na analise de processamento de gas natural ric@@mmo cenario do Pré-Sal (Capitulo 5).

3.1.1 Processd'Joule Thomson”

Este é o processo de menor custo entre os 3 saelds, entretanto possui Uso restrito
devido a ndo garantir a especificacdo para vendgsmatural de acordo com a portaria 104
da ANP. De forma resumida, € um processo para eajdst ponto de orvalho de
hidrocarbonetos do gas natural. Quando uma etapeoigressao inicial € necessaria, 0

processo é penalizado economicamente. (Barbos@) 201

O efeito que da nome ao processdpule Thomson” é o processo de reducdo da
temperatura de um sistema a partir da expansaoté@piea do mesmo. O efeito da expanséo

€ regulado pela pressdo do gas, podendo ser negess@primir o gas anteriormente a
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expansdo. ApGs expansao em valvula isoentalpicga® processado possui pressdo e
temperatura menores e, portanto, menor concentrdgdocomponentes mais pesados.
Normalmente, a pressdo de expansédo trabalhadac@&ofula temperatura que o gas admite

apos este processo (Barbosa, 2010).

Ao final do processo o gas residual é rico em» €@ fracao liquida rica em componentes
pesados podendo ser enviada para uma unidade atacip O processddule Thomsone,
portanto, composto por quatro etapas: compressdali(opcional), resfriamento, expansao e

separacdo, como apresentado no diagrama esquentaficgura 17.

| Compressho [nicial iI Resfriamenio " Expansda " Separachn I

Coadenisile

[parn fracionaments]

L3

Lompresssn Upcronal

T Frapbes

Gis Acido {roo em 00;) L Pesadas

Figura 17 - ProcessdJoule Thomson”
(FONTE: Barbosa, 2010 — Adaptado pelo Autor)

3.1.2 Processo Turbo Expansor

Este é um processo que possui semelhanca cddoute Thomson; entretanto, a
expansdo ndo ocorre em uma valvula e sim em urbed&urEste processo, apesar de utilizar
0 mesmo principio termodinamico, consegue atinginanes temperaturas devido ao trabalho
que ocorre na turbina (expanséo isentropica), gerassim uma maior taxa de condensacéo
de componentes mais pesados. Caso exista necessidagmperaturas bem mais baixas,
podem-se utilizar ciclos de refrigeracdes a propatiegindo temperaturas da ordem de -
95°C. O custo mais elevado quando comparado codowée Thomsdh com equipamentos
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mais criticos como a turbina, pode ser superadamia situacdo de elevada vazdo de gas
como carga da unidade. Apesar disso, essa conjugdacétilizacédo de ciclo de refrigeracéo a
propano e expansao do gas na turbina faz destegs@aim dos mais eficientes atualmente

em relacdo aos demais processos de gas natundlofaa2010)

As correntes de gas e de produto sdo semelhantde psocessdJoule Thomson’
portanto, o produto também pode ser enviado para umdade de separacdo para
aproveitamento. O processo de turbo expansor didivhas mesmas etapas que 0 processo
anteriormente descrito, sdo elas: compressao linjofcional), resfriamento, expansao e

separacdo, como apresentado no diagrama esquentgficgura 18.

Compressan Inicial " Resfmamento II Expansdo ” Sepamachn I

Cosulenando

{par freconamenta)

Compressdn Gpeianal |
e

T Fragoes

! Pesadas

Giiis Acido [rco em (o)

Figura 18 - Processo Turbo Expansor
(FONTE: Barbosa, 2010 — Adaptado pelo Autor)
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3.1.3 Processo Criogénico

E o0 mais complexo dentre os trés processos apaesnpois possui obrigatoriamente um
ciclo de refrigeracéo a propano. E considerado woogsso de médio investimento, capaz de
gerar um gas natural especificado conforme as ecigé da ANP. O principio
termodinamico deste processo difere dos anteripoes,ndo envolve etapas de compressao e
expansdo do gas natural e, consequentemente, @sggles ndo trabalham com altas
pressdes, 0 que torna seu custo competitivo. @©nséstritico dentro deste processo € o ciclo

de propano, com seus compressores de propanoofai2010)

Como este processo trabalha a temperaturas bemsbarmalmente o gas é submetido
a uma etapa inicial de desidratacdo para evitarmadacao de hidratos. Para tal € comum usar
o solvente monoetilenogligol (MEG) para absorvedigaia presente na corrente gasosa. O
fluxograma do processo é dividido em trés etamadriamento (integracdo energética e ciclo
de propano), absorcéo e recuperacdo de MEG e sépadg condensado, como visto no

diagrama esquematico da Figura 19.

1 Rrafriamenin |[ Separacio dn MEG || Separagdn dn Condenasdn I

Rscuper acdo de Ensrgla

Em’. 10 i —{ B ; |
S G-

Iz e

MES R

et Fropans
o TE

Clehada

REGERERACADDE Fragies Pesadas
MEG . ¥

—_—
GM especificado

Figura 19 - Processo Criogénico
(FONTE: Barbosa, 2010)
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3.2 Premissas de projeto

Conforme as descricdes e os fluxogramas apresemtadgossivel agrupar os trés
processos, e dividi-los em 3 etapas para apresentigs simulagdes do processo (Barbosa,
2010):

- Etapa Inicial - liguefacéo parcial: Nesta etapa, os hidrocarbonetos de interesse migram
da fase gasosa para a fase liquida para seremeradop em etapa posterior. Para
favorecer esta migracdo, a corrente de processbréetida a temperaturas bem baixas,

da ordem de -30°C. Esta etapa € a que difere enfpeocessos estudados.

- Etapa de Fracionamento Nesta etapa, comum a todos 0s processos, a fliacéda
obtida na etapa inicial € enviada para uma batigiacolunas de destilagdo, onde a

corrente de injecéo é separada das correntes da.ven

- Etapa de Compressao e Injecddztapa também comum a todos 0s processos, que visa

a compresséo do GQara posterior inje¢cao no poco.

A composicdo e as condicdes da corrente de enudlizada nas simulagcbes séo
apresentadas na Tabela 2. Algumas premissas bem calores de projeto precisam ser
estabelecidas para que os graus de liberdade ®mnaisejam zerados e a simulagdo seja
levada a valores coerentes com 0s processos Egaisua maioria sdo valores tipiqdsz et
al., 2008) encontrados na literatufdara os sistemas comuns entre 0s trés processos, as
premissas e valores de projeto serdo apresentadama mesma Tabela de forma a facilitar
o entendimento. Portanto, a Tabela 3 apresentaloses para a etapa de fracionamento e a
Tabela 4 os valores da etapa de compresséo eanjeca
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Tabela 2 - Caracterizacdo da corrente de Carga

PARAMETROS VALORES
Temperatura (°C) 27 °C
Presséo (bar a) 13,8 bar
Vazéao Molar (S m3/h) 329
Nitrogénio (N) 0,00880
E Dioxido de Carbono (C9 0,91870
£ Acido Sulfidrico (HS) 0,00910
’% Metano (G) 0,01510
E Etano (G) 0,01350
_'éﬂ Propano (@) 0,01600
8 Iso-butano (i-G) 0,00290
§ Butano (n-G) 0,00740
Gasolina Natural (€) 0,00850
Agua (HO) 0,00000

(FONTE: Barbosa, 2010)




ALTERNATIVAS DE SEPARAGAO DE LIQUIDO DE GAS
NATURAL EM CORRENTES DE EOR

CAPITULO 3

Tabela 3 — Premissas e valores de projeto da Etage Fracionamento

PARAMETROS VALORES
Fracéo de Vapor da Corrente antes do ~08
Fracionamento -
% de CQ no Gas de injecdo > 93%
< Razéo de Refluxo 1.8
% Recuperacdo de GO no 100%
9‘: TOPO
N Recuperacdo de 3C no 20%
Z FUNDO °
|_
IEI/)J Presséo (bar a) 13,3
L
o Temperatura de Entrada (°C ~-30
é % molar de @no TOPO 97%
O
% Recuperacéo des;@o TOPO 99%
Z Recuperacdo de 4£ no 0
= FUNDO 100%
O
E Presséao (bar a) 14
)
'-g Temperatura de Entrada (°C| ~ 90
Q Recuperacdo de;@o TOPO 98%
é Recuperacédo de s€ no 98%
<Z( < FUNDO
04
'é Presséao (bar a) 5
n
g Temperatura de Entrada (°C| ~ 67

(FONTE: Barbosa, 2010)
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Tabela 4 — Premissas e valores de Projeto da Etaga Compresséo e Inje¢éo

PARAMETROS VALORES

Razédo de Compressao adotada nos compressores 2,5

g Orientacg&o Vertical

S = Altura (m) 2000

% S Comprimento (m) -

oc Diametro (in) 8

©

<) g Temperatura ambiente (°C 4

= Coeficiente de troca térmica

g s (KJ/h.m2.°C) 18000

&) Variagao de Pressao (bar) 47,28

S Orientacéo Horizontal

S Altura (m) -

E Comprimento (m) 5000

o = Diametro (in) 12

< S Temperatura ambiente (°C 4

O Coeficiente de troca térmig

5 (KI/h.m2.°C) 18000

o Variacéo de Pressao (bar) 2,13

= Orientag&o Vertical

1= Altura (m) 5000

'“:«:E ;% Comprimento (m) -

= Diametro (in) 12

S § Temperatura ambiente (°C 40

™ Coeficiente de troca térmica

o ° (KJ/h.m2.°C) 18000

8 Variacéo de Presséao (bar) 239,6

(FONTE: Barbosa, 2010)
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3.3 Fluxogramas dos processos

Nesta secédo, para cada um dos 3 processos aborggsiesrabalho, sdo apresentados

0s respectivos fluxogramas.

3.3.1 Processo Joule Thompson”(FONTE: Barbosa, 2010)

Esse processo precisa de uma compressao inicial,apoorrente de carga, a ser
expandida para reducdo de temperatura do gasgjécsatra na presséo requerida de entrada

na coluna Desetanizadora.

Etapa Inicial - liquefacédo parcial: A carga do processo € a corrente de gas rica em
CO, (CO2 INLET), originada da planta de producdo de mgisiral. Esta corrente entdo é
resfriada até uma temperatura de -30°C. Visandaméndicdo de custos e a integracéo
energeética da planta, este gas € inicialmente d¢ongwr e, antes de ser expandido na valvula,
é resfriado em um resfriador com agua de resfritmmenem um trocador de calor de

integracdo energética.

Como pode ser visto na Figura 20, a compressabaéeim trés estagios (C-01, C02 e C-
03) levando a corrente CO2 INLET até a pressao2dear (pressao inferior a pressao critica
da mistura de gases, em torno de 73 bar). ApOs estagios, a corrente de gas (CO2 3), é
enviada ao resfriador a base de agua de resfrianf@H01 e em seguida a corrente CO2 é
resfriada no trocador de calor INTEGRACAO ENERGEAJCom uma corrente gerada pela
mistura das correntes frias CO2 MED (oriunda d@tdp COLD VESSEL) e TOPO DE C2
(oriunda do topo da Desetanizadora, rica em,@Q e C2).

Com o processo de pré-resfriamento, a temperdtugds, que € levada de 27°C para
189°C no processo de compressao, é reduzida pardC2%a entrada na valvula JT,
responsavel pelo resfriamento final para alcancemgperatura desejada. A fragdo liquida

gerada na corrente resfriada apos a expansdao CQREDLP ¢é separada da fracdo gasosa
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no COLD VESSEL. A corrente de ( CO2 MED segue para a etapa dompressao e

Injecdo.Ja a corrente de liquido se para a etapa de fracionamento.

Co2
Inlet

co2 co2 coz Povns
1 2 1 co2 i
Integracio
T Energefica
c-01 c-0z c-032
Q11 Q21 Q21
L

i 1 —-— e —

Co2 co2
,-' : it I‘_’GC}?Ed VT cooled
AR1 LF
AR
- Cold
Vessel
AIX-100

Topo Parers
d= MED

A=
qz

De: TOPODA

DESETANIZADORA Para: Para:
DESETANIZADORA COMPRESSORES
DE INFECAO

Figura 20 - Etapa Inicial (Processo Joule Thomsofi)

Etapa de Fracionament: Nesta etapaa corrente de entrada € o liquido recebid
COLD VESSEL, LGN LIQ, que passa por trés colunasieilacdo cujo objetivo é sepa
ascorrentes de injecdo (composta por, C1 e C2) e deenda (C3, C4 e C5+). A primei
coluna é a DESETANIZADORA que opera em temperatwrasgénicas para separar
componentes pesados (a partir do C3) dos mais &€, e leves). Paralcancar esta

condicéo, outreiclo de propano fcutilizado no condesador desta colu.

A corrente de topo desta colunaretornadapara a etapa de liquefagéo parc
participando da integracdo energética. A corrende fuhdo segue para a PENEIl
MOLECULAR DE H2S, para remover este composto n&ejaéelo nas ccentes destinadas a
venda,separadas nas colui a jusantes. A corrente de gas isento ¢, HGN é enviaa para
a coluna DESPROPANIZADORA que opera em temperatoras elevadas para sepe
uma corrente rica em propano (C3 VENDA) para vemdana corrente liquicde fundo, que

€ enviada para a ultima tol
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A terceira e ultima coluna deste processo € a DES®UZADORA, que opera er
temperaturas mais elevadas para separar uma edertbpo rica em butano (C4 VEND
para venda, e no fundo uma corrente liquida em pentano eomponentes mais pesac
(C5+ VENDA), chamada de gasolina natt A Figura 21 apresenta o fluxograma
processo.

Para:

— INTEGRACAD
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Figura 21 - Etapa de Fracionament« (Processo Joule Thomson”/ Criogénico / Turbo Expansor

Etapa de Compressado e Injecé: Nesta etapa, a correntee g4 CO2 E LEVES
originaria da etapa inicial passa por trés estadomsompressdao (COMPRESSOR CO:
COMPRESSOR CO2 E COMPRESSOR CO2 3Cada um destes estagios de compres:
formado por um compresr centrifugo, um resfriador a agua e um vaso dek-out para

separacao de qualquer liquido formado apds cadgieste compressi

A corrente gasosa comprimida passa entédo pelos didgancando a presséo de 5¢
bar, correspondendo a pressao do vatorio de Tupi.(Barbosa, 201(. Os dutos foram
modelados no simulador conforme definicbes da &k O fluxograma do processo
mostrado na Figura 22.
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Figura 22 - Etapa de Compresséo e Injecé (Processo Joule Thomson'/ Criogénico / Turbo

Expansor)

3.3.2 Processo Criogénio

A corrente utilizada na simulacéo é isenta de &grado assim a etapa de desidratacé
corrente gasosa com MEG, citada no item 3.1.3 dest@lho n&o foi simulac O processo

baseiase no trabalho de Barbosa (20

Etapa Inicial - liquefacdo parcia: A carga do processo criogénico é a me
corrente utilizada no processJoule Thomsdh rica em CQ (CO2 INLET), originada d.

planta de producao de gas natural ceve ser resfriada até -30°C.

Visando a redgéo de custos aintegracdo energética da planta, este gas € s
em um trocador de calor de integracdo energétieagra seguida ser resfriado com prop:
Portanto, optowse pela utilizacdo do trocadctNTEGRACAO ENERGETICA resfriando
corrente de entrada CO2 INLET com uma correntedgepela mistura das correntes fi
CO2 3 (oriunda do topo do SEPARADOR) e TOPO DE @2ufida do topo da
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Desetanizadora (rica em @, C1e &)). Com issoa temperatura do gas é reduzida de 27°(
-1°C. O resfriamento utilizando o trocador RESFRIANED DE PROPANO, inserido r

ciclo de propano, € utilizado para resfia corrente num delt@aecessario para a corrente C

2 atingir a temperatura deseje

Esta corrente entdo € enviada para o0 SEPARADOR,équm vaso de kno-out

utilizado para separar o gas do liquido da corr@@2 2. A corrente gasc CO2 3 segue

para a etapa de compressao e injecdo. Ja a cadeehitpiido LGN LIQ segue para a etap.

fracionamento. A Figurd3 mostra o fluxograma desta etapa do proc

Integracdo
Energefica

RCY-1

MIX-100

coz

.

D=: TOPO DA
DESETANIZADORA
GM
o]
Para:

DESETANIZADORA

coz
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Resfriamento
de Propano

Pro
5 p

Fara:
COMPERESSORES
DE INIECAO

4——4‘474_—
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Pfe—

5 VLV-100
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] p

Figura 23 - Etapa Inicial (Processo Criogénico)

Etapa de Fracionament: Nesta etapa, a corrente liquida (LGN LIQ) obtidaetape

inicial passa por umhbateria com trés colunas de destilacdo iguaisl@ada no process

“Joule Thomsdh visando separacéo das correntes para injec@as eatrentes para venda

descricao detalhada desta etapa foi apresentadenm@.3.1, bem como o fluxograma de

etapa (Figura 21).




ALTERNATIVAS DE SEPARAGAO DE LIQUIDO DE GAS
NATURAL EM CORRENTES DE EOR CAPITULO 3

Etapa de Compresséo e InjecdoNesta etapa, a corrente de gas (CO2 E LEVES)
obtida na etapa inicial passa por 3 estagios deEssdo. Em seguida a corrente de injecao
passa pelos trés dutos, alcancando a pressdo ¢e B3l correspondente a pressdo do
reservatorio de Tupi. A descricdo detalhada destaaefoi apresentada no item 3.3.1, bem
como o fluxograma desta etapa (Figura 22).

3.3.3 Processo Turbo Expansor

Assim como o processaldule Thomsdhesse processo precisa de uma compressao
inicial. Para alcancar a temperatura baixa reqagrata a etapa de fracionamento do processo

foi necessario utilizar essa etapa. (Barbosa, 2010)

Etapa Inicial - liquefagdo parcial: Nesta etapa, a corrente de carga é a mesma
corrente utilizada nos processa®tile Thomsdhe Criogénico, rica em COCO2 INLET),
originada da planta de producdo de gas naturadgque ser resfriada até -30°C. Visando a
reducdo de custos e a integracdo energética deptacorrente de entrada é comprimida e
resfriada antes da expansao na turbina conformeribesio processo Joule Thomsadn
primeiro em um resfriador a base de agua de resnéo e depois em um trocador de
integracdo energética. O fluxograma de processesapta 0s trés estagios de compressao
iniciais (C-01, C-02 e C-03), entretanto, diferemd@te do processalbule Thomsdh a
energia liberada pela turbina TURBO EXPANDER é apitada no primeiro estagio de
compressao (corrente energética Q TURBO). A preda@mrrente de entrada CO2 INLET é
elevada até 60 bar. Em seguida a corrente com@i@@?2 3 é resfriada em um resfriador a
base de agua TC-01 e a corrente CO2 é resfriadmonador de calor INTEGRACAO
ENERGETICA, com uma corrente gerada pela mistura carrentes frias CO2 MED
(oriunda do topo do COLD VESSEL) e TOPO DE C2 (odi@ado topo da Desetanizadora, rica
em CQ, Cie ). A temperatura, que alcancou 169°C ap0s os ttagies de compressao, é
reduzida a 23,3°C. A expansado na turbina TURBO EXBER resfria 0s graus restantes
para alcancar a temperatura desejada. A fracéidigia corrente resfriada € entdo separada
da fracdo gasosa no COLD VESSEL. A corrente deC§a® MED resultante segue para a
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etapa de compressao e inje¢cao enquanto que ateoderiquido LGN LIQ segue para

etapa de fracionamento.FAgure 24 mostra o fluxograma desta etapa do proc

co2 0
Inlet URBO

co2 co2
1 2 3
C-03 TC-01
C-01 c-02 L
Q31 JQE.J co2
Q21

Integracdo

Energética
y Para:
AR1 COMPRESSORES
Int DE INJECAO
MIX-100
cp2
co2
cgoled cooled
|_ LP \
Turbo Cold
Expander ‘ Vessel
coz
MED
D=: TOPO DA Para:
DESETANIFADORA DESETANIZADORA

Figura 24 -Etapa Inicial (Processo Turbo Expansor

Etapa de Fracionament: Nesta etapa, a corrente liquida (LGN LIQ) obtidaetape

inicial passa por uma bateria com trés colunasedtladcao iguais as utilizadas nos proce

“Joule Thomson” e Criogénico, visando separacéocdagntes para injecéo e das corre

para vendaA descricdo detalhada desta etapa foi apresentadeem 3.3.1, bem como

fluxograma desta etapkiQure 21).

Etapa de Compresséo e Inje¢é: Nesta etapa, a corrente de gas (CO2 E LE\

obtida na etapa inicial passa por 3 estagios deEssdo. Enseguid;, a corrente de injecao

passa pelos trés dutos, alcancando a pressdo ¢e B3l correspondente a pressac

reservatorio de Tupi. A descricdo detalhada destpaefoi apresentada no item 3.3.1,

como o fluxograma desta eti (Figura 22).
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CAPITULO 4 —Metodologia de Analise Comparativa das

Alternativas de Separacéao de LGN

A comparacao de desempenho das alternativas dexsgpale Liquidos de Gas Natural é
realizada com base em analise econdmica. Nestdullappresenta-se a metodologia de
avaliacdo econOmica de Turtehal (2009), empregada no presente trabalho. A metgaolo
econbmica € abordada do ponto de vista do ambiffdore onde procedimentos sao
apresentados e discutidos. Na sequéncia, a metpal@dwalidada para o cenario de producéo

de petréleo, a partir da reproducdo de dados digpisma literatura.

4.1 Metodologia de Avaliacdo EcondGmica

A metodologia de avaliagdo econdmica utilizadaengsibalho (Turton et al., 2009) visou
uma estimativa preliminar do custo, a qual é inthcpara comparacgéo de alternativas de um

mesmo processo, foco principal deste trabalho b@s, 2010).

Os custos dos equipamentos de uma planta represantaaior parte dos custos diretos
de um empreendimento. Entretanto, valores predisstes custos s6 podem ser obtidos junto
aos fornecedores dos equipamentos, 0 que ndoisptihivel em avaliacbes conceituais de
projetos. Desta maneira, uma estimativa de cugasrdprojeto de uma unidade deve sempre

passar por célculos preliminares de custos dopaoaentos.

A maior parte dos métodos usados na estimativaudtox de equipamentos usam
correlagbes baseadas em dados obtidos no passathogB, 2010). Essas expressdes sédo, em
geral, funcbes da capacidade de projeto de equiiameexpressa frequentemente em areas,
material, poténcias e cargas térmicas, sendo langnutilizadas em estimativas de custos na

fase de projeto basico, e envolvem precisdo na fdéx-15% a +30%. Esta preciséo tende a
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aumentar quando o projeto alcanca o estagio déhdetanto, atingindo precisdo entre -5% a
+15%. (Turton et al, 2009)

Duas séo as formas de se fazer estimativa de alstosa planta: (Turton et al, 2009), a
saber:

- A partir de dados de uma planta similar ja exigte mais utilizado para
REVAMP;

- A partir de correlagdes da literatura, calculandaustos chamados de “Grass
Roots”.

No presente trabalho, por tratar-se de desenvohionge novos processos, € utilizada a
segunda alternativa. O custGrass Rootsé calculado através do custo associado aos seus
principais equipamentos e o0s custos sdo avaliagdsrene Tabela 5:

Tabela 5 - Detalhamento do custo total de uma plaatquimica

COMPONENTES DO CUSTO PESO (%)
EQUIPAMENTOS 61,0
Equipamentos e maquinas 31,1
Tubulacéo, valvulas e conexdes 12,2
Instrumentacao e controle 4,3
Bombas e compressores 4,3
Equipamento elétrico 3,1
Estruturas, isolamentos e tintas 6,1
MAO-DE-OBRA DE
CONSTRUCAO E 22,0
INSTALACAO
PREDIOS, MATERIAIS E MAO- 70
DE-OBRA '
ENGENHARIA E SUPERVISAO 10,0

(FONTE: Turton et al, 2009)

Reconhecido como o melhor método para estimativeas<CAPEX, a técnica de
GUTHRIE é utilizada por Turtoret al (2009). Um conjunto de correlacdes de custo,
baseadas em dados de quarenta e dois projetoardagptie processo, foi publicado em 1969
por GUTHRIE. A metodologia, inicialmente, calculacosto de cada equipamento em uma

condicéo base de referéncia e utiliza fatores pamagir os valores encontrad¢@sdaptando o




METODOLOGIA DE ANALISE COMPARATIVA DAS
ALTERNATIVAS DE SEPARACAO DE LGN CAPITULO 4

material de construcao, a pressao, @&encontrar o custo nas condi¢cdes do caso avabado,

seja, encontrar o custo do modulo (CM) (custo dia @muipamento).

O procedimento calcula o custo do equipamento emst§a nas condi¢cdes-base

(Custo Base, CB), de acordo com a Equacao 1:
log,, CB=K; +K, log,, A+ K,(log,, A 1)

sendo:
* CB = Custo base
*  Kj, Ky e K3 = parametros Tabelados (Turton, et al., 2009)

* A = parametro de capacidade

O custo do médulo (CM) é obtido corrigindo-se o éBando-se em conta a pressao de
operacdo e o material de construcdo, de acordoacBquacéo 2. Esta Equacao, entretanto, é

valida para trocadores de calor, vasos e bombamspe

CM=CHB, +B,F.F,) ®)

sendo:
*+ CM = Custo do mddulo
* B;je B = parametros (Turton, et al., 2009)
* Fy = fator de material (Turton, et al., 2009)

* F, = fator de presséo (Turton, et al., 2009)
O fator Fp deve ser calculado pelas equacdes(@B)aesequir:

(P+1)D
2(850- 06(P +1))
00063

+0,00315

®3)

- Vasos: Fo =
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- Outros equipamentos:  log,, F, =C, +C,log,, P +C,(log,, P)°  (4)

sendo:
P = presséao ( bar g)
D = didametro (m)
C1, G, e G = parametros (Turton, et al., 2009)

Para os demais equipamentos, sao utilizadas ag@udispostas na tabela 6:

Tabela 6 - Equagdes para célculo dos Custos do Mddu

Tipo de Equipamento Equacdes para Custo do Modulo (CM)
Compressores e sopradores (sem Motores) CM =C) *Fm
Motores CM = C) *Fm
Evaporadores CM = C) * Fm* Fp
Ventiladores com motores elétricos CM =C) * Fm = Fp
Equipamentos de recuperacdo de Energia CM = C) *Fm
Torres CM = C) *Fm

(FONTE: Turton et al, 2009 — Adaptada pelo autor)

O valor do custo dos modulos € atualizado para @ din projeto (presente) com a

Equacéo 5:

|
CM :CMbas{ Iat“a'j (5)

base

sendo:
* CM = Custo do Mddulo
e | =indice econdmico (Tabelado)
A atualizacdo de data é feita utilizando-se indiEesndmicos presentes na literatura,
como por exemplo, o CEPCIGhemical Engineering Plant Cost Index’ou o0 M&S
(“Marshall as Swift Equipment Cost Index'Na Figura 25, sdo apresentados os desempenhos

de alguns desses indices econémicos ao longo gmtem
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Figura 25 - indices Econdémicos
(FONTE: Turton et al, 2009)

Os custos “Grass Roots” dos Médulos da planta sEmealculados com a Equagéo 6:

CAPEX= 118§n:CMi + o,sznlca (6)

i=1 i=1

Baseados nestas equacodes, os custos de CAPEX diparegntos sdo estimados
utilizando planilha desenvolvida por Turtenal (2009) - o CAPCOST_2008.xIs.

De posse do valor do CAPEX da planta estima-sestoaperacional (OPEX), que
contabiliza os custos diretos de producdo, os sustos e 0s gastos gerais. A Tabela 7

discrimina estas trés categorias de custos.
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Tabela 7 - Componentes do custo operacional de umpanta quimica
(FONTE: Turton et al, 2009)

CAPITULO 4

COMPONENTES DO CUSTO

VARIAVEL

RANGES TiPICOS DOS
FATORES MULTIPLICATIVOS

VALORES USADOS

CUSTO DIRETO DE PRODUCAO (DMC)

Matérias-primas CRM
Tratamento de efluentes CWT
Utilidades CUT
Mao-de-obra COL
Supervisdo direta a*CoOL 0.1-0.25 0.18
Manutencao e reparos b*CAPEX 0.02 - 0.1 0.06
Suprimentos operacionais c*CAPEX 0.002 - 0.02 0.009
Taxas de laboratério d*COL 0.1-0.2 0.15
Patentes e Royalties e*OPEX 0 - 0.06 0.03

depreciacdo

TOTAL CRM + CWT + CUT + 1.33*COL + 0.03*COM + 0.069*CAPEX
CUSTO FIXOS DE PRODUGAO (FMC)
Depreciacao f*CAPEX 0.1 0.1
Impostos locais e seguros g*CAPEX 0.014 to 0.05 0.032
Custos indiretos da planta i feeLiEr it 0.5to0 0.7 0.6
CAPEX)
TOTAL 0.708*COL + 0.068*CAPEX + depreciagao
GASTOS GERAIS
N ' i*(COL+a*COL+b* 0.15 0.15
Custos administrativos CAPEX)
Custos de distribuicdo e vendas j*OPEX 0.02 to 0.2 0.11
P&D k*OPEX 0.05 0.05
TOTAL 0.177*COL + 0.009*CAPEX + 0.16*OPEX
TOTAL GERAL CRM + CWT + CUT + 2.215*COL + 0.190*OPEX + 0.146*CAPEX +

A férmula final para calculo do OPEX é dada peladzio 7:

OPEX =F1* CAPEX + F2* COL + F3* (CRM + CUT + CWT)

sendo:

CRM = Custos de Matéria-Prima

CUT = Custos de Utilidades

CWT = Custos com tratamento de efluentes
COL = Custo de Mao-de-Obra

F1, F2 e F3 = Fatores (Turton, et al., 2009)

(7)
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Na metodologia usada (Turton, et al., 2009), &rpda linha TOTAL GERAL da tabela

7, a Equacéao resultante para o OPEX é:
OPEX =0,18* CAPEX +2,73* COL +1,23* (CRM + CUT + CWT) (8)

Na Equacédo 8, os custos CRM, CUT e CWT sao calosladultiplicando-se as
respectivas vaz0es por seus precos unitarios. ®aralculo do custo com méao-de-obra
(COL), uma estimativa do numero de operarios nulaatp € feita com a Equacgéo 9: (Turton
et al, 2009)

N,, = 45*(629+317P2 + 023N, )”°  (9)
sendo:

* Nop=numero de operadores;

* P =numero de operagbes envolvendo solidos;

* Neg= numero de equipamentos principais.
A andlise de fluxo de caixa utilizada neste trab@o Fluxo de Caixa Descontado (FCD),
no qual o custo de empreendimento é avaliado poflgeo de caixa projetado, descontado

por uma taxa que reflita o risco associado ao imesto.

Em geral, o valor de uma planta, calculado pelocod@fCD, € obtido a partir dos itens

listados na Tabela 8.

Tabela 8 - Detalhamento dos componentes do Fluxo Gaixa

COMPONENTES DESCRICAO FORMULA
Custos OPEX + depreciagéo OPEX +d
Impostos (RIS = Cllsios = (R — OPEX — d)*t

depreciacéo)*taxa

Recelzlta — Custos — (R — OPEX — d)*(1 — 1)
mpostos

Lucro Liquido + (R-—OPEX -d)*(1 -t) H
d

Lucro Liquido

Fluxo de Caixa

(FONTE: Barbosa, 2010)

depreciacao
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As seguintes premissas foram utilizadas no caldolftuxo de caixa: (Barbosa, 2010):

- O investimento foi dividido em duas parcelas,dsedA0% no primeiro e 60% no

segundo ano;

- A depreciacgédo foi calculada pelo método MACREodified Accelerated Cost
Recovery System”apds o término dos investimentos (3° ano) e eaéatem

operacao da planta;

- Para o calculo do lucro liquido e do fluxo dexeafoi utilizada uma taxa de
impostos total de 45%;

- Uma taxa de risco de 10% foi considerada solwero liquido.

4.2 Ambiente Offshore

O ambienteoffshorepossui dificuldades e incertezas que tornam d@sanétonémica
complexa para a execucédo de célculos com a neieepegrisdo. Ao contrario de outras areas
da economia, estimativas de custos em ambigfifisborerequerem grandes quantidades de
informacdes normalmente ndo disponiveis na litesadberta e, quando existem, sdo bastante
diversas, o que, aliado a necessidade de anala®es lpngo prazo, tornam o processo
complexo. Informacdes de espaco fisico, pestopside lamina d’agua, vazéo de 6leo e de

gas variam bastante em funcéo do poco exploracdl, @D11)

Estimativa de custo € uma atividade integrada aerdelvimento de projetos, sendo
reconhecidamente um fator importante em todass&s fdo mesmo. Em projetos conceituais
estas auxiliam na decisao do tipo de plataformasgquée adotada para um dado po¢o. Em uma
fase seguinte, a estimativa de custo da platafawaba a viabilidade econémica do projeto,
para passar a fase de construcdo. Por isso, adegrampresas do setor petrolifero vém

desenvolvendo cada vez mais metodologias prOopass garantir uma boa estimativa de

custos. (Hall, 2011 e Rone&al,2004)
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Além das metodologias disponiveis na literaturagr@smdes empresas do setor vém
acumulando dados reais de construcdo e operacgudatdormas ao redor do mundo.
Conforme reportado na literatura, algoritmos demnegivas de custoffshore foram
desenvolvidos para as grandes empresas do seteadoasnos parametros historicos de
unidades instaladas e em dados de fornecedores. cBetbinacdo de dados reais com
metodologias desenvolvidas garantem estimativas lmmanprecisdo para os custos ainda na
fase de projeto, com poucos dados disponiveis. thnasva de custos ainda é muito
dependente do local considerado, uma vez que aslalgips, as boas praticas e os
requerimentos técnicos do empreendimento dependerdocdl onde o projeto é feito e
construido. Portanto, estimativas de custos emetdnffshoredependem do conceito e dos
dados de entrada criticos selecionados, bem commdartezas intrinsecas a estes. Diversos
modelos empiricos para custos foram propostos tlaseam detalhes especificos de
empreendimentos, ndo alcancando um modelo gerbedstido valido para plataformas.
(Smith et al, 1983 e Hall, 2011)

4.2.1 Incertezas de Custo

O termo CAPEX é, por definicdo, a soma de custoslidersos elementos e cada um
destes custos podem ser definidos com um custoomadi custo minimo e um custo
maximo. Baseado em dados da literatura (Hall, 2@bte-se afirmar que os custos reais
possuem uma maior probabilidade de serem maiooguédio estimado. Portanto, o custo
real esta deslocado para os valores maximos de esistnados.

Para obter-se o custo estimado, um termo de ceamdagmnento € adicionado, o qual &
uma média. Este termo é uma corre¢do para compessdeitos de incertezas e para cobrir
elementos ndo especificados. Normalmente, umasanéi risco de custo é usada para
calcular este contingenciamento. A melhor formameprocedimento de estimativa de custos
aumentar a confianca em seus resultados € redsizincartezas e considerar fatores de
desconhecimento na etapa de estimativa. Segundq284ll), existem duas categorias de
fatores desconhecidos que devem ser tratados gtmlon os desconhecimentos previsiveis e

oS imprevisiveis.
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Reservas
de Projeto

Contingéncias

Figura 26 - Tipos de Incertezas
(Fonte: Hall, 2011 — Adaptada pelo autor)

Na Figura 26, vé-se que um bom mapeamento do poasudado deve transferir a
maior parte das incertezas mostradas no item nuf@ara o namero 2. As incertezas (3)
remanescentes, as quais ndo podem ser mapeadasns@mpladas pelas folgas que todo
procedimento deve ter. A forma mais eficiente deratr as incertezas desconhecidas € a
partir de licdes aprendidas no passado. A definig@ofolgas do projeto €, portanto, definida
por cada empresa sendo funcao do nivel de resgneasstas desejem carregar para as etapas
posteriores do projeto, a fim de compensar imptesisio projeto. JA para as incertezas
conhecidas, fatores de contingéncia devem seraaplic para que um valor 6timo seja
atingido. As incertezas conhecidas mais comumsiiieadas, e portanto cobertas pelo fator

de contingéncia, sdo: (Hall, 2011)

- Estimativas de projeto;

- Erros de projeto;

- Ajustes de cronogramas;

- Variacao de preco de mercado;

- Riscos do empreendimento.




METODOLOGIA DE ANALISE COMPARATIVA DAS
ALTERNATIVAS DE SEPARACAO DE LGN CAPITULO 4

4.2.2 Métodos Preditivos

As ferramentas de estimativa de custos incorporarpariéncia de diversos projetos,
bem como fatores de adaptacdo a lugares onde assampoperam. Grandes empresas
possuem bancos de dados atualizados de projetodoeéan o mundo, facilitando o
procedimento de estimativa de custos, aumentarmmfzabilidade e ajudando a empresa a
tomar a decisao correta sobre o investimento &eger A qualidade das estimativas aumenta
conforme o projeto, tendo seu inicio ainda em &aseeitual com poucos dados de entrada e,
portanto, menor confiabilidade. Neste caso, resetewem ser consideradas no projeto. Em
fases mais avancadas, o método de estimativa te dexe ser mais detalhado para alcancar

um valor mais proximo do real. (Hall, 2011)

4.2.3 Principais itens que afetam os custddffshore

O entendimento dos custos chaves é critico pafi@i@neia de um método de estimativa
de custos mantendo seu poder de predicdo. Seguadtd(®bil1), quatro fatores principais se

apresentam:

- Sele¢céo de MateriaisA utilizacdo de materiais mais sofisticados, como mox e
super duplex reduzem os custos de manutencédo Hakg¢des. Por outro lado, a
utilizacdo de aco carbono possui custos de ingtalagais baixos, entretanto maior
necessidade de manutengdo. Em outras palavrasarénqos materiais nobres
possuem elevado CAPEX e baixo OPEX, os materiaiples possuem baixo CAPEX
e alto OPEX. A escolha dos materiais depende do prglorado, dos requerimentos
de clima local e ainda do ciclo de vida util esderala empresa responsavel pelo
projeto. Portanto, diante destes fatores diversesti@tégia de selecdo de materiais

deve ser determinada.

- Vida util: A vida util adotada durante o projeto varia emchlm dos locais
considerados. Esta variacdo afeta diretamente jetprde engenharia, os materiais
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usados e, ainda, o tamanho da plataforma. Este estdodiretamente relacionado a

empresa detentora da plataforma.

- Normas: As normas seguidas em projetos afetam diretamerftgnaa como as
plataformas sdo construidas. Por exemplo, umafptata especificada pelas normas

API é diferente de plataformas especificadas pelamnas Norsok.

- Execucdo de projeto e estratégias de contratacd®iversas sdo as formas de
execucdo de projetos de engenharia, e variam egédude diversos fatores. Sao
exemplos destas possibilidades a contratacdo de®Bu EPC juntos, e a escolha de
empresas que costumam fazer projetos ao invéslidaricitacbes de menor preco,
ganhando em tempo de execucdo e confiabilidadéarRoy uma estimativa de custos

deve levar em consideracao as estratégias deqrojet

4.2.4 Meétodos para Estimar custoffshore

A seguir trés métodos de estimativa de custogelatira sdo apresentados:

1 - Modelo de Regress@8evastyanova et al, 2010):

O modelo desenvolvido consiste em um método dessgo do preco em funcédo do
peso da plataforma, considerando as caracteriggcaslégicas da mesma neste estudo. O
CAPEX total da plataforma € funcdo do custo do mavido custo do topside, conforme

Equacéo 10:

CAPEX = Cgps + CTopside (10)
onde:
Csps = Custo do Navio

Cropsiae = Custo do Topside
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Para calcular o custo do navio, considera-se EqQubta

CAPITULO 4

CGBS = PConcreto * (M?opside + hllz/ater) + Constante (11)

onde:

Pconcreto = Peso da unidade de volume do concreto (US$/m3)

Mz,psiae = Massa do Topside (Kg)
h? ..er = LAmina d’agua da plataforma (m)

a, b,Constante = Coeficiente de regressao

O custo doropsideé calculado pela Equacgéo 12:

— oil gas
CTopside = al * max T b1 * max

onde:
9l = Produg&o maxima de 6leo (m3/d)
gas

max— Producédo maxima de gas (milhdes m3/d)

al, bl= coeficientes de regressao

(12)

E importante notar que os coeficientes de regressésentados sdo muito relevantes

2 — Banco de daddgsiall, 2011):

no procedimento, sendo, portanto, indispensavetamunto de dados consistentes conforme
a regido de desenvolvimento do projeto. De acomio (Sevastyanova et al, 2010) desvios
dos coeficientes podem causar discrepancias danodée80% nos custos estimados. Estes
desvios sao tipicamente causados por componemfiesaes, tais como custo de mao de obra,

distancia de transporte para o fabricante e tae@emais na compra dos equipamentos.

Bancos de dados de custos de plataformas sdo walittsos para verificar uma

estimativa feita, bem como para apresentar in@stew célculo. Portanto, quando uma

estimativa de custo de projeto é feita, este vadewe ser comparado contra projetos
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semelhantes no proprio pais e no exterior. Podeagsificar este banco de dados em dois

niveis, a saber:

Nivel 1:
- Facilidades + CAPEX x Reservas Conhecidas
- Facilidades + CAPEX x Capacidade de Projeto

Nivel 2:

- Peso de Equipamentos x Capacidade de Projeto
- Peso dd opsidex Capacidade de Projeto

- Custo doropsidex Peso do Topside

- Custo da plataforma x Capacidade de Projeto

Quando utilizado de maneira correta, os bancosadesdde custos sdo uma poderosa
ferramenta para estimativas de custos e solucdemcEssario que estes bancos de dados
sejam atualizados, possibilitando a comparacéoraojetps antigos com projetos novos. A
utilizacdo destes € uma forma de verificar valonesto altos ou muito baixos para custos
estimados para determinadas areas, bem como apafiaibilidades de reducdes de custos.
(Hall, 2011)

Algumas precaucdes devem ser tomadas para que datiy®ores sejam utilizados.
Uma precaucao deve ser a verificagdo das condg@esontexto dos dados existentes em
relacdo ao projeto desenvolvido. Uma definicdo rorescopo da analise ou analises pobres
do mercado pode levar a custos nao reais. Portatiltpar os dados sem uma prévia analise
pode introduzir erros significativos na analise.tr@wrande dificuldade em previsbes de
custos estéd na necessidade de prever os custo8 adimanos de antecedéncia em relacdo ao
ano de construcdo do empreendimento. Como ja caoh@nidiversos fatores afetam a
induUstria de petréleo e gas e portanto em 3 andfexgntes condi¢cdes podem invalidar uma

previsao ja feita.Http://www.spe.org/og)/
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Um exemplo da aplicacdo deste tipo de procedimeéntescrito por Smittet al
(1983), que apresenta um programa computaciona&ndekvido, sob demanda de 19 das
maiores empresas do setor de Oleo e gas, paraiaaurd tomada de decisdo para
investimentosoffshore Os dados de entrada para o desenvolvimento dgrgma foram
dados coletados junto as empresas patrocinadotaaselltas a fornecedores em nome das

mesmas empresas. O programa desenvolvido foi clpaealizar as seguintes estimativas:

- Balancos de massa e energia para unidaffidsore

- Balancos de utilidades;

- Dimensionamento de todos os principais equipansent

- Peso seco e em operacdo de todos os elementpsitdiorma de acordo com
algumas categorias: Tubos, valvulas, itens esgedmstrumentacao, itens elétricos,
suporte de equipamentos, isolamento e pintura;

- Peso e area para seis diferentes subestrufisasre(incluindo fixa e flutuante);

- Custo instalado para a plataforma de producaoplmey suas facilidades

requeridas e suas subestruturas.

Conforme exposto por Smitt al (1983), o programa desenvolvido bem como seu
banco de dados devem ser vistos como uma ferrameartante para, rapidamente,
verificar o impacto relativo de decisdes de prgeto serem tomadas. Decisdes erradas
durante o projeto, normalmente baseadas apenasnfenmacdes limitadas, podem ser
bastante onerosas e dificeis de corrigir ao longo teilmpo. Portanto, o programa
desenvolvido, com base em alguns parametros doc;aapilia em decisdes que afetam

diretamente o projeto.

Outro exemplo de aplicacédo da metodologia de bdaatados foi apresentado por Reach
(2012), onde, a partir de banco de dados compildd@&nergy Funds Advisor$oi possivel
observar que o custo médio dos projetos de Oles ¢agalmenteffshoreé cerca de 2,2 vezes

maior que o custo de projetosshore
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3 — Comparacaonshorex offshore A Matriz de Decisfes

Outra vertente da avaliagdo econdmica de proc&saamparagao entre a instalagédo
do processo em ambientafshoree onshore Esta comparagéo passa pela analise do projeto,

da operacéo e dos custos associados nos dois casos.

Em Ronnaet al (2004), para se avaliar uma unidade de desidratagd gas,
tipicamente instalada em ambieméshore foi feita a comparacdo entre os custos de
instalacdo em ambient&ffshore e onshore Apesar de tratar-se de um estudo totalmente
especifico para uma empresa e um campo de prodagaetodologia empregada naquele
estudo possui detalhes que a diferenciam das denpode ser implementada em quaisquer
outros campos, conduzindo ao que foi identificaolma@ a terceira metodologia de calculo de

custosoffshore

Além dos fatores ja mapeados como importantes [eaantamentos econdmicos
offshorecomo um banco de dados consistente, informacdgsodo de producéo, fatores

espaciais, estruturais e de transporte, incluireetaranalise o conceito da matriz de decisoées.

Fatores associados a riscos de seguranca, faellidperacional, facilidade de
construcdo devem ser analisados em conjunto ao, quss, conforme Ronnet al (2004),
um erro de estimativa de qualquer um dos fatoresde desbalanceamento da matriz para os
demais itens. Portanto, a matriz de decisfes pr@pos Ronat al. € um meio para que estes
fatores sejam avaliados com a importancia relatevy&ada um em relagcdo aos demais. Uma

matriz de pesos foi desenvolvida em Roahal (2004) e pode ser vista ha Tabela 9.

Tabela 9 — Matriz de Decisdes

Fator Peso (1-5)
Complexidade do Projeto 1
Complexidade de construcao
Custo de Construgéo
Custos de operacdo e manuteng
Complexidade operacional

Velocidade de implementacdo 5
(Fonte: Ronna et al., 2004, adaptada pelo autor)

g |bhwlw
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Os pesos apresentados na Tabela 9 mostram odeivedportancia dado a cada um

dos fatores considerados.

Com esta matriz, estabelecida para qualquer ad@aliggpntuacdes entre 1 e 5 devem
ser dadas a cada um destes fatores consideraniticagde especifica em estudo, onde o
maior valor do fator representa uma caracteristicperformance mais desejada. Por ultimo,
estes dados sdo ponderados pela matriz de deas@esnaior soma destes devem ser

interpretadas como a solugéo a ser implementada.

4.2.5 Aplicabilidade dos Métodos

Os trés meétodos, apesar de apresentados com dataas diferentes, séo
semelhantes em sua origem, necessitando de bandadde reais consistentes para serem

aplicados com razoavel preciséo.

O primeiro procedimento amarra alguns fatores quiéugnciam no custo da
plataforma, negligenciando outros considerados eleomimportancia. O calculo do custo do
navio como fungéo do peso, da altura da laminaudi&do custo de concreto parece razoavel
na medida em que estes 3 fatores sdo importangesuttos fatores ligados mais a regiao
onde o navio sera construido podem ser contabi&zgelos coeficientes de regressao. A
consideragdo do custo dopside como sendo simplesmente uma fungédo da vazao de
producdo maxima de dleo e gas, ponderada por eds de regressdo parece por demais
simplista, deixando de considerar, por exemploerdifcas entre tecnologias aplicadas e

dificultando otimizacdes por parte do projetista.

Apesar das ressalvas colocadas, o primeiro proesdoré uma tentativa inicial de
alcancar equac0des consistentes para o amtésteore levando-se em conta fatores que de
fato ndo sdo relevantes nos procedimentos de e&aliaconbmica, a exemplo daquele
proposto por Turton et al (2009). Note-se que dad@ss S80 necessarios para que 0S
coeficientes de regressdo sejam calculados e ag@pipossam ser extrapoladas para plantas

novas.
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O segundo procedimento propde um banco de dadoglexm sendo mais
consistente para uma estimativa precisa dos cu&osm procedimento intensivo em
informacdes reais de valores de custos, tipicandisponivel para grandes empresas do setor

petrolifero.

A terceira metodologia insere o conceito da mateiziecisdes, incluindo nas anélises
alguns fatores que s&o negligenciados nos doisegimentos anteriores, tais como a
complexidade da planta, a velocidade de constrag@iseguranca operacional. Novamente, é
uma metodologia que necessita ser alimentada cowsdie plantas reais para gerar novos

dados.

A analise econbmica em ambiem#shorepossui diferencas significativas, que nao
podem ser negligenciadas no célculo preciso dasxu®©s trés procedimentos apresentados
apesar de diferentes, se completam na busca pofenramenta de estimativa e comparagao
de dados econdmicos em ambiesffshore Entretanto, o desenvolvimento desta metodologia
nao é simples, e qualquer proposta de método cquem#lva a utilizacdo de um banco de

dados ficaria pobre.

Para fins de avaliacdo das tecnologias apresentad@spitulo 3, adota-se o método
compilado por Reach (2012) aos processos que mastifuxo de caixa positivo na analise

econdmica convencional. (Turton et al, 2009).

4.3 Validagao da Metodologia Econdémica

A metodologia econdmica ¢é validada com o PROCES&BDGENICO, por ser o
anico dentre os trés processos para o0 qual hdadeslde analise econémica reportado na
literatura (Vargas, 2010 e Barbosa, 2010). Paracapie a metodologia de andlise

econbmica, torna-se necessario o dimensionamestegiopamentos de processo.
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4.3.1 Dimensionamento dos equipamentos

CAPITULO 4

Com os resultados da simulagdo dos processos afaéss no Capitulo 3 (simulador

Comercial ASPEN HYSYS) os equipamentos,

com excedao membrana, foram

dimensionados segundo procedimento apresentado PENBICE A, com resultados

sumarizados na Tabela 10.

Tabela 10 - Dimensionamento dos equipamentos: Pras® Criogénico

Poténcia (kW) | Area (m2) | Diametro (m) | Altura (m)| Pressdo Maxima (bar g)
Integracdo Energética 2022 230.1 - - 13.8
Resf. De Propano 4394 1568.3 - - 13.5
C Water Cooler 1 7689 1103.8 - - 15.5
L Resfriador CO2 1507 204.0 - - 42.7
g Resfriador CO2 2 17747 983.5 - - 149.5
E Water Cooler 2 7194 646.7 - - 50.0
5 Heater de Propano 5400 623.7 - R 9.9
.g Ref. Desetanizadora 5631 243.4 - - 13.4
= Cond. Despropanizadora 379 1123.4 - - 13.3
Ref. Despropanizadora 497 159.8 - - 13.3
Cond. Desbutanizadora 709 579.4 - - 4.3
Ref. Desbutanizadora 539 487.1 - - 4.3
2 Separador - - 2.1 6.3 13.4
) Knock Out CO2 1 - - 0.6 1.6 30.4
> Knock Out CO2 2 ; _ 0.6 16 75.9
§ CcCP1 3295 - - - -
§ Compressor CO2 1 5409 - - - -
g_ Compressor CO2 2 7102 - - - -
g Compressor CO2 3 2106 - - - -
O CCP 2A 1793 - - - -
« Desetanizadora 1.7 13.8 13.4
g Despropanizadora 0.8 10.6 13.3
= Desbutanizadora 0.8 4.1 4.3

4.3.2 Célculo do CAPEX

Conforme metodologia apresentada no item 4.1 deepte trabalho, de posse dos dados

da simulacdo e dos dimensionamentos dos equipasyemt@APEX foi calculado para o

processo Criogénico. O custo da membrana foi olaid (Barbosa, 2010). Os resultados sao

mostrados na Tabela 11.
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Tabela 11 - CAPEX: Processo Criogénico

Equipamentos CAPEX (US$)
Integracdo Energética 4.870.000
Resf. De Propano 6.810.000
Water Cooler 1 9.350.000
Resfriador CO2 2.880.000
Resfriador CO2 2 2.580.000
Water Cooler 2 570.000
Heater de Propano 3.920.000
Ref. Desetanizadora 2.750.000
Cond. Despropanizador 506.000
Ref. Despropanizadora 2.770.000
Cond. Desbhutanizadorg 1.630.000
Ref. Desbutanizadora 1.550.000
Separador 604.000
Knock Out CO2 1 2.800.000
Knock Out CO2 2 396.000
CCP1 1.450.000
Compressor CO2 1 1.220.000
Compressor CO2 2 476.000
Compressor CO2 3 118.000
C CP 2A 55.200
Desetanizadora 309.000
Despropanizadora 25.100
Desbutanizadora 37.800
Membrana 1.180.000
TOTAL 48.857.100

4.3.3 Anélise dos resultados

Com o resultado do calculo do CAPEX, o procedimeatiotado no trabalho é

comparado ao de Vargas (2010) e Barbosa (2010proo@ mostrado na Tabela 12.
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Tabela 12 - CAPEX: Comparacado de Resultados
CAPEX “GRASS ROOTS” (US$)

Resultado Resultado FE’?ZZE%?:
(Vargas, 2010) (Barbosa, 2010)| o

Processo Criogénico| $43.200.000,9( $49.355.75,00 | $48.857.100,00

Conforme item 4.1 deste trabalho, estimativas eodced nesta fase de qualquer
projeto envolvem precisdo na faixa de -15% a +3@éftanto, com uma diferenca maxima de
13% entre os valores do presente trabalho e dea¥42§10), conclui-se que o procedimento

adotado no presente trabalho esta validado.

4.4 Aplicacao da metodologia para comparacao de alteativas de processo

A validacdo da metodologia é estendida com a ag@@ao procedimento aos demais
processos apresentados para separacdo de LGNgp#ulG 3). Portanto, para aplicacdo da
metodologia validada no item 4.3, o dimensionamaiie equipamentos de processo €

realizado.

4.4.1 Dimensionamento dos equipamentos

Com os resultados da simulacédo de processo apadasmnio Capitulo 3 0s equipamentos
dos processoSJoule-Thomsoh e Turbo expansor, com excecdo das membranasnfora
dimensionados segundo procedimento apresentado PENRICE A, com resultados

sumarizados nas Tabelas 13 e 14.
4.4.2 Calculo do CAPEX
De posse dos dados da simulacdo e dos dimensioteaTdos equipamentos, 0 CAPEX

foi calculado para os processamtile Thomsdne Turbo Expansor. O custo da membrana
foi obtido em (Barbosa, 2010). Os resultados sastiados nas Tabelas 15 e 16.
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Tabela 13 - Dimensionamento dos equipamentos: Prexso ‘Joule-Thomsori

Poténcia (kW) [ Area (m2) | Diametro (m) | Altura (m)| Pressdo Maxima (bar g)
TCO1l 14567 1541.7 - - 72.0
Integracdo Energética 16997 1555.6 - - 71.9
5 Resfriador CO2 1060 147.2 - - 42.7
3 Resfriador CO2 2 17278 1009.3 - - 149.5
3 Water Cooler 2 19314 2524.7 - - 26.0
§ Heater de Propano 17611 2895.7 - - 15.9
S Ref. Desetanizadora 16906 200.7 - - 13.4
-§ Cond. Despropanizadora 448 721.7 - - 13.3
F | Ref. Despropanizadora 507 188.5 - - 13.3
Cond. Desbutanizadora 898 655.6 - - 4.3
Ref. Desbutanizadora 673 484.8 - - 4.3
Cold Vessel - - 1.0 3.0 15.3
8 Vv-101 - - 2.1 6.4 12.4
b4 Knock Out CO2 1 - - 0.5 15 30.9
Knock Out CO2 2 - - 0.5 1.5 77.2
CO1 3428 - - - -
H CO2 4455 - - - -
2 co3 2419 - - - -
9 Compressor CO2 1 5097 - - - -
% Compressor CO2 2 6968 - - - -
8 Compressor CO2 3 3626 - - - -
CCP 2A 1702 - - - -
@ Desetanizadora - - 2.6 13.7 15.3
5 Despropanizadora - - 0.6 10.6 13.3
= Desbutanizadora - - 1.1 6.1 5.0
Tabela 14 - Dimensionamento dos equipamentos: Pras® Turbo Expansor
Poténcia (kW) | Area (m2) | Diametro (m) | Altura (m) | Pressdo Maxima (bar g)
TCO1 11631 1369.4 - - 60.0
Integracdo Energética 1330 90.6 - - 59.9
5 Resfriador CO2 1083 158.3 - - 42.7
3 Resfriador CO2 2 16992 935.2 - - 149.5
3 Water Cooler 2 8428 788.0 - - 40.0
4 Heater de Propano 6536 2042.5 - - 9.9
3 Ref. Desetanizadora 6744 292.3 - - 13.3
g Cond. Despropanizadora 310 538.2 - - 13.1
F | Ref. Despropanizadora 445 169.9 - - 14.0
Cond. Desbutanizadora 736 563.1 - - 4.1
Ref. Desbutanizadora 548 489.4 - - 5.0
Cold Vessel - - 2.1 6.2 13.5
8 V-101 - - 2.1 6.4 12.4
> Knock Out CO2 1 - - 0.5 15 42.6
Knock Out CO2 2 - - 0.5 1.5 149.4
CO1 2777 - - - -
" CO2 5099 - - - -
5 co3 1043 - - - -
§ Turbo Expansor 2777 - - - -
E- Compressor CO21 5021 - - - -
8 Compressor CO2 2 6827 - - - -
Compressor CO2 3 1998 - - - -
CCP 2A 1891 - - - -
@ Desetanizadora - - 2.4 22.0 13.5
g Despropanizadora - - 0.6 15.2 13.3
= Desbutanizadora - - 0.9 6.1 5.0
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Tabela 15 - CAPEX: ProcessoJoule Thomson”

Equipamentos CAPEX (US$)
TCO1 5.000.000
Integracdo Energética 5.980.000
Resfriador CO2 3.160.000
Resfriador CO2 2 6.550.000
Water Cooler 2 9.230.000
Heater de Propano 5.200.000
Ref. Desetanizadora 2.680.000
Cond. Despropanizadora 4.040.000
Ref. Despropanizadora] 4,080.000
Cond. Desbhutanizadora 366.000
Ref. Desbutanizadora 2.840.000
Cold Vessel 6.790.000
V-101 7.800.000
Knock Out CO2 1 535.000
Knock Out CO2 2 1.940.000
CO1 507.000
CO2 1.760.000
CO3 1.300.000
Compressor CO2 1 1.310.000
Compressor CO2 2 103.000
Compressor CO2 3 93.000
C CP 2A 59.600
Desetanizadora 305.000
Despropanizadora 25.200
Desbutanizadora 38.200
Membrana 1.180.000
TOTAL 72.872.000
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Tabela 16 - CAPEX: Processo Turbo Expansor

Equipamentos CAPEX (US$)
TCO1 3.460.000
Integracdo Energética 6.550.000
Resfriador CO2 1.750.000
Resfriador CO2 2 3.460.000
Water Cooler 2 6.480.000
Heater de Propano 9.110.000
Ref. Desetanizadora 2.780.000
Cond. Despropanizadora 2.680.000
Ref. Despropanizadora 3.520.000
Cond. Desbutanizadorg 232.000
Ref. Desbutanizadora 394.000
Cold Vessel 2.630.000
V-101 1.970.000
Knock Out CO2 1 5.100.000
Knock Out CO2 2 730.000
Co1 1.340.000
CO2 422.000
COo3 1.400.000
Turbo Expansor 1.220.000
Compressor CO2 1 1.670.000
Compressor CO2 2 175.000
Compressor CO2 3 76.000
C CP 2A 310.000
Desetanizadora 305.000
Despropanizadora 28.400
Desbutanizadora 60.400
Membrana 1.180.000
TOTAL 59.032.800
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4.4.3 Célculo do OPEX

Por fim, os OPEX dos trés processos foram calcslagskguindo a metodologia
proposta (Turton et al, 2009). Neste célculo, migs simplificacdes sdo adotadas, seguindo

as referéncias utilizadas para validacdo da metgao(Barbosa, 2010):
- A matéria prima da planta em questao tem custg ze
- Foi desprezado o custo de unidade de tratamento;
- O custo denake-upde propano foi desconsiderado.

- O custo da méo de obra considerou que o sal&thananual dos operadores no Brasil
é de US$ 45.300 (Barbosa, 2010).

As Tabelas 17, 18 e 19 mostram os custos anuaisutil@lades necessarias a cada
processo, para cada equipamento. Ja na Tabela Zprode OPEX de cada um dos trés

processos é apresentado.
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CAPITULO 4

Equipamentos Utilidade Consumo Custo Anual (USS)
Integragdo Energética Eletricidade 3660 kilowatts 92.500
Resf. De Propano Eletricidade 6010 kilowatts 92.500
Water Cooler 1 Eletricidade 7890 kilowatts 92.500
Resfriador CO2 Eletricidade 2340 Kkilowatts 185.000
Resfriador CO2 2 Eletricidade 1990 kilowatts 185.000
Ref. Desetanizadora Agua de Resfriamento | 27700 MJ/h 82.000
Cond. Despropanizadora | Agua de Resfriamento 5420 MJ/h 16.000
Ref. Despropanizadora Agua de Resfriamento | 63900 MJ/h 188.000
Cond. Desbutanizadora | Aguade Resfriamento | 25900 MJ/h 76.000
Ref. Desbutanizadora Agua de Resfriamento 19400 MJ/h 57.000
Separador Vapor de Média 20300 MJ/h 2.394.000

Knock Out CO21 Agua de Resfriamento 1370 MJ/h 4.000
Knock Out CO2 2 Vapor de Média 1790 MJ/h 211.100

ccp1 Agua de Resfriamento 2550 MJ/h 7.500
Compressor CO2 1 Vapor de Média 1940 MJ/h 229.000
TOTAL | 3.912.100

Tabela 18 - Utilidades: ProcessoJoule-Thomson”

Equipamentos Utilidade Consumo Custo Anual (USS)
TCO1 Eletricidade 3810 kilowatts 155.000
Integracdo Energética Eletricidade 4950 kilowatts 155.000
Resfriador CO2 Eletricidade 2690 kilowatts 311.000
Resfriador C02 2 Eletricidade 5660 kilowatts 155.000
Water Cooler 2 Eletricidade 7740 kilowatts 155.000
Heater de Propano Eletricidade 4030 kilowatts 155.000
Ref. Desetanizadora Eletricidade 1890 kilowatts 311.000
Cond. Desbutanizadora | Aguade Resfriamento 3810 MJ/h 11.200
Ref. Desbutanizadora Agua de Resfriamento | 62200 MJ/h 183.000
Cold Vessel Agua de Resfriamento [ 69500 MJ/h 205.000
V-101 Agua de Resfriamento | 63400 MJ/h 187.000
Knock Out CO21 Vapor 60900 MJ/h 6.730.000
Knock Out CO2 2 Agua de Resfriamento 1610 MJ/h 4.800
co1 Vapor 1820 MJ/nh 201.600
€02 Agua de Resfriamento 3230 MJ/h 9.500
CO3 Vapor 2420 MJ/n 267.600
TOTAL |  9.196.700
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Tabela 19 - Utilidades: Processo Turbo-Expansor

CAPITULO 4

Equipamentos Utilidade Consumo Custo Anual (US$)|
TCO1 Eletricidade 3090 kilowatts 311.000
Integracdo Energética Eletricidade 5670 kilowatts 155.000
Resfriador CO2 Eletricidade 1160 Kkilowatts 311.000
Resfriador CO2 2 Eletricidade 3090 Kilowatts 311.000
Water Cooler 2 Eletricidade 5580 kilowatts 155.000
Heater de Propano Eletricidade 7590 kilowatts 155.000
Ref. Desetanizadora Eletricidade 2220 kilowatts 311.000
Cond. Despropanizadora Eletricidade 2100 Kkilowatts 311.000
Ref. Desbutanizadora JAgua de Resfriamentd 3900 MJ/h 11.500
Cold Vessel Agua de Resfriamentd 61200 MJ/h 180.000
V-101 Agua de Resfriamentq 30300 MJ/h 89.000
Knock Out CO2 1 Agua de Resfriamentd 23500 MJ/h 69.000
Knock Out CO2 2 Vapor 24300 MJ/h 2.683.000
co1 Agua de Resfriamentq 1120 MJ/h 3.290
CO2 Vapor 1600 MJ/h 177.000
co3 Agua de Resfriamentq 2650 MJ/h 7.800
Turbo Expansor Vapor 1970 MJ/h 218.200
TOTAL | 5.458.490

Tabela 20 - OPEX

Criogénico Joule-Thomson | Turbo-Expansor
COL (US$) 665.563 672.705 675.270
CUT (US$) 3.910.000 9.200.000 5.460.000
OPEX (US$) 15.416.587 26.269.444 19.178.747

Com os calculos de custos efetuados, é apresemdadabela 21 a comparacao entre os

resultados encontrados no presente trabalho esokagos encontrados em Barbosa (2010).
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Tabela 21- Validacdo da Metodologia Econdmica

CAPEX “GRASS ROOTS”

(US$)
Presente
Referéncia Trabalho
Criogénico 49.355.751 48.857.100
Joule-Thompson | 70.227.794 72.872.000
Turbo Expansor |69.753.917 59.032.800

UTILIDADES (US$/ano)

Presente
Referéncia Trabalho
Criogénico 5.434.895 3.912.100
Joule-Thompson | 8.271.871 9.196.700
Turbo Expansor | 6.222.980 5.458.790
OPEX (US$/ano)
Presente
Referéncia Trabalho
Criogénico 17.340.23% 15.416.587
Joule-Thompson | 24.604.793 26.269.444
Turbo Expansor |21.989.881 19.178.747

Vargas (2010) comparou os trés processos em basasds, limitando-se a analise
econdmica do processo criogénico, com o qual oeglioeento adotado no presente trabalho
foi validado. Barbosa (2010) calculou, seguinda esesma metodologia, os custos dos 3
processos citados. O presente trabalho tambémdestemetodologia aos demais processos
visando a sua validacao, junto a Barbosa (201Q)océerramenta de discriminacdo de

desempenho econémico de alternativas tecnologastor de petroleo.

A Tabela 21 permite concluir que os resultados minados no presente trabalho e a
referéncia utilizada (Barbosa, 2010) séo consistemalidando a metodologia econémica e a
simulacao realizada. Diante disso, o proximo Céppuopdem novas tecnologias (simuladas
em ambiente ASPEN HYSYS) para recuperacdo de LGNadmatural, no contexto do Pré-
Sal brasileiro. A metodologia econémica a sera#da ser4 a mesma validada neste Capitulo.
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CAPITULO 5 — Recuperacéo deLGN de Géas Natural no Cenaric

do Pré-Sal

Neste Capituloguatrc alternativas de processos para recapdo de LGN de gi

natural sdo apresentadas.

5.1 Descri¢ao dos Process

Quatroalternativas para recuperacao de LCe gas natural e injecao de corrente

em CQ sdo apresentadas seguir. Estes trés processd sdenominados d“casos de

operagao”.

Caso 1: Caso BaseMaxima producdo de LGN com exportacdo de duas eseale

LGN

No caso la producao de LGN maximizada, recuperand® grande parte do mets
na corrente de LGN. A corrente de injecdo é bascaenC(. O LGN produzido

ainda é dividido em duas correntes (leves e peyaliza € a situacdo aplicada

atualmente nopdlo PreSal brasileiro. Um fluxo@ma esquematico do casc

apresentado na figura

Alimentag&o

3 Estagios de

‘| Compressdo

' ‘ “| Compressor Membrana
Valvula
J-T
Bombade
Transferéncia
—

Compressor
de Injecdo

_| Compressor i
"] de Exportagdo > Cl-C4

Cco2

> C5+

Figura 27- Fluxograma Esquematico — Caso 1
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Caso 2 Maxima Injecdo corexportacao de duas corrented N

No Caso 2a vazao de injecdc maximizada. Para taharte do metano presente

corrente de cargainjetad no poco junto ao COO LGN produzido é divido em du

correntes (leves e pesad Um fluxograma esquematico do caso € apresental

figura 28.

Alimentagdo

.| 3 Estégios de
| Compress3o

Valvula

T

Compressor

1 Membrana

mm ™o - ‘l

Compressor |
delnjecio

| Bombade

Bombade
Transferéncig

Compressor
de Injegio

7| Transferéncial
< —

Figura 28- Fluxograma Esquematico — Caso 2

” LGN

7 CO2+
CH4

- C5+

Caso 3: Maxima Injecdo cc exportacdo de uma correnteldeN (Cy.)

No caso 3a vazao de inje¢éé maximizada, com a injecdo de metgunto ao C@no

poco.O LGN produzidcé exportado em uma unica correntssturando os leves e

pesadosUm fluxograma esquematico do caso é apresentatigura 29

Alimentacdo

_| 3 Estagiosde
“| Compresséo

—

Valvula

Compressor

2| Membrana

T

—m=>™ oo -

—

Compressor|
delnjegio

Bombade

Bombade

Transferéncid |

Compressor |

delnjecdo

Transferéncig

7 Co2+
CH4

LGN

Figura 29- Fluxograma Esquematico — Caso 3
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Caso 4: Maxima producdo de LGN com exportacdo des dwwrrentes de LGN

injecdo decorrente concentrada em »

No caso 4, a corrente que era injetada no 1 passa por uma membrana visaia

recuperacdalo maximode metano presente. Desta forma gerando uma correx

injecdo concentrada em (, e aumentando a vaz&o da corrente de | Um

fluxograma esquematico do caso é apresentadouna 2§

| Compressor

> Cl1-C4

Alimentac3o 3 Estagios de

“| Compressédo

Valvula

Compressor

Membrana

“| de Exportagdo

C1

3 Estigiosde |
"] Compressio

.| 3 Estagiosde
"] Compress3o

Membrana

———> C02

Bombade

Transferéncia

- C5+

Figura 30- Fluxograma Esquemético — Caso 4

5.1.1 Caracterizacao da Carg:

O gas utilizado no presente trabalho bese em Barbosa (2010), representa

corrente hipotétie do campo de F-Sal de Tupi. A figura 3apresenta o esquema atualme

utilizado, onde o gas de carga do presente tralath@orrente de gas que sai do sepal

trifasico, antes do compressor princi

_| Compressor
Principal

_| Desidratacdo

do Gas

Separador
Trifdsico

Controle de

Exportacdo

HC

Compressor

Separacgdo

Ponto de
Orvalho

Pogo

Tratamento
de Oleo

——= Oleo

Tratamento
de Agua
Produzida

-~ Agua

co,

co,

Compressor

- Gasde
Exportacao

Compressor
‘| Injecdo

Gasde
Injecdo

Figura 31- Fluxograma de processo utilizado na exploracdo dasampos do Pr-sal
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Por simplificacdo, foi considerada a composicdogés ja desidratado como carga.
Uma vez que o objetivo do trabalho € a comparag@ce equatro processos e todos
precisariam da unidade de desidratacdo com mespacidade, foi desconsiderada esta

unidade nas simulagées. A composicao do gés uldiaapresentada na Tabela 22.

Tabela 22- GN campo Tupi

Temperatura (°C) 60

Presséo (bar a) 5.0
Vazdo Molar (Kmol/h) 930.0

Composicdo

Componente % Molar
Nitrogénio 0.24%
CGo, 15.22%
Metano 68.21%
Etano 4.90%
Propano 3.44%
i-Butano 1.25%
n-Butano 2.65%
n-Pentano 1.59%
n-Hexano 1.56%
i-Pentano 0.94%

(FONTE: Barbosa, 2010)

Destaca-se que a estimativa da composicdo do géamdpo de Tupi foi obtida por
normalizac&o, no simulador comercial ASPEN HYSY& cdmposicdo do GN do campo de
Marlim alterando-se a concentragdo de,@@ra 15%. Portanto, esta composi¢céo nao se trata
de um dado real do campo do Pré-Sal, apenas unmatgh adotada neste trabalho.

(Barbosa, 2010)

5.2 Fluxogramas de Processo

A sequir, serdo descritos, em detalhes, cada umpdosessos propostos neste
trabalho. De forma a facilitar a descricdo dos @ssos, estes foram separados em duas

partes: (i) Sistema de Compressao e Separacag.@e(ij Sistema de Separacao e Injecao.
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5.2.1 Caso 1: Caso Base - Maxima producdo de LGN com expacdo de duas

correntes de LGN

Sistema de Compresséo e Separacaode C
O gas recebido (Corrente 1) é comprimido em 3 estd#100, K101 e K102) até a

pressédo de 102,0 bar. Cada estagio de compress@m@osto pelo respectivo compressor,

um trocador de calor com agua de resfriamento e/asn, que € responsavel por abater os

hidrocarbonetos que se liguefazem com o aumenpoadsao.

No primeiro estagio de compressédo (K-100), o gaweatl1l0,0 bar, gerando uma

corrente de hidrocarbonetos liquida (Corrente 8#) a composicdo mostrada na Tabela 23:

Tabela 23 - Composicdo corrente 34 &)

Vazao Molar (Kmal/h) 53.4
Composicéo
i 9% Rec?pg?agao

Componente | Molar

Nitrogenio 0.00% 0.08%
CO2 1.58% 0.60%
Metano 2.97% 0.25%
Etano 1.31% 1.53%
Propano 4.46% 7.43%
i-Butano 5.63% 25.81%
n-Butano 18.50% 39.99%
i-Pentano 13.46% 82.05%
n-Pentano 25.11% 90.47%
n-Hexano 26.97% 99.02%

Nos 2 estagios a seguir (K-101 e K102), a prestégearespectivamente 50,0 bar e
102,0 bar. O liguido gerado em cada um destesiestégrecirculado para a descarga do
primeiro estagio de compressao (K-100) a montaoteegpectivo trocador de calor (E-100).

Apos os trés estagios de compressao, o gas € eranipara a despressurizacao.
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Conforme discutido no Capitulo 3, diversas sdo edologias de extracdo de LGN do
gas natural. Entretanto, por ser a mais utilizadalmente, adotou-se a expansdo em uma
valvula “Joule-Thomsadh conforme descrito no item 3.1.1. Portanto, o §dkespressurizado
até 28,0 bar na valvulalbule-Thomsdhe, em seguida, o LGN gerado é retirado no vaso V-
102 e encaminhado para jusante do primeiro estigicompressao. O gas que continua no

processo (Corrente 14) possui a composicao apeetena Tabela 24.

Tabela 24 - Composicéo Corrente 14 (gases leves)

Vazéao Molar
(Kmol/h) 880.0
Composigéo % de
% Recuperacéo

Componente| Molar
Nitrogénio 0.25% 99.94%
CO, 16.04% 99.51%
Metano 72.07% 99.80%
Etano 5.12% 98.71%
Propano 3.40% 93.30%
i-Butano 1.00% 75.49%
n-Butano 1.73% 61.55%
i-Pentano 0.19% 19.36%
n-Pentano 0.18% 10.95%
n-Hexano 0.01% 0.72%

Em seguida, o gas é recomprimido (K-103) até 6@ dara ser enviado para a
MEMBRANA, que separa o C{da corrente de LGN gerando as correntes 17 PERMEAD
(rica em CQ que permeia pela membrana) e 16 RETENTADO (comobi@ior de CQ. A
membrana é dimensionada para garantir que a cerdentGN produzida tenha no maximo

3,0% de CQ conforme exigéncia da ANP.
A principal especificacdo do sistema de compresséeparacdo desCé o ponto de

orvalho desta corrente (14 — Topo do Vaso) na goeds 45,0 bar (HCDP @ 45bar), que

deve ser inferior a 0 °C. Esta especificacdo édgime a pressédo do trem de compressao,
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bem como a despressurizacdo na valvdoule-Thomsaoh No presente trabalho, o val
obtido foi de -5°C

O fluxograma de processo do sistema de compressdpgaeacao des. desenvolvido
no simulador comercial #/PEN HYSYS é mostrado na Figura 32.

— ——]
14 1 16
Retentado
AGRS2 Membrana
K-103
12 w102 —- o

Qcompéd
E- 102 VLV-100
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VA0t AGRRB
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100
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Permeado

AGRS1 OcnmpZ
1 2 V10
X |
—_ E-
K-100 D103 Grmn 9
Qcompl
-—»g =
P-101
34 S
Qpump2
—® -
13 13
RCY-1
BN

RCY-2

Figura 32- Sistema de Compresséo e Separacdo dg €Caso 1/2//4

Sistema de Separacao e Inje

O caso em como principal objetivo maximizar a vazdo deN_L@oduzido, portant
deslocando todo o metano produzido para a cordmieGN, composta de hidrocarbone
na faixa G — G, além de &, produzido na etapa inicial. Para isso, a correrge
RETENTADO écomprimida em apenas um estagio até a pressaoOje 2ér, devendo s
escoada (33 GNLC1C2C3) via dutos para uma UPGNetanto, no C: 1 devido a grande
guantidade de metano na corrente, esta correntntee-se na fase gas nesta condicac
operacdo A analise do escoamento desta corrente indi¢a-se de escoamento bifasi
pois, ao atingir a temperatura de 10 °C, a correaté totalmentliquide em pressdes acima
de 180,0 bar. A composicao do gas LGN obtido é radatna Tabela5.
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Tabela 25 - Composi¢éo da corrente 33 GNLC1C2C3 (L& Exportado) - Caso 1

Vazao Molar
(Kmol/h) 675.3

Composi&)ﬁo % de
Componente| Molar Recuperagao
Nitrogénio 0.36% 99.88%
CO, 3.00% 14.43%
Metano 81.67% 86.78%
Etano 6.55% 96.87%
Propano 4.40% 92.64%
i-Butano 1.28% 74.42%
n-Butano 2.24% 61.31%
i-Pentano 0.25% 19.13%
n-Pentano 0.24% 10.81%
n-Hexano 0.01% 0.58%

A corrente 17 PERMEADO, saida da membrana, é conmtai em 4 estagios (K-105,
K-106, K-107 e K104) compostos de trocadores dar cam agua de resfriamento e vasos de
retencdo de liquidos gerados. A pressao final iging de 280,0 bar que, na descida até o
poco, ira atingir a pressao de injecdo. A corramjtada (30 Injection), possui a composicao

conforme Tabela 26.

Tabela 26 - Composicdo da corrente 30 INJECTION (Galnjetado) - Caso 1

Vazao Molar (Kmol/h) 204.7
Composigojo % de
Componente | Molar Recuperagao
Nitrogénio 0.00% 0.08%
CO, 58.94% 0.60%
Metano 40.42% 0.25%
Etano 0.41% 1.53%
Propano 0.10% 7.43%
i-Butano 0.06% 25.81%
n-Butano 0.03% 39.99%
i-Pentano 0.01% 82.05%
n-Pentano 0.01% 90.47%
n-Hexano 0.01% 99.02%
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Algunsaspectos devem ser destacados neste prc

- A corrente injetada contém uma relacéo de 60% c, para 40% de Cg;

- A corrente de LGN contém quase 90% do total de mogbaesente na carga, porta
0 objetivo de maximizacgéo da producédo de LGNalcancado;

- A corrente de & recupera mais de 80% do pentano recebido, garantjne este né
alcance as membran

- O escoamento do LGN produzido no C1 é multifasico.

Na Figura 33¢é mostrado o fluxograma de proce

AGRSG

V-105

K-104

30 .
-=hection

-
33
GNLC1C2C3

28
E 108

Qcomp8

Membrana

Retemadu

Permeadc

K 105

K-108

Qcomp9

AGRS4
20

E-107

AG RR4

V-103 K106

Qcomp6

AGRRE

AGRSS
V-104
E 106

K 107

Qcomp?

AG RR6

Lo
36

Qcomps

Figura 33 - Sistema de Separacéo e Injecdo — Cdlso

5.2.2 Caso 2 Maxima Injecao corr exportacdo deduas correntes de LG

Sistema de Compresséo e Separagacs.

Nesta etapa, a corrente de gas natural (Correntpadja por trés estagios
compressdo, pela expansdo na valviJoule-Thomscdh e pela membrana visando
separacao do LGN do gas a ser injetado. A descdietdthada desta etapa foi apresentac

item 5.2.1, bem como o fluxograma do processo (&ig8).
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Sistema de Separacéo e Injecéo

O caso 2 tem como principal objetivo a maximizadaovazao de injecdo, além da
recuperacdo do LGN. Logo, o processo foi concepal@a atender a esta especificacdo e o
metano presente na corrente 16 RETENTADO deverséado para injecao no pocgo junto a
corrente 17 PERMEADO, rica em GO

Para isso, a corrente 16 RETENTADO ¢ enviada paoare T-101 que remove desta
a maior parte dos hidrocarbonetos mais pesados metano. A corrente 31,(fundo da T-
101) é exportada como LGN e a corrente 18 C1 (Ta#p0d-101) é enviada para injecdo. A
torre T-101 possui as seguintes especificacfespguritem a remocdo de mais de 99% do

metano da corrente de entrada:

- Presséo no topo: 40 bar a

- Pressao no fundo: 43 bar a

- Razao de refluxo no topo: 3,0

- % de recuperacao de @a corrente de fundo: 80%

A corrente rica em CO2 (17 PERMEADO), sai da mem&@ uma pressao de 1,3 bar

e deve ser pressurizada para se juntar a correnteethno, do topo da torre. Para isso, a
corrente passa por 3 estagios de compresséao (KK10@6 e K-107), cada um destes com um
trocador de calor com agua de resfriamento e urm gasretencéo de liquido, alcancando a
presséo final de 40,0 bar a. Esta corrente (2At&#anisturada a corrente de topo da torre
(18 C1). A corrente resultante desta mistura (28spi 13% de liquido e, portanto, precisa
ser aquecida para voltar a vaporizar. Este seifgito em trocador de calor (E-108) com

agua. Em seguida, a corrente vaporizada (Corré)té Bovamente comprimida até a presséo
de 280,0 bar (K-104), que, na descida até o pdgugeaa pressdo de injecdo. A corrente

injetada, possui a composi¢ao conforme apreseiiiablela 27.
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Tabela 27- Composicao da corrente 30 Injection (Gdsjetado — Caso 1)

Vazao Molar
(Kmol/h) 782.9

Composi&)ﬁo % de
Componente| Molar Recuperagao
Nitrogenio 0.29% 99.93%
CGO, 17.63% 97.30%
Metano 80.79% 99.52%
Etano 1.24% 21.21%
Propano 0.03% 0.82%
i-Butano 0.02% 1.07%
n-Butano 0.01% 0.25%
i-Pentano 0.00% 0.24%
n-Pentano 0.00% 0.14%
n-Hexano 0.00% 0.14%

A corrente de fundo da torre (31 C2+) é resfrianta édgua de resfriamento (E-105) e,
por fim, bombeada até uma pressdo de 200,0 baa. déstente escoa via dutos até uma

UPGN para ser processada. Para a corrente de aggode LGN (33 GNLC2C32) verifica-
se a condicdo do escoamento, visto que uma vapadzia mesma decorrente da queda de

pressao nos dutos ocasiona graves problemas denestim. Portanto, considera-se que a

corrente chega a UPGN nas seguintes condi¢cdegdimit

- Temperatura: 10°C (Condicdo de escoamento nos dat fundo do mar);

- Pressdao: 70,0 bar

Nestas condic¢des, a corrente de LGN ainda contiome 100% liquido, vaporizando
apenas ao atingir pressdes da ordem de 20,0 batan®o garante-se que nenhuma

vaporizacao acontece neste escoamento. A correnteGIN exportada (33 GNLC2C32)

possui composicéo conforme Tabela 28.
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Tabela 28 - Composi¢éo da corrente 33 GNLC2C32 (LGHBxportado — Caso 2)

Vazao Molar (Kmol/h) 97.1
Composicao % de
Componente| % Molar | Recuperacao
Nitrogenio 0.00% 0.00%
CO2 3.00% 2.21%
Metano 1.83% 0.28%
Etano 36.67% 77.50%
Propano 30.53% 92.49%
i-Butano 8.92% 74.42%
n-Butano 15.59% 61.31%
i-Pentano 1.72% 19.13%
n-Pentano 1.65% 10.81%
n-Hexano 0.09% 0.58%

A corrente obtida ainda no sistema de separacdobde(35 C5+) é o outro produto
obtido no processo, que é bombeado até 200,0 bemispaenviado para tratamento numa
UPGN (ver Figura 26). A mesma verificacdo de vagamdo foi feita nesta corrente e o
neste caso a vaporizagao ocorreria em pressoe tars Portanto podemos concluir que
0 escoamento seria 100% liquido. A composicéo damte de C5+ neste caso é a mesma
obtida no Caso 1 e descrita no item 5.2.1 (Tab&)a 2

Alguns aspectos devem ser destacados neste processo

- Mais de 99% do metano e 97% do LQ@esente no gas natural € injetado no poco,
garantindo a maximizacéo da vazao de injecao;

- A corrente de LGN recupera quase 80% do etanebi@o, maximizando a
recuperacao deste gas;

- A corrente de &€ recupera mais de 80% do pentano recebido, gadandgjue este ndo
alcance as membranas;

- O escoamento de todas as correntes € monofasico.

Na Figura 34, é mostrado o fluxograma de processo.
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5.2.3 Caso 3: Maximalnjecdo con exportacdo deuma corrente de LGN (C2+)

Sistema de Compresséo e Separagacs.

Nesta etapaa corrente de gas natural (Corrente 1) passa [@ar @stagios d
compressdo, pela expansdo na valv‘Joule-Thomsdh e pela membrana visandc
separacdo do LGN do gas a ser injetado. A descdefahada des etapaesta apresentada

no item 5.21, bem como o fluxograma do proce (Figura 27).

Sistema de Separacao e Inje

O principal objetivo dcCaso 3 € de maximizaca@ ddazdo de injecdo no pocA
descricaodetalhada do proces:€ feita no item 5.2.1, sendbcomposicao do gas injeo
mostrado na Tabela 28. diferencaentre os casossta na parte da recuperacacLGN. No
Caso 3a corrente de fundo da tc (31 C2+) é resfriadeom agua de resfriamento-105) e
bombeada (P-100até uma pressdo de 200,0 bar. A correobtida ainda no sistema
separacao desC (Corrente 3£ é bombeado (P-1018té a mesma press da corrente 33
GNLC2C32e estas sdo misturar (MIX-100) e enviadas para tratamerem uma UPGN
(corrente 3636 GNLTOTAL
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Neste Caso, também foi verificada a condicdo dmasento desta corrente. Foi

considerado que a corrente chegaria na UPGN nassegjcondicdes limites:

- Temperatura: 10°C (Condicdo de escoamento nos dat fundo do mar);

- Presséao: 70,0 bar

Nestas condicdes, a corrente de LGN ainda contiooma 100% liquido, vaporizando
apenas ao atingir pressdes da ordem de 15,0 batanRp garante-se que nenhuma

vaporizacado acontece neste escoamento. A correnteés58 exportada possui composicéao

conforme Tabela 29.

Tabela 29 - Composicéo da corrente 3636 GNL TOTALLGN exportado) - Caso 3

Vazdo Molar (Kmol/h) 150.5
Composicdo % de

Componente | % Molar | Recuperagéo
Nitrogénio 0.00% 0.08%
CO2 2.65% 2.81%
Metano 2.24% 0.53%
Etano 23.98% 79.04%
Propano 21.28% 99.91%
i-Butano 7.76% 100.00%
n-Butano 16.62% 100.00%
i-Pentano 5.89% 100.00%
n-Pentano 9.97% 100.00%
n-Hexano 9.62% 100.00%

Alguns aspectos devem ser destacados neste processo

- Mais de 99% do metano e 97% do Qfesente no gas natural € injetado no poco,

garantindo a maximizacéo da vazao de injecao;
- A corrente de LGN recupera quase 80% do etanebroc, maximizando a

recuperacao deste gas;
- O escoamento de todas as correntes € monofdaibtando o escoamento das

correntes.
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Na Figura 35¢ mostrado o fluxograma de proce do Caso 3.
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Figura 35- Sistema de Separacéo e InjecadGaso :

5.2.4 Caso 4: Maxima producdo de LGN com exportacdo de @ correntes de LGN ¢

injecé@o de corrente concentrada em C,

Sistema de Compresséo e Separagacs.

Nesta etapa, a corrente de cnatural (Corrente 1) passa por trés estagio
compressdo, pela expansdo na valviJoule-Thomscdh e pela membrana visando
separacao do LGN do gas a ser injetado. A descdietdhada desta etapa foi apresentac

item 5.2.1, bem como o fluxograma processo (Figura 27).

Sistema de Separacao e Inje

O caso 4possui a mesma concepcao do cl, descrito no item 5.1, entretanto a
corrente 29 ao invés de ser enviado para o congrdssinjecdo, passa por uma membr.
visando a extracdo de;,@&oncentrando a corrente de injecdo er,. Saida da membrana, a

corrente RETENTADO 1 (composicdo conforme tabeld 80misturaa a corrente 16

RETENTADO e coprimida para ser comercialize A corrente PERMEADO 1
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comprimida em quatro estagios de compressao (KK4a9,0, K-111 e K-104) alcangcando a
pressdo necessaria para injecao (280,0 bar). Aerderrinjetada (30 Injection), possui a

composicao conforme Tabela 31.

Assim como no caso 1, a analise do escoamento rdent® 33GNLC1C2C3 indica
tratar-se de escoamento bifasico, pois, ao atimgemperatura de 10 °C, a corrente s6 é
totalmente liquida em pressdes acima de 180,0Aa@omposicao do gas LGN obtido é

mostrada na Tabela 30.

Tabela 30 - Composicéo da corrente 33 GNLC1C2C3 (UG Exportado) - Caso 4

Vazdo Molar (Kmol/h) 746.3
Composicao % de
Componente | % Molar | Recuperagéo
Nitrogénio 0.30% 99.94%
CO2 3.00% 19.08%
Metano 82.37% 96.72%
Etano 6.66% 98.51%
Propano 4.01% 93.31%
i-Butano 1.18% 75.49%
n-Butano 2.04% 61.56%
i-Pentano 0.23% 19.37%
n-Pentano 0.22% 10.96%
n-Hexano 0.01% 0.71%

Tabela 31 - Composicdo da corrente 30 INJECTION (G&lnjetado) - Caso 4

Vazdo Molar (Kmol/h) 133.8
Composicao % de
Componente | % Molar | Recuperacéo
Nitrogénio 0.00% 0.00%
CO2 85.27% 80.44%
Metano 14.66% 3.09%
Etano 0.07% 0.20%
Propano 0.00% 0.00%
i-Butano 0.00% 0.00%
n-Butano 0.00% 0.00%
i-Pentano 0.00% 0.00%
n-Pentano 0.00% 0.00%
n-Hexano 0.00% 0.00%
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A composicdo da corrente de C5+ neste caso € a mastida ns Casos 1 e 2,

descrita no item 5.2.1 (Tabela 23). Alguns aspedteem ser destacados neste proc

- A corrente injetadéoi concentrada em G&m relacdo & mesma do caso 2. Neste
contém uma relacao de% de CQ para 14% de Cki

- A corrente de LGNontém quase 9% do total de metano presente na ;

- O escoamento do LGN produzido naso 4 é multifasico.

O fluxograma do caso 4 é apresentado na fig6.
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Figura 36- Sistema de Separac¢édo e InjecadGaso ¢
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CAPITULO 6 — Dimensionamento de Equipamentos, Anadie
Econdmica e Discussao de Resultados

Neste Capitulo, apresentam-se os resultados dongiomamento de equipamentos
para 0s quatro casos desenvolvidos no CapituloeBy bomo as respectivas avaliacdes
econdmicas. Os resultados sé@o discutidos e aatstamde custos € extrapolada para o

ambienteoffshore,para 0s processos viaveis economicamente.

6.1 Dimensionamento dos Equipamentos

Com os dados obtidos nas simula¢gBes descritas piiu@a5, os equipamentos dos
quatro casos foram dimensionados, seguindo os gimeatos descritos no APENDICE A.
Nas Tabelas 32, 33, 34 e 35, sdo mostrados ressltieddimensionamento dos equipamentos

dos quatro casos analisados.

Tabela 32 - Dimensionamento de Equipamentos - Cao

Equipamentos| Poténcia (kW) | Diametro (m)] Altura (m)| Area (m2)] Pressdo Maxima (bar g)
E-100 224 - - 318.5 10.0
E-101 3164 - - 666.7 50.0
E-102 1068 - - 379.6 102.0
E-106 387 - - 67.0 19.0
E-107 380 - - 64.8 4.0
E-108 391 - - 29.1 40.0
V-100 - 1.2 3.5 - 9.0
V-101 - 0.7 2.0 - 49.0
V-102 - 0.7 2.1 - 28.0
V-103 - 0.5 1.5 - 4.0
V-104 - 0.5 1.5 - 19.0
V-105 - 0.5 1.5 - 39.0
K-100 692 - - -
K-101 1950
K-102 567
K-103 520
K-104 424
K-105 321
K-106 362
K-107 144
K-108 941
P-101 43
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Tabela 33 - Dimensionamento de Equipamentos - Cao

Equipamentos| Poténcia (kW)| Diametro (m)| Altura (m)| Area (m2)| Pressdo Maxima (bar g)
E-100 224 - - 318.5 10.0
E-101 3164 - - 666.7 50.0
E-102 1068 - - 379.6 102.0
E-105 157 - - 32.2 43.0
E-106 387 - - 67.0 19.0
E-107 380 - - 64.8 4.0
E-108 391 - - 29.1 40.0
V-100 - 1.2 3.5 - 9.0
V-101 - 0.7 2.0 - 49.0
V-102 - 0.7 2.1 - 28.0
V-103 - 0.5 1.5 - 4.0
V-104 - 0.5 1.5 - 19.0
K-100 692 - - - -
K-101 1950 - - - -
K-102 567 - - - -
K-103 520 - - - -
K-104 1024 - - - -
K-105 321 - - - -
K-106 362 - - - -
K-107 144 - - - -
P-100 50 - - - -
P-101 43 - - - -
T-101 - 1.07 3.37 - 43.0

Tabela 34 - Dimensionamento de Equipamentos - Ca8o

Equipamentos| Poténcia (kW)| Diametro (m)| Altura (m)| Area (m2)| Pressdo Maxima (bar g)
E-100 224 - - 318.5 10.0
E-101 3164 - - 666.7 50.0
E-102 1068 - - 379.6 102.0
E-105 157 - - 32.2 43.0
E-106 387 - - 67.0 19.0
E-107 380 - - 64.8 4.0
E-108 391 - - 29.1 40.0
V-100 - 1.2 3.5 - 9.0
V-101 - 0.7 2.0 - 49.0
V-102 - 0.7 2.1 - 28.0
V-103 - 0.5 1.5 - 4.0
V-104 - 0.5 1.5 - 19.0
K-100 692 - - - -
K-101 1950 - - - -
K-102 567 - - - -
K-103 520 - - - -
K-105 321 - - - -
K-106 362 - - - -
K-107 144 - - - -
P-100 50 - - - -
P-101 43 - - - -
T-101 - 1.07 3.37 - 43.0
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Tabela 35 - Dimensionamento de Equipamentos - Cado

Equipamentos| Poténcia (kW) | Diametro (m)| Altura (m)| Area (m2)| Pressdo Maxima (bar g)
E-100 224 - - 318.5 10.0
E-101 3164 - - 666.7 50.0
E-102 1068 - - 379.6 102.0
E-106 387 - - 67.0 19.0
E-107 380 - - 64.8 4.0
E-108 249 - - 64.5 49.0
E-109 196 - - 39.9 4.0
E-110 256 - - 44.4 19.0
E-111 174 - - 45.2 49.0
V-100 1.2 3.5 - 9.0
V-101 - 0.7 2.0 - 49.0
V-102 - 0.7 2.1 - 28.0
V-103 - 0.5 1.5 - 4.0
V-104 - 0.5 1.5 - 19.0
V-105 - 0.5 1.5 - 49.0
V-106 - 0.5 1.5 - 4.0
V-107 - 0.5 1.5 - 19.0
V-108 - 0.5 1.5 - 49.0
K-100 692 - - - -
K-101 1950 - - - -
K-102 567 - - - -
K-103 520 - - - -
K-104 424 - - - -
K-105 321 - - - -
K-106 362 - - - -
K-107 192 - - - -
K-108 1036 - - - -
K-109 193 - - - -
K-110 235 - - - -
K-111 122 - - - -
P-101 43 - - - -

6.2 Analise Econbmica

Os calculos econdémicos dos processos citados fexacutados seguindo o procedimento

descrito no item 4.1 (Turton et al., 2009).

Portanto, de posse dos equipamentos devidamenensimmados no item 6.1, calcula-se
o CAPEX para cada um dos trés processos, seguatosedpectivos valores de OPEX. Por

altimo, é feita uma anélise do fluxo de caixa dexpssos, considerando-se uma vida util de

20 anos para as plantas.
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6.2.1 CAPEX

O resultado dos célculos do CAPEX de cada equiptmasra 0s trés processos sao
mostrados nas Tabelas 36, 37, 38 e 39. Os valgresemtados se referem a aquisicao
completa dos equipamentos, desde a compra efetivagdipamento até a instalacdo do

mesmo.

Tabela 36 — CAPEX — Caso 1

Equipamentos CAPEX (US$) Tabela 37 — CAPEX — Caso 2
E-100 850.000,00 Equipamentos CAPEX (USS)
E-101 1.820.000,00 E-100 850.000,00
E-102 1.120.000,00 E-101 1.820.000,00
E-106 173.000,00 E-102 1.120.000,00
E-107 179.000,00 E-105 173.000,00
E-108 78.000,00 E-106 179.000,00
V-100 75.000,00 E-107 78.000,00
V-101 52.400,00 E-108 87.000,00
V-102 43.400,00 V-100 75.000,00
V103 28.300.00 V-101 52.400,00
ion 31.300.00 V-102 43.400,00
eTE 38.400.00 V-103 28.300,00
K-100 1.380.000,00 ‘éigg : 2388'5’%%’8 (())o
K-101 2.950.000,00 K-101 2.950.000,00
K102 1.180.000,00 k-102 1.180.000,00
k-103 1.100.000,00 k103 1.100.000,00
S0 981.000,00 K-104 1.860.000,00
K-105 981.000,00 K-105 981.000,00
K-106 981.000,00 G 981.000,00
K-107 981.000,00 K-107 981.000,00
K-108 1.750.000,00 P-100 118.000,00
P-101 108.000,00 P-101 108.000,00
Z-101 1.340.000,00 T-101 130.000,00
TOTAL 18.220.800,00 Z-101 1.340.000,00

TOTAL 17.653.400,00
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Tabela 38 - CAPEX - Caso 3 Tabela 39 - CAPEX - Cagt
Equipamentos CAPEX (USS) Equipamentos CAPEX (US$)
E-100 850.000,00
0 SSOUDDOLE E-101 1.820.000,00
E-102 1.120.000,00 E-105 173.000,00
E-105 173.000,00 E-106 179.000,00
E-107 78.000,00
E-106 179.000,00 108 5.0 00
E-107 78.000,00 E-100 118.000,00
E-108 87.000,00 E-110 122.000,00
V-100 75.000,00 Vv-100 75.000,00
V-101 52.400,00
V-101 52.400,00 100 43.400.00
V-102 43.400,00 V-103 28.300,00
V-103 28.300,00 V-104 31.300,00
V-104 31.300,00 V-105 38.400,00
rax | eso0co
K-102 1.180.000,00 K-100 1.380.000,00
K-103 1.100.000,00 K-101 2.950.000,00
K-105 981.000,00 K -102 1.180.000,00
K-103 1.100.000,00
K-106 981.000,00 104 981.000,00
K-107 981.000,00 K-105 981.000,00
P-100 118.000,00 K-106 981.000,00
K-107 981.000,00
0 LS00 00 K-108 1.880.000,00
Z-101 1.340.000,00 K-110 981.000,00
TOTAL 15.789.400,00 K-111 981.000,00
P-101 108.000,00
Z-101 1.340.000,00
7-102 1.340.000,00
TOTAL 23.092.000,00

Os compressores S80 0s principais equipamentogjuliso processos, em termos de
CAPEX. Nas tabelas dos quatro casos, o custo dopressores somados respondem por
mais de 60% do CAPEX de cada processo.
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6.2.2 OPEX

As estimativas de Custos Operacionais (OPEX) eewolo célculo dos custos
operacionais diretos, fixos e das despesas opamsigerais, requerendo informacdes de
custos com: (a) matéria prima, (b) tratamento teesfes, (c) utilidades e (d) méo de obra. O
presente trabalho adota como desprezivel o custm ¢mtamento de efluentes.
Adicionalmente, o custo com matérias primas é igoalquatro casos considerados. A seguir,
para cada caso avaliado, apresentam-se 0s caldodosustos relativos as utilidades bem

como o detalhamento dos demais custos que comp&RiEX.

6.2.2.1 Custos com Utilidades

Nos quatro casos simulados, as utilidades necasss#io agua de resfriamento e

eletricidade com custos unitarios apresentadosabal@ 40.

Tabela 40 - Custos Unitarios de utilidades

Utilidade Custo ($/GJ)
Agua de Resfriamento 0.354
Eletricidade 42,8

(FONTE: Barbosa, 2011 e Marcellos et al, 2011)

Com os valores da Tabela 40 e os resultados ddagiégny considerando-se que as
plantas operem durante 8322 h/ano, os custos cdidadés foram estimados e séo

apresentados nas Tabelas 41, 42, 43 e 44.
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Tabela 41 — Custos de Utilidades - Caso 1

Equipamentos Utilidade Consumo Custo Anual (USS)
E-100 Agua de Resfriamento 808 MJ/h 2380.00
E-101 Agua de Resfriamento| 11400 MJ/h 33600.00
E-102 Agua de Resfriamento 3850 MJ/h 11300.00
E-105 Agua de Resfriamento 1370 MJ/h 4000.00
E-106 Agua de Resfriamento 1390 MJ/h 4100.00
E-107 Agua de Resfriamento 1410 MJ/h 4100.00
E-108 Agua de Resfriamento 565 MJ/h 1670.00
K-100 Eletricidade 769 kilowatts 792000.00
K-101 Eletricidade 2170 kilowatts 792000.00
K-102 Eletricidade 630 kilowatts 792000.00
K-103 Eletricidade 577 kilowatts 792000.00
K-104 Eletricidade 1140 kilowatts 792000.00
K-105 Eletricidade 356 kilowatts 792000.00
K-106 Eletricidade 402 kilowatts 792000.00
K-107 Eletricidade 160 kilowatts 1187000.00
P-100 Eletricidade 70.9 kilowatts 1526000.00
P-101 Eletricidade 60.9 kilowatts 1526000.00

TOTAL 9,844,150

Tabela 42 — Custos de Utilidades - Caso 2

Equipamentos Utilidade Consumo Custo Anual (USS)
E-100 Agua de Resfriamento 808 MJ/h 2380.00
E-101 Agua de Resfriamento| 11400 MJ/h 33600.00
E-102 Agua de Resfriamento 3850 MJ/h 11300.00
E-106 Agua de Resfriamento 1370 MJ/h 4000.00
E-107 Agua de Resfriamento| 1390 MJ/h 4100.00
E-108 Agua de Resfriamento 1410 MJ/h 4100.00
K-100 Eletricidade 769 kilowatts 792000.00
K-101 Eletricidade 2170 kilowatts 792000.00
K-102 Eletricidade 630 kilowatts 792000.00
K-103 Eletricidade 577 kilowatts 792000.00
K-104 Eletricidade 471 kilowatts 792000.00
K-105 Eletricidade 356 kilowatts 792000.00
K-106 Eletricidade 402 kilowatts 792000.00
K-107 Eletricidade 160 kilowatts 1187000.00
K-108 Eletricidade 1046 kilowatts 792000.00
P-101 Eletricidade 60.9 kilowatts 1526000.00

TOTAL 9,108,480
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Tabela 43 — Custos de Utilidades - Caso 3

Equipamentos Utilidade Consumo Custo Anual (USS)
E-100 Agua de Resfriamento| 808 Mi/h 2380.00
E-101 Agua de Resfriamento| 11400 MJ/h 33600.00
E-102 Agua de Resfriamento 3850 MJ/h 11300.00
E-105 Agua de Resfriamento| 1370 MJ/h 4000.00
E-106 Agua de Resfriamento 1390 MJ/h 4100.00
E-107 Agua de Resfriamento| 1410 MJ/h 4100.00
E-108 Agua de Resfriamento 565 MJ/h 1670.00
K-100 Eletricidade 769 kilowatts 792000.00
K-101 Eletricidade 2170 kilowatts 792000.00
K-102 Eletricidade 630 kilowatts 792000.00
K-103 Eletricidade 577 kilowatts 792000.00
K-105 Eletricidade 356 kilowatts 792000.00
K-106 Eletricidade 402 kilowatts 792000.00
K-107 Eletricidade 160 kilowatts 1187000.00
P-100 Eletricidade 70.9 kilowatts 1526000.00
P-101 Eletricidade 60.9 kilowatts 1526000.00

TOTAL 9,052,150

Tabela 44 — Custos de Utilidades - Caso 4

Equipamentos Utilidade Consumo Custo Anual (USS)
E-100 Agua de Resfriamento 808 MJ/h 2380.00
E-101 Agua de Resfriamento| 11400 MJ/h 33600.00
E-102 Agua de Resfriamento 3850 MJ/h 11300.00
E-105 Agua de Resfriamento 1370 MJ/h 4000.00
E-106 Agua de Resfriamento 1390 MJ/h 4100.00
E-107 Agua de Resfriamento 1410 MJ/h 4100.00
E-108 Agua de Resfriamento 707 MJ/h 2080.00
E-109 Agua de Resfriamento 923 MJ/h 2720.00
E-110 Agua de Resfriamento| 626 MIJ/h 1850.00
P-101 Eletricidade 60.9 kilowatts 1526000.00
K-100 Eletricidade 769 kilowatts 792000.00
K-101 Eletricidade 2170 kilowatts 792000.00
K-102 Eletricidade 630 kilowatts 792000.00
K-103 Eletricidade 577 kilowatts 792000.00
K-104 Eletricidade 239 kilowatts 1187000.00
K-105 Eletricidade 356 kilowatts 792000.00
K-106 Eletricidade 402 kilowatts 792000.00
K-107 Eletricidade 213 kilowatts 1187000.00
K-108 Eletricidade 1160 kilowatts 792000.00
K-109 Eletricidade 215 kilowatts 1187000.00
K-110 Eletricidade 261 kilowatts 1187000.00
K-111 Eletricidade 136 kilowatts 1187000.00

TOTAL 13,071,130

Das tabelas 41, 42, 43 e 44 novamente fica clayarde influéncia dos compressores.

Nos 4 casos estudados este custo supera 60% dototedtcom as utilidades das plantas,
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alcancando, no caso 4, cerca de 95% do custo Etaltermos de comparagao entre os 4

casos, 0 caso 1 possui uma ligeira vantagem enuicunde utilidades sobre os demais casos.

Os custos de operacao da planta foram estimadosppatedimento detalhado no item

estdo expostas a seguir:

I. O custo com a matéria prima néo foi considerado;

de US$ 45.300. (Barbosa, 2010).

Foi desprezado o custo de unidade de tratamento;

4.1. Assim como no item 4.3.3, algumas premissasrfa@onsideradas no calculo do OPEX e

O custo da méo de obra considerou que o salaritconaédal dos operadores é

O OPEX foi calculado para os quatro processosta® epresentados na Tabela 45.

Tabela 45 — Custo de OPEX

Item

Valor Base (USS) -
Caso 1

Valor Base (USS) -
Caso 2

Valor Base (USS) -
Caso 3

Valor Base (USS) -
Caso 4

usto Operacional Direto (DMC)

Matérias-Primas

Tratamento de Efluentes

Utilidades 9,844,150.00 9,108,480.00 9,052,150.00 13,071,130.00
Numero de Operadores
Neqg = numero de equipamentos principais 23 25 24 32
Salério Anual 45,300.00 45,300.00 45,300.00 45,300.00
Nop =4,5(6,29 + 31,7P~2 + 0,23Neq) *0,5 16 16 15 17
Custo Mao de Obra 693,689.30 707,333.06 700,544.40 753,142.30
Trabalho de Supervisdo e de Escritério 3,852,000.00 3,690,000.00 3,276,000.00 4,156,560.00
Manuteng3o e Reparo 1,284,000.00 1,230,000.00 1,092,000.00 1,385,520.00
Suprimentos Operacionais 192,600.00 184,500.00 163,800.00 207,828.00
Taxas de Laboratério 3,210,000.00 3,075,000.00 2,730,000.00 3,463,800.00
Patentes e Royalties 642,000.00 615,000.00 546,000.00 692,760.00
Custo Operacional Fixo (FMC)
Depreciacdo 4,008,576.00 2,050,000.00 1,820,000.00 2,309,200.00
Impostos Locais e Seguros 1,282,744.32 656,000.00 582,400.00 738,944.00
Despesas Gerais da Planta 1,934,219.38 1,238,791.81 1,151,185.43 1,364,536.75
Despesas Operacionais Gerais (GMC)
Custos de Administracao 64,938.93 33,210.00 29,484.00 37,409.04
Custo de Distribuicdo e Venda 4,409,433.60 2,255,000.00 2,002,000.00 2,540,120.00
Pesquisa e Desenvolvimento 2,004,288.00 1,025,000.00 910,000.00 1,154,600.00

Custo Operacional (OPEX)

17,729,323.76

16,378,386.19

15,888,722.71

22,290,128.38
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Comparando-se o valor de OPEX dos quatro casos@prais vemos que 0s casos 2 e 3

possuem valor proximos, com ligeira vantagem paraso 3. No entanto chama atencdo que

0S casos 4 possuem um custo de OPEX superior amssdeasos. Atribuimos esta situacao

ao maior valor do CAPEX deste processo, bem comarsgor consumo de utilidades e suas

maiores complexidades, visto que é o processo gegupmais compressores, equipamento

com maior valor de CAPEX / OPEX dentre os utilizados quatro casos.

6.2.3 Fluxo de Caixa

Dados os valores para CAPEX, OPEX e receitas asfagia cada processo, calculam-se os

respectivos fluxos de caixa, detalhados na Tabala 8m 4.1. Adicionalmente, algumas

premissas sao adotadas:

()
(ii)

(iii)

(iv)

(v)
(vi)

O periodo de operacéo da planta € de 20 anos;

O desembolso do investimento (CAPEX) ocorre com #@%° ano e 60%
no 2° ano;

A depreciacdo é calculada pelo método MACR@odified Accelerated
Cost Recovery System”niciando-se apés o término do investimento (3°
ano);

O total de taxas e impostos € de 45%;

A taxa de risco é de 10%;

A receita gerada pela injecdo de gas é de 1 lwmrdleo por tonelada de
COinjetado (Machadet al, 2012) e o crédito de 15 US$ por tonelada de
CO, capturado (Smiderle, 2013).

6.2.3.1 Célculo de Receitas

O célculo de receitas geradas nos trés casos ai@di€ funcdo das receitas unitarias

de cada uma das correntes de LGN produzidas. Asitascunitarias de cada

hidrocarboneto disponivel nas correntes produfigiasn obtidas na literatura (BULLIN,

2001) e sdo mostrados na Tabela 46.
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Tabela 46 - Receitas Unitarios: Produtos

ltem Base Valor

Metano (C1) US$/MMBTU 5,00
Etano (C2) US$/Sm3 27,738
Propano (C3) US$/Sm3 41,92
Butano (C4) US$/Sm3 52,83
Pentano (C5+) US$/Sm3 58,12
Barril de Petréleo US$/barril 100,00

(FONTE: BULLIN, 2001)

As composicdes das correntes de LGN produzidasn &ssno a corrente de injecao,

obtidas via simulacdo dos quatro casos, sao apaelssmna Tabela 47.

Tabela 47 — Composic¢des das correntes Finais

CASO 1 CASO 2 CASO 3 CASO 4
Parametros Injecao| C1-C4 | C5+ |Injecao| C2-C4 | C5+ |Injegdo| C2+ |Injecao| C1-C4 | C5+
Temperatura (°C) 236 177.4 | 41.37 | 103.2 | 46.73 | 41.37 | 103.2 | 44.73 206 176.2 | 41.37
Pressdo (bar) 560 170 200 280 200 200 280 200 280 170 200
Vazdo Massica (kg/h) 6689 | 14080 | 3664 | 16600 | 4166 3664 | 16600 | 7830 5338 154 3664
Vazdo (Sm3/d) 263.76 | 956.16 | 142.34| 1012.8 | 207.1 | 142.34| 1012.8| 349.44]| 171.41 | 1048.3 | 142.34
Composicdo (% molar)
Nitrogen 0.00% | 0.33% | 0.00% | 0.29% | 0.00% | 0.00% | 0.29% | 0.00% | 0.00% | 0.30% [ 0.00%
CO2 58.94%| 3.03% | 1.58% | 17.63%| 3.23% | 1.58% | 17.63%| 2.65% | 85.27%| 3.63% | 1.58%
H2S 0.00% | 0.00% | 0.00% | 0.00% | 0.00% | 0.00% | 0.00% | 0.00% | 0.00% | 0.00% [ 0.00%
Metano 40.42% | 81.67%| 2.97% | 80.79%| 1.83% | 2.97% | 80.79%| 2.24% | 14.66% | 82.37%| 2.97%
Etano 0.41% | 6.55% | 1.31% | 1.24% |36.44%| 1.31% | 1.24% | 23.98%| 0.07% | 6.03% [ 1.31%
Propano 0.10% | 4.40% | 4.46% | 0.03% | 30.53%| 4.46% | 0.03% |21.28%| 0.00% | 4.01% [ 4.46%
i-Butano 0.06% | 1.28% | 5.63% | 0.02% | 8.92% | 5.63% | 0.02% | 7.76% | 0.00% | 1.18% | 5.63%
n-Butano 0.03% | 2.24% | 18.50%] 0.01% | 15.59% | 18.50%| 0.01% | 16.62%| 0.00% | 2.04% | 18.50%
n-Pentano 0.01% | 0.24% | 25.11%] 0.00% | 1.65% |25.11%| 0.00% | 9.97% | 0.00% | 0.22% [25.11%
Agua 0.00% | 0.00% | 0.00% | 0.00% | 0.00% | 0.00% | 0.00% | 0.00% | 0.00% | 0.00% [ 0.00%
n-Hexano 0.01% | 0.01% | 26.97%] 0.00% | 0.09% | 26.97%| 0.00% | 9.62% | 0.00% | 0.01% [ 26.97%
i-Pentano 0.01% | 0.25% | 13.46%] 0.00% | 1.72% | 13.46%| 0.00% | 5.89% | 0.00% | 0.23% | 13.46%

Para o calculo de receitas, foram consideradasaséibs custos unitarios de cada

hidrocarboneto presente na respectiva correntee€ddtados, em base anual, sdo mostrados

na Tabela 48.
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Tabela 48 - Receitas Anuais

Processo 1 Injegdo (USS/dia)| C1-C4 (USS/dia)| C5+ (USS/dia) | TOTAL (USS/ano)
18.461,64 123.437,98 8.272,75 52.072.268,14
Processo 2 Injegdo (USS/dia) | C2-C4 (USS/dia)| C5+ (USS/dia) | TOTAL (USS/ano)
45.816,00 8.456,15 8.272,75 21.687.441,46
Injecdo (USS/dia) C2+ (USS/dia) TOTAL (USS/ano)
Processo 3
45.816,00 15.778,44 21.357.871,74
Processo 4 Injecdo (USS/dia)| C1-C4 (USS/dia)| C5+ (USS/dia) | TOTAL (USS/ano)
14.732,88 136.760,26 8.077,47 55.331.108,37

A tabela 48 mostra a maior receita gerada peloasepsws 1 e 4. Em outras palavras, é um
primeiro indicio da vantagem que existe em sep@aexportar 0 metano ao inves de injeta-lo
no poco junto ao CLO Entretanto, este dado ainda é preliminar e umamefento maior sera

apresentado a seguir para que possamos conclaipgmeElesso mais vantajoso.

Com os dados econémicos calculados para os quasas,cforam tracados os graficos
comparativos que representam a evolucdo do fluxcailea anual de cada um dos casos
simulados, considerando os 20 anos de operacatamia.pEstes graficos sdo mostrados nas
Figuras 37, 38 e 39.
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Figura 37 - Comparacéo de Fluxo de Caixa - Casos4,3 e 4
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Figura 38 - Comparacéo de Fluxo de Caixa descontaddCasos 1,2,3 e 4
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Figura 39 - Comparacédo de Fluxo de Caixa acumulativdescontado - Casos 1, 2,3 e 4

Observando-se os gréficos apresentados nas Fignrad8 e 39, conclui-se que os quatro
casos sao economicamente viaveis por apresentaneonde caixa acumulado positivo apos
0s 20 anos de operacao considerados. Como fidererado na figura 39, o caso 1 tem

rendimento econémico superior aos demais, ao diosi20 anos de operagao.

6.3 Analise EcondmicaOffshore

Conforme descrito por Smiderkt al, 2013, o procedimento de Turt@t al. (2009),
desenvolvido para estimativas de custos de plaptiasicasonshore subestima o CAPEX de
plantas de petroleoffshoreem aguas profundas (caso da exploracdo do PréEgaijaca-se,
contudo, que para fins de comparagdo entre alteasatle processo, € uma metodologia

aplicavel.

Reach (2012) concluiu com base em banco de dadé&nhelgy Funds Advisorque o
custo médio de projetosffshore €, em geral, 2,2 vezes maior que 0 custo de pmojet
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totalmenteonshore Portanto, 0 CAPEX dos trés casos de operacadadwal € corrigido
considerando-se o fator multiplicativo 2,2 de ReaCbmo as correlacbes utilizadas no
calculo do OPEX séo funcéo do valor do CAPEX omeyor corrigir os valores de OPEX

dos processos. Os valores corrigidos sao apressmadlabela 49.

Tabela 49 — CAPEX / OPEX CorrigidoOffshore

Caso CAPEX Corrigido (USS$) OPEX Corrigido (USS$)
1 40.085.760 21,217,513.09
2 38.815.480 20,121,236.06
3 34.736.680 19,299,233.11
4 50,802,400.00 27,278,000.38

Outra consideracdo cabivel é de que a premisdadadde 20 anos de operacao do
processmffshorendo considera o valor residual do investimentdgqgee, apds os 20 anos
de depreciacdo, este ainda se encontra operachu@ibu-se este cenério de operacao poés-
depreciacdo introduzindo-se na Uultima parcela dwxoflde caixa (20 anos) um fator
multiplicador 10. Os graficos com a avaliacdo doxdl de caixa anual para 0os 4 processos

considerando o ambientéfshoreencontram-se rdsgura 40, 41 e 42.
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Figura 40 — Comparacéo de Fluxo de Caix®ffshore- Casos 1,2,3 e 4
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Figura 41 - Comparacéo de Fluxo de Caixa descontadaffshore- Casos 1, 2,3 e 4
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Figura 42 - Comparacao de Fluxo de Caixa acumulativdescontaddOffshore- Casos 1, 2, 3 e 4
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A partir da figura 42 podemos afirmar que o Casé \lantajoso sobre os demais
processos, pois este possui maior valor presequedi ao final dos 20 anos de operacao
(cerca de 43 milhdes de doélares). Em termos dedeatapretorno do investimento o Caso 1
também apresenta vantagem frente aos demais, igdmat recuperacdo do investimento no

sexto ano apods o inicio do projeto.

6.4— Discussao dos Resultados

6.4.1 Analise de Viabilidade Técnica

Os quatro casos operacionais descritos no Ca@t@aalculados no Capitulo 6 foram
comparados e avaliados quanto a viabilidade téengm mostraram viaveis. Como o sistema
de compresséo e separacdo de C5+ (descrito noditerd) € o mesmo nos quatro casos
apenas o sistema de separacao e injecao (lteris 4.1.2, 4.1.3 e 4.1.4) de cada um dos

processos serao comparados tecnicamente.

- Caso 1 (Item 4.1.1):

Neste processo a corrente permeado (17 PERMEAD@nBEm comprimida em 4
estagios, alcancando a pressao de 280 bar neeepaéai injecdo no poco. Entretanto esta
corrente ndo é misturada a corrente de metano @BERTADO), e portanto a vazao

injetada é consideravelmente inferior, diminuindmpacidade do compressor de inje¢ao.

A corrente retentado (16 RETENTADO), oriunda da foema, é a propria corrente
final de LGN. Entretanto, diferentemente do cassta corrente € gasosa, sendo comprimida
até a pressdo necessaria para envio para terreetdfnd, neste caso nao foi prevista a
compressado até 200 bar, visto que nesta condicaocamente bifasica € gerada. A corrente
C5+ é bombeada até uma pressédo de 200 bar, seiddoeeniadas para a terra via dutos.
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O escoamento dos produtos foi avaliado do pontasia do tipo de escoamento que
teremos no fundo do mar. Considerando uma condigalh na chegada a terra, de 70 bar e

10°C as correntes possuem respectivamente pontoditee orvalho conforme a seguir:

33GNLC1C2C3: 173 bar @ 10 °C
C5+: 8 bar @ 10 °C

Portanto o escoamento de LGN nos dutos seria tifasaso utilizassemos a mesma
presséo do caso 2 (200 bar), trazendo complicadeimensionamento e operacdo. Neste
processo 0 equipamento critico a ser comprado @rpressor de LGN, que trabalha com
uma grande vazdo de gas (conforme Tabela 27) cordorade compressdo de

aproximadamente 4 podendo ser considerado o eqeigararitico do processo.

- Caso 2 (Item 4.1.1):

As correntes de produtos (GNL C2, C3 e C5+) saobeatas até uma presséo de 200
bar, sendo entdo enviadas para a terra via dusts.dscoamento foi avaliado do ponto de
vista do tipo de escoamento que teremos no fundoato Considerando uma condicao final,
na chegada a terra, de 70 bar e 10°C as correfiveaisda liquidas, possuindo ponto de

orvalho conforme a seguir:

C2C3: 18 bar @ 10 °C
C5+: 8 bar @ 10 °C

Portanto o0 escoamento nos dutos serd monofasicantéurtodo o percurso,

escoamento mais simples de ser dimensionado edapera

Como o objetivo do processo é maximizar o gas @ngsrado, incluindo o metano na
corrente de injecdo, o compressor de injecdo trababm uma grande vazdo de gas
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(conforme Tabela 25) com razdo de compressédo dexig@mdamente 7 podendo ser

considerado o equipamento critico do processo.

- Caso 3 (Item 4.1.3):

O processo 3 é bastante similar ao 2 e portangserigdo € semelhante. A diferenca
esta apos o bombeamento dos produtos liquidos @GHN+), pois estes sdo misturados para

serem enviados para terra.

Este escoamento foi também avaliado do ponto de dis tipo de escoamento que
teremos no fundo do mar. Considerando uma condigalh na chegada a terra, de 70 bar e

10°C a corrente resultante € ainda liquida, podsyionto de orvalho conforme a seguir:

LGN TOTAL: 13 bar @ 10 °C

Portanto, também neste caso, 0 escoamento nossirtosonofasico durante todo o
percurso. Portanto do ponto de vista técnico esteepso é semelhante ao processo 1, sendo
0 equipamento critico a ser comprado o compressamjeicdo que trabalha com uma grande

vazao de gas (conforme Tabela 24) com razéo deress§p de aproximadamente 7.

- Caso 4 (Iltem 4.1.4):

Semelhante ao caso 1, a vazéo injetada nestespooéeconsideravelmente inferior
aos casos 2 e 3, diminuindo a capacidade do cosmree injecdo. No caso 4 a vazéo
injetada é ainda menor que no caso 1, uma vezrqneg parte do metano que era injetado, é
agora recuperado huma membrana e enviado parseateode LGN.

A corrente retentado (16 RETENTADO), oriunda da reana, € misturada a
corrente de saida da segunda membrana, gerandoeatedinal de LGN. Assim como no
caso 1 esta corrente € gasosa, sendo comprimida ptéssdo necessaria para envio para

terra. A corrente C5+ é bombeada até uma press20@ar, sendo entdo enviada para a
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terra via dutos. Com relacdo ao escoamento de L&N\dntos, assim como no caso 1, este
seria bifasico, caso a presséo necessaria sej@0dba2 . Considerando uma condicao final,
na chegada a terra, de 70 bar e 10°C as correogesgm respectivamente pontos de bolha e

orvalho conforme a seguir:

33GNLC1C2C3: 173 bar @ 10 °C
C5+: 8 bar @ 10 °C

Do ponto de vista técnico os quatro processos Ea®ig de serem executados. Os
processos 1 e 4 deve ser avaliado quanto a press&ssaria para a transferéncia do gas
exportado de forma a avaliar o escoamento nos dpts caso a pressao necessaria seja
muito elevada (superior a 173 bar a) surgiria a&ssidade de um escoamento bifasico nos

dutos, dificultando os processos.

6.4.2 Analise de Viabilidade Econbmica

6.4.2.1 CAPEX

Os custos de CAPEX dos quatro processos em amimfst®reforam apresentados
na Tabela 49. O processo 1 ndo apresenta a tarmespparacdo do metano, entretanto a
capacidade do compressor para envio do LGN obtda ferra eleva o CAPEX do processo.
O processo 4 apresenta uma quantidade superiasrdpressores, devido a recuperacéo de
metano da corrente que é injetada no caso 1, onseu CAPEX o0 mais alto dentre os
quatro processo. Entre os processos 2 e 3 a dieiehasicamente nas capacidades de alguns

equipamentos, levando a um menor custo para o§80&

Com diferenca de 30% entre os valores de CAPEXpdmsessos podemos afirmar que 0s

guatro processos sao viaveis economicamente.
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N&o foi considerado nos calculos CAPEX o custondtalacdo de gasodutos / oleodutos
para escoamento da producdo. No contexto do pré&sdé os pocos de producédo distam
cerca de 300 km da costa, estes custos sdo bastdenados. @usto atual de instalacéo de
um duto esta por volta de US$1.000.000,00 por metéo

(http://www.ie.ufr].br/hpp/intranet/pdfs/econ_transppdf. Baseado nesta informag¢do podemos

afirmar que a viabilidade econémica dos 4 casosacpais desenvolvidos neste trabalho

dependem da existéncia de dutos proximo a plataform

6.4.2.2 OPEX

Os custos de OPEX dos quatro processos em ambigstereforam apresentados na
Tabela 49. O resultado mostra uma diferenca de 8 os dados extremos, novamente
com vantagem do processo 3, indicando que estegso@ vantajoso do ponto de vista do
investimento a ser feito. Entretanto ainda ndor&losiva, necessitando de mais dados para

uma definicao.

Os processos 1 e 2 possuem custos de operacaatbgstaximos e consequentemente
nenhuma diferenca marcante pode ser observadasmestilitados. O custo do processo 4 é o
mais elevado dentre os quatro avaliados, o quandotao maior CAPEX do mesmo, torna o
processo 4 o de maior investimento a ser feitop@uo de vista dos custos de operacéo das

plantas, podemos novamente afirmar que 0s quaiteesos Sao viaveis.

6.4.2.3 Receitas

Conforme apresentado no item 6.2.3 (Tabela 47)atmes encontrados para as receitas

dos processos sao resumidos a seguir:

- Processo 1: US$ 52.072.268,14
- Processo 2: US$ 21.687.441,46
- Processo 3: US$ 21.357.871,71
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- Processo 4: US$ 55.331.108,37

Diante destes resultados vemos uma predomindngapdacessos que priorizam a
producdo de LGN, ao invés da injecdo no poc¢o, oindiea uma maior lucratividade na

comercializacao do Metano ao invés da sua injagdto o CQ.
6.4.2.4  Fluxo de Caixa
Com o grafico apresentado na figura 38 podemos lg@ionpela predominancia do

processo 1 (recuperacdo e comercializacdo do megtario a corrente de LGN), com
vantagem tanto em VPL quanto em tempo de retorno idoestimento.
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Inseridas no contexto do Pré-Sal, as tecnologiamjdedo de C®sdo uma tendéncia
importante nos empreendimenimféshore Desconsiderando o ganho ambiental, importante,
porém dificil de ser mensurado financeiramentejabivdade econémica do processo de
injecdo de C@pode ser obtida com o processo de recuperacapoet@gao de gases leves,
de interesse da industria petroquimica, contidetergas.

Visando ao desenvolvimento de tecnologias que venhaagregar valor e garantir a
viabilidade econOGmica do processo de inje¢do de @S pocos, avaliou-se neste trabalho a
recuperacdo de LGN de corrente de gas natural.

Para isso, o trabalho foi dividido em trés partaacpais, onde na primeira dados da
literatura foram utilizados para validagdo da metogia de avaliacédo técnica e econémica a
ser empregada. Na segunda parte, utilizando a woletpd validada, quatro casos
operacionais foram avaliados e na terceira papec#tcidades do ambient#fshoreforam

consideradas de forma a concluir pela viabilidaokegtocessos em situacéo real.

Tecnicamente os processo 1 e 4 apresentaram dageanfrente aos demais, devido a
possibilidade de ocorréncia de escoamento bifasicduto de transferéncia da corrente de

LGN para a terra.

A seguir os principais equipamentos foram dimersdos e a metodologia de andlise
econdmica foi aplicada aos quatro casos operasiamcluindo-se pela predominancia do
processo 1 (Caso base - recuperacdo do metano rrenteode LGN). Este processo
apresentou um melhor fluxo de caixa descontado,womrecuperacdo do investimento apés
0 4° ano de operagdo e um Valor Presente liquidiinabde 20 anos de operagédo de 55
milhdes. Os outros trés processos apresentaram Bin tdmbém positivos, entretanto

inferiores ao processo 1.
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Por fim, os célculos econémicos desenvolvidos mpursda parte foram corrigidos para
levar em consideracdo as dificuldades do ambieffighore Ao final concluiu-se que
novamente o sistema atualmente utilizado no préeatesso 1, foi superior aos demais com
um VPL de 99 milhdes apds os 20 anos de operagémeaecuperacdo do investimento apos

0 4° ano de operagao, ambos superiores aos 0viLBrdcessos.

Por fim, conclui-se pela viabilidade econémica goscessos de recuperacdo de LGN e
injecdo de CQ com clara predominancia do processo de recupedgdnetano na corrente
de LGN, frente a injecdo do mesmo. Portanto, selguantendéncia das plantas de producgéo
com alta flexibilidade, a proposta técnica conelasieste trabalho recomendaria a instalacao
de uma processo combinado entre os processosNest2 caso teriamos a torre de separacao
de metano, que seria desviada quando o interesse &oproducdo maxima de LGN e esta

seria utilizada caso o objetivo fosse a injecaoimax

Um caso alternativo aos quatro processos avalindste trabalho seria a re-injecdo de
todo o gés obtido, aumentando assim a recuperagfetbleo e simplificando o processo de
separacao e transferéncia do mesmo para terree bigsd ndo haveria também necessidade
de qualquer tipo de gasoduto préximo a platafofamaretanto, uma avaliacdo global precisa
ser feita devido a necessidade de alimentacdoakmigtos / mercados consumidores com o
gas natural extraido dos pocos do pré-sal. Portam@ sugestdo de trabalho futuro é o
estudo global de um cenério onde todo o gas fogetmado. Uma analise do impacto desta
alternativa deve ser feita, e assim este procesderia ser comparado aos quatro casos

desenvolvidos no presente trabalho.

O ambiente offshore reconhecidamente um ambiente complexo para [moseg
estimativas econdmicas, ndo pode ser ignorado. Gamas nos célculos efetuados no item
6.3 deste trabalho, o impacto do ambieasitshorenos custos do processo sdo muito grandes.
Conforme exposto no Capitulo 4, as metodologiagdienativas de custos neste caso séo
ainda intensivas em dados reais. As grandes enspaesasetor, de posse destes dados,
conseguem organizar poderosos bancos de dadosfparar analises econdmiaaféshore
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Um grande trabalho de compilacdo de dados e deseaneoto de equacdes da mesma
forma que foi feita para a industria petroquimicané ponto que deve ser explorado em
trabalhos futuros. Inspirado no proprio modelo @erfon et al (2009), um modelo préprio
para 0 ambient®ffshore seria de grande relevancia dentro da industrigxqdoracdo e
producao.

Outra sugestéo de trabalho futuro seria um estapecéico sobre os custos envolvidos
na etapa de injecdo de gas no po¢o, com uma medelegmpleta dos dutos de injecdo e um
levantamento dos custos atrelados a esta etapa,ngupresente trabalho foi tratado
simplificadamente. Neste estudo poderia ser vadfica influéncia da mistura de metano na

corrente de C@a ser injetada, comparando com a mistura de LGébrrante de C®

Como ultima sugestao de trabalho futuro uma sindinlainamica do reservatorio de Tupi
deve ser realizada de forma a poder representarmea mais préxima a realidade e concluir
pela viabilidade dos processos desenvolvidos. Hg@enente sobre os pocos produtores do
pré-sal, a injecdo de agua e £&esperada desde o comeco de sua operacdo etpartan
composicao do gas natural, que neste trabalhoofsiderada como constante, deve variar
bastante com o passar dos anos, aumentando a ttagéende C@ Esta variavel deve ser

considerada e investigada em trabalhos futuros.
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APENDICE A — Dimensionamento de Equipamentos

Neste Apéndice serdo apresentadas as metodolagiadlculo e dimensionamento dos
equipamentos, dispostas por tipo de equipamento.

Al - Vasos

Para o célculo das dimens6es dos vasos foi utilipaalgoritmo mostrado a sequir:

 VELOCIDADE DO VAPOR :

) rhol — rhog
Vmax = Cte de velocidade * 0,3048 ¥ |——
rhog

Sendo:
- Constante de Velocidade (ft/s) - 0,35 ft/s (Gd@sndo internd*Wire-
mesh”)

- rhol — Massa especifica do liquido (kg/m3)
- rho — Massa especifica do gas (kg/m3)

- Vmax — Velocidade méaxima do gas (m/s)

« DIAMETRO DO VASO

. 4 x vazao
di= |[——
T * Vmax

Sendo:  -vazao — Vazéo de gas nas condi¢bes dacdpalo vaso (m3/s)
- di — Diametro interno do vaso (m)




« ALTURA DO VASO

Com o didmetro calculado, foi utilizada urrazdo Altura / diametro de 3,0,
assim definida a altura do va

A2 - Compressores

A prépria simulacdo no ambiente ASPEN HYSYS formecs dados de poténcia pare
compressores. Apenas o tipo do compressor podieBeido utilizando o grafico sequir:
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Figura 43 — Grafico para determinacao do tipo de compresst
(FONTE: Branan, 2005)

A3 - Bombas

A propria simulagdo no ambiente ASPEN HYSYS forneas dados de poténcia pare
bombas.




A4 - Trocadores de Calor

A partir da simulacdo no ambiente ASPEN HYSYS, adpto U*A foi obtido para cada

trocador de calor, sendo:

U = Coeficiente Global de Transferéncia de Calomf\iK)

A = area do trocador de calorjm

A partir de valores da literatura para U, € podstadcular a area. Na Tabela 50, os

valores tipicos para U utilizados nesse traballbboséstrados:

Tabela 50 — Valores Tipicos para o Coeficiente Glabde Transferéncia de Calor
(Fonte: Queiroz, 1995 — Adaptada pelo autor)

Fluido Quente | Fluido Frio | U (W/m?K)
TROCADORES
Agua Agua 800 - 1500
Solv. Organico | Solv. Organico| 100 - 300
Oleos Leves Oleos Leves 100 - 400
Oleos Pesados | Oleos Pesados| 50 - 300
Gases Gases 10- 50
RESFRIADORES
Solv. Organico Agua 250 - 750
Oleos Leves Agua 350 - 900
Oleos Pesados Agua 60 - 300
Gases Agua 20 - 300
Solv. Organico Salmoura 150 - 500
Agua Ar 300 - 450
Org. Leves Ar 300 - 700
Org. Pesados Ar 50- 150
Gases (até 10 bar) Ar 50 - 100
Gases (até 30 bar) Ar 100 - 300
AQUECEDORES
Vapor Agua 1500 - 4000
Vapor Solv. Organico| 500 - 1000
Vapor Oleos Leves | 300-900
Vapor Oleos Pesados| 60 - 450
Vapor Gases 30 - 300
CONDENSADORES
Vapores AQuosos Agua 1000 - 1500
Vapores Org. Agua 700 - 1000
Vapores Org. Ar 300 - 600
VAPORIZADORES
Vapor Sol. Aquosas | 1000 - 1500
Vapor Org. Leves 900 - 1200
Vapor Org. Pesados 600 - 900




A5 - Torres de Destilagao

Apenas torres de pratos foram utilizadas nestalttabO dimensionamento das mesmas
foi feita dentro do préprio software ASPEN HYSY®, modulo Tray Sizing, e portanto a

metodologia empregada esté disponivel no manupiapyrama.




Tabela 51 — Especificacao do Gas Natural

CARACTERISTICA  |UNIDADE LIMITE (2} (3) METODO
Norte | Mordeste “jéi’lE ¢l wpr |asTvp| mo
Poder calorifico superior (4) | ki/mt | RO | 35,0002 43.000 is23 | asss | sum
Q47 a
= JLT L} TF [}
EWh'm \0.67 G72a 1194
Fndice de Wobbe (5) kel T;g?ﬂ“ 46 500 2 53,500 g1 | - 6976
Mimers de metana, mim. (&) [E]] ikl - - 15403
i etano, mim. % maol. L8 =250 14003 1045 Ho74
E tano, mdx. % mol. [2.0 12.0 14903 1945 6074
Propano, max. % mol. 30 6.0 14903 1945 6074
Butanos ¢ mais pesados, max.] % mol. 1,5 3.0 14503 1945 6074
Dixigénio, max. (1) % mol. 0.8 05 14903 1945 5073
Inertes (M HC Oy ), max. W mol. 180 80 6.0 14903 1945 74
C02, mix. % mol. 3.0 14903 19453 H074
Enxofre Total, max. {8} mg/m’® 70 - 5504 6326-3
BI26-5
19730
Gias Sullidrico (H25), max. | mgime o K] 10 = 3504 E3Z26-3
228
Pt dcmmmnreneme | W -39 -39 45 - s4s4 | e3z7
fatm, max. {9)
101012
11541
Ponto de orvalho de
hidrocarbonetos a 4.5 MPa, U 15 15 0 ” " G0
max. { 1)

(Fonte: RESOLUCAD ANP 16, DE 17.6.2008 - DOU 18.6.2008)

(1) O gas natural ndo deve conter tracos visiveisaiticulas sélidas ou liquidas.

(2) Os limites especificados séo valores referal@93,15K (20°C) e 101,325kPa (1atm) em base seca,
exceto os pontos de orvalho de hidrocarbonetosagda.

(3) A aplicacéo veicular do gas natural de Urucdesgtina exclusivamente a veiculos dotados de e®tor
ou sistemas de conversao de gas natural veicutaatundam a legislagdo ambiental especifica. Ondedor
devera afixar em local visivel de seu estabeledmesomercial o seguinte aviso: "GAS NATURAL
VEICULAR DE URUCU - EXCLUSIVO PARA VEICULOS ADAPTAIS AO SEU USO

(4) O poder calorifico de referéncia de substapaia empregado neste Regulamento Técnico encontra-
se sob condic8es de temperatura e presséo equeseA93,15K, 101,325 kPa, respectivamente emdsease

(5) O indice de Wobbe é calculado empregando o rpcalerifico superior em base seca. Quando o
método ASTM D 3588 for aplicado para a obtencapatier calorifico superior, o indice de Wobbe dewera
determinado de acordo com a seguinte férmula:




IW = Pcs d

onde: IW — indice de Wobbe
PCS — poder calorifico superior
d - densidade relativa

(6) O nimero de metano devera ser calculado delacmm a Ultima versdo da norma ISSO 15403-1. Na
versdo ISO 15403-1:2006(E), considera-se o0 métddbdd Anexo D. Calcula-se inicialmente o NUmero de
Octano Motor — MON a partir da equacdo linear eitgirfuncdo da composicdo dos componentes
discriminados. Em seguida com o valor determinaata p MON calcula-se o numero de metano ou NM #rpar
da correlacdo linear entre NM e MON. Tais equag@es descritas abaixo:

MON = (137,78 x )+ (29,948x )+ (~18,193x

propano

)+ (F167,062xp,, 14 o) + (181,233x ) + (26,994x,)

me tan o e tan o

onde x é a fragcdo molar dos componentes metanmm,gieopano, butano, CO2 e N2.
NM = 1,445 x (MON) — 103,42

(7) Caso seja usado o método da norma ISO 697 Hao resultado da caracteristica teor de oxigéni
devera ser preenchido com um trago (-).

(8) E 0 somatorio dos compostos de enxofre presemtgyas natural. Admite-se o limite maximo de 150
mg/m? para o gas a ser introduzido no inicio daai@® de redes novas ou entdo a trechos que emdaza
manutengdo venham a apresentar rapido decaimemémnde odorante no inicio da retomada da operagéo

(9) Caso a determinacdo seja em teor de agua, mandsve ser convertida para (°C) conforme
correlacdo da ISO 18453. Quando os pontos de récaepde entrega estiverem em regides distintasy\wdrso
valor mais critico dessa caracteristica na espac#io.

(10) Pode-se dispensar a determinagéo do pontovd#ho de hidrocarbonetos — POH quando os teores
de propano e de butanos e mais pesados forem anfagres a 3 e 1,5 por cento molares respectivdenge
acordo com o método NBR 14903 ou equivalente. Anoésse caso 'passa’ no referido campo. Se um dos
limites for superado, analisar o gas natural pometografia estendida para calcular o ponto de ¢emhjra
cricondentherm — PTC (definida como a maxima teatpen do envelope de fases) por meio de equacdes de
estado conforme o método ISO 23874. Caso o PTUrdejéor ao POH especificado em mais que 5°C, ntapo
0 POH como sendo esse valor. Quando o PTC ndoeaitareksse requisito, determinar o POH pelo méts@p |
6570. O POH corresponde a acumulacéo de condedsatld miligramas por metro cubico de gas admitmo a
ensaio. Quando os pontos de recepcdo e entregarestiem regifes distintas, observar o valor mdikE@
dessa caracteristica na especificacao.




