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RESUMO 

AVALIAÇÃO DE CENÁRIOS DE RECUPERAÇÃO DE 

LÍQUIDOS DE GÁS NATURAL E INJEÇÃO DE CO2 NO 

CONTEXTO DO PRÉ-SAL 

 
Neste trabalho, avaliam-se a viabilidade técnica e econômica de cenários de recuperação 

de líquidos de gás natural (LGN) e injeção de CO2, no contexto do pré-sal. A reconhecida 

presença deste gás de efeito estufa em elevadas concentrações no gás natural associado dos 

campos do Pré-Sal aliada ao impedimento de liberação deste gás na atmosfera justifica o seu 

uso em EOR. Para aumento do desempenho econômico de EOR neste contexto, avalia-se a 

recuperação de frações de propano (C3), butano (C4) e gasolina natural (C5
+) de corrente de 

gás natural empregando-se tecnologia “Joule Thomson”. Para tal, foram avaliadas 

economicamente 4 alternativas de processo: (1) Injeção de metano (C1) junto ao CO2, com 

recuperação de 1 corrente de C2,C3 e C4 e outra de C5; (2) Injeção de CO2 com recuperação de 

corrente de metano (C1), etano (C2), propano (C3) e butano (C4) e outra de C5+; (3) Injeção de 

metano (C1) junto ao CO2, com recuperação de uma corrente de C2+; (4) Injeção CO2 

concentrado com recuperação de 1 corrente de C1,C2,C3 e C4 e outra de C5+. As quatro 

alternativas baseiam-se em processamento de corrente de gás estimada com dados da 

literatura contemplando o campo de Tupi, pertencente à camada do Pré-sal brasileira.  O 

simulador comercial ASPEN HYSYS foi empregado nas simulações de processo. Para 

avaliação econômica das alternativas, foi utilizado o procedimento de Turton et al (2009). 

Apesar de desenvolvido para processos químicos e petroquímicos, a aplicação deste 

procedimento para o ambiente offshore é uma simplificação aceitável como base de 

comparação entre alternativas. Os resultados mostram a viabilidade técnico-econômica dos 

processos avaliados, com vantagem econômica para a recuperação e venda do metano frente à 

injeção do mesmo junto ao CO2. As especificidades do ambiente offshore foram consideradas 

para os processos apontados com viabilidade econômica pelo procedimento de Turton et al., 

verificando-se a manutenção desta viabilidade em ambiente offshore.  
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ABSTRACT  

EVALUATION OF SCENARIOS FOR RECOVERY OF NATURAL 

GAS LIQUIDS AND INJECTION OF CO2 IN THE PRE-SALT 

CONTEXT  

 
In this work, the technical and economic feasibility of recovery scenarios of natural gas 

liquids (GNLs) and CO2 injection are evaluated in the pre-salt context. The know presence of 

this greenhouse gas in high concentrations in the associated natural gas from the Pre-Salt 

fields allied to preventing release of this gas in the atmosphere justifies its use in EOR. To 

improve the economic performance of EOR, it is evaluated to recover the propane fraction 

(C3), butane (C4) and natural gasoline (C5+) of natural gas stream employing the “Joule 

Thomson” technology. In this direction, four process alternative were evaluated economically: 

(1) Injection of methane (C1) with CO2, and recovery of one stream with C2, C3  and C4 and 

another with C5+; (2) Injection of CO2 with recovery of one stream with methane (C1), ethane 

(C2), propane (C3) and butane (C4) and another with C5+;  (3) Injection of methane (C1) with 

CO2, with recovery of a C2+ stream; (4) Injection of a concentrated CO2 stream and recovery 

of one stream with C1, C2, C3  and C4 and another with C5+. The four alternatives were based 

on processing a hypothetical gas stream with composition estimated with data from the 

literature concerning Tupi field, belonging to the Brazilian Pre-Salt layer. The commercial 

simulator ASPEN HYSYS was employed in the process. For economic evaluation of the 

alternative processes, the procedure by Turton et al (2009) was employed. Although originally 

develop for the chemical and petrochemical industry, its application in offshore environment 

is an acceptable simplification for comparative studies among alternatives. The results show 

the technical and economic feasibility of the evaluated processes, with economic advantage 

for the recovery and sale of methane instead of its injection. Specificities of the offshore 

environment were taken into consideration for the processes pointed as economically feasible, 

and it was verified that feasibility of such processes was maintained in the offshore 

environment. 
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CAPÍTULO 1 – Introdução 

1.1   Introdução 

 

O CO2 é atualmente apontado como o maior contribuinte do aquecimento global devido 

ao grande volume gerado na queima de combustíveis fósseis. No contexto do Pré-Sal 

brasileiro, destaca-se entrevista de José Formigli à Folha de São Paulo, em 31 de maio de 

2009: 

 

“Segundo José Formigli, gerente da Petrobras para exploração e produção do Pré-Sal, o 

acúmulo de CO2 nas reservas da bacia de Santos é gigante e seriam liberadas "milhões e milhões 

de toneladas". (...) Formigli diz que a reinjeção é viável e seu emprego se justifica pelo grande 

passivo ambiental que seria gerado caso o CO2 fosse liberado. (...) A empresa precisa encontrar 

alternativas para o CO2, pois, caso contrário, será uma das companhias de petróleo que mais 

emitem na Terra. E levará ainda o Brasil a ser obrigado a cumprir metas de emissão como países 

de matriz energética "suja", casos de China e EUA.”  

(Folha de São Paulo – “Petrobras estuda "sumir" com CO2 da camada Pré-Sal” - 31/05/2009).  

 

Diversas são as soluções hoje colocadas para o tema CO2. No setor de petróleo e gás, uma 

das soluções adotadas pela Petrobras, principal exploradora do petróleo brasileiro, é a 

reinjeção deste CO2 nos poços de onde foram extraídos. Esta é uma tecnologia inserida nas 

técnicas conhecidas como EOR (Enhanced Oil Recovery) que aumentam a produção de óleo 

de um poço. A injeção de CO2 nos poços possui características que a tornam bastante 

atrativas: 

 

- Aplicação de CO2 em atividade com fins lucrativos; 

- Aumento da pressão do poço; 

- Redução da viscosidade do óleo, por solubilização de CO2; 

- Aumento da produção do poço; 

- Redução da densidade do óleo; 
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Além do grande interesse na injeção, o gás extraído da região do Pré-Sal possui um 

enorme potencial a ser explorado para recuperação de Líquidos de Gás Natural (LGN). Na 

corrente rica em CO2, têm-se hidrocarbonetos leves entre o C1 e o C6 que, sendo extraídos, 

possuem valor de mercado. Portanto, neste trabalho, pretende-se explorar tecnologias que 

visem à recuperação deste LGN presente nas correntes com alta concentração de CO2. 

 

1.2   Objetivo 

 

O objetivo geral do presente trabalho é estudar, do ponto de vista técnico e econômico, 

processos que, a partir de correntes de gás natural ricas em CO2, possam gerar correntes de 

gás para recuperação avançada de petróleo (EOR) e ainda extrair o LGN de forma a agregar 

valor ao processo de EOR. Para isso compara-se técnica e economicamente um processo cujo 

propósito é a injeção da maior parte do gás extraído do poço contra um processo que visa a 

recuperação e comercialização de hidrocarbonetos leves, injetando uma corrente concentrada 

em CO2. 

 

Como objetivos específicos são apresentadas análises de viabilidade técnica e econômica 

de 4 processos distintos visando a injeção de correntes ricas em CO2 e CH4, utilizando 

procedimento validado da literatura, utilizando o simulador comercial ASPEN HYSYS. Com 

os resultados obtidos, é possível identificar a alternativa mais atrativa.  Adicionalmente, o 

ambiente offshore é considerado, pois neste está o principal desafio da indústria de petróleo e 

gás. Com este objetivo específico, premissas importantes da metodologia adotada são 

analisadas visando identificar aspectos relevantes a serem incorporados na análise de 

processos offshore. 

 

1.3   Motivação 

 

A exploração da camada Pré-Sal é hoje um tema de grande relevância no cenário 

brasileiro de óleo e gás. Diante dos inúmeros desafios impostos, destaca-se o 

desenvolvimento de tecnologias limpas como de fundamental importância para viabilizar a 

camada do Pré-Sal. 
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Uma das características deste óleo é o alto teor de gás associado, e mais especificamente o 

alto teor de CO2 neste gás, entre 10 e 15% de acordo com Formigli (2007). Este assunto é 

crítico se considerado que, após processado, uma corrente de CO2 significativa é obtida e que 

esta não deve ser lançada na atmosfera.  

 

Portanto, o desenvolvimento de processos de recuperação e injeção de CO2 e estudos de 

viabilidade econômica estão inseridos atual contexto tecnológico brasileiro e ainda estão em 

consonância com a realidade mundial de desenvolvimento de tecnologias ecologicamente 

sustentáveis. 

 

1.4   Estrutura da Dissertação 

 

Neste primeiro Capítulo, contextualiza-se o estudo e apresentam-se os objetivos e 

motivações do trabalho. 

 

No Capítulo 2, a bibliografia pertinente aos objetivos é revista, englobando a produção de 

petróleo e gás no Brasil, a camada Pré-Sal brasileira, a exploração offshore, o processamento 

de gás natural, processos de captura de CO2 e as tecnologias de recuperação de petróleo. 

  

O Capítulo 3 descreve as alternativas de processos propostas na literatura para remoção de 

LGN com simulação de 3 processos para validação de dados junto a literatura, as premissas 

de projeto adotadas e os fluxogramas dos processos.  

 

No Capítulo 4, são apresentadas as simulações realizadas em ambiente ASPEN HYSYS, 

com as alternativas da literatura para extração e reuso do LGN da corrente de gás natural 

contaminada com CO2. Também nesse Capítulo, a metodologia de avaliação econômica é 

apresentada e validada com dados da literatura, bem como é aplicada como ferramenta de 

comparação entre alternativas de processo. Considerações sobre avaliação econômica em 

ambiente offshore são apresentadas e discutidas ao final do Capítulo. 
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No Capítulo 5, quatro processos propostos para a recuperação de hidrocarbonetos e 

injeção de CO2 nos poços, no contexto do Pré-Sal, são descritos a partir da utilização dos 

fluxogramas desenvolvidos em ambiente ASPEN HYSYS. 

 

O Capítulo 6 apresenta o dimensionamento dos principais equipamentos dos quatro 

processos desenvolvidos no Capítulo 5, com aplicação da metodologia de análise econômica 

desenvolvida no Capítulo 4. Os processos viáveis economicamente são avaliados incluindo-se 

os maiores custos atrelados ao ambiente offshore para se concluir pela viabilidade do processo 

também em ambiente offshore. 

 

O Capítulo 7 finaliza o trabalho comparando os quatro processos desenvolvidos do ponto 

de vista da viabilidade técnica e econômica, concluindo-se pela melhor opção entre injetar a 

maior parte do gás ou recuperar os hidrocarboneto e injetar uma corrente concentrada em 

CO2. Sugestões para trabalhos e pesquisas correlatas ao tema desta dissertação são colocados 

ao final como proposta de continuidade do trabalho.  
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CAPÍTULO 2 – Revisão Bibliográfica 

2.1   Produção de Petróleo e Gás 

 

 O Brasil ainda não se encontra entre os maiores produtores de petróleo mundial, sendo 

os países do oriente médio detentores de cerca de 60% da produção mundial. Entretanto, a 

exploração de petróleo em águas profundas mostra a participação brasileira em destaque, 

ocupando a primeira posição mundial seguido de perto dos EUA. 

 

 

 
Figura 1 - Produção mundial em águas profundas 

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

 

 A produção de petróleo brasileira vem crescendo anualmente, tendo o país alcançado a 

sua autossuficiência em abril de 2006. A produção atual é predominantemente em ambiente 

offshore onde recentemente houve o início da produção dos poços do Pré-Sal. 

 

 O Rio de Janeiro se destaca entre os estados produtores de petróleo com quase 74% da 

produção nacional (ANP, 2011) e cerca de 38% da produção nacional de gás natural (ANP, 

2011). As Figuras 2 e 3 mostram a distribuição da produção de petróleo e gás natural nos 

estados brasileiros.  
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Figura 2 - Distribuição da produção de petróleo por Estado – Brasil  

(FONTE: ANP, 2011) 

 

 
Figura 3 - Distribuição da produção de gás natural por Estado – Brasil  

(FONTE: ANP, 2011) 

 

 A Bacia de Campos é a principal responsável por tal preponderância do Rio de Janeiro 

no cenário nacional, respondendo sozinha por aproximadamente 77% da produção de petróleo 

nacional. As demais bacias produtoras dividem a parte restante. A Tabela 1 mostra as 

principais bacias produtoras nacionais.  
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Tabela 1 – Bacias produtoras de petróleo – Brasil  

Bacia Petróleo (barril/dia) Gás Natural (Mm3/d) Produção Total (Barril/dia)

Campos 1.797.729 26.725 1.965.828

Santos 97.228 5.848 134.079

Solimões 34.853 11.815 109.17

Espírito Santo 49.411 9.161 107.032

Potiguar 57.328 1.834 68.863

Sergipe 45.127 3.133 64.835

Recôncavo 43.828 2.828 61.618

Camamu 318 4.173 26.567

Alagoas 5.76 1.557 15.556

Ceará 5.336 88 5.892

Tucano Sul 37 106 703
  (FONTE: ANP, 2011 – Adaptado pelo autor) 

 

 Entre as operadoras, a Petrobras é a grande produtora nacional, sendo a responsável 

pela descoberta e início de produção dos poços do Pré-Sal. A Petrobras é líder mundial em 

tecnologias de exploração de petróleo em águas profundas, e, portanto, possui papel de 

destaque na exploração de petróleo mundial atualmente. As Figuras 4 e 5 mostram a produção 

percentual de petróleo e gás natural das principais operadoras no Brasil.  

 
Figura 4 - Distribuição da produção de petróleo por operador – Brasil  

(FONTE: ANP, 2011) 
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Figura 5 -  Distribuição da produção de gás natural por operador – Brasil  

(FONTE: ANP, 2011) 

 

 A domínio da Petrobras na exploração de petróleo e gás natural pode ser notado 

também nas Figuras 6 e 7. Na primeira, é mostrado que, dos 20 maiores campos de produção 

de petróleo brasileiros, a Petrobras opera 16. O maior campo de produção nacional é o campo 

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

mostra estes campos com seus respectivos operadores e capacidades. 

 

 
Figura 6 - 20 campos com maior produção de petróleo – Brasil  

(FONTE: ANP, 2011) 

 



 

 

Quanto ao gás natural

gás natural, sendo o maior campo o Rio Urucu. 

capacidades. 

 

Figura 7

 
 

2.2   Camada Pré-Sal Brasileira

      O termo Pré-Sal é geológico, e delimita um perfil anterior à deposição de sal 

recente no fundo do mar. Portanto, o petróleo do 

fica abaixo de uma camada de sal

do mar. (Fonte: http://www.

 

A primeira grande reserva nesta camada foi descoberta pela Petrobras no campo de 

Tupi em 2007, com um volume estimado

das reservas do Pré-Sal pode elevar o Brasil ao quinto lugar entre os maiores produtores de 

petróleo mundiais, uma vez que estimativas da ANP citam algo em torno de 70

barris de petróleo como a reserva

http://www.offshorecenter.dk/)
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o gás natural, a Petrobras opera todos os 20 maiores campos de produção de 

gás natural, sendo o maior campo o Rio Urucu. A Figura 7 mostra estes campos

7 – 20 campos com maior produção de gás natural –

(FONTE: ANP, 2011) 

Sal Brasileira 

al é geológico, e delimita um perfil anterior à deposição de sal 

recente no fundo do mar. Portanto, o petróleo do Pré-Sal está numa rocha reservatório que 

fica abaixo de uma camada de sal com extensão de aproximadamente 2000 metros,

(Fonte: http://www.offshorecenter.dk/) 

A primeira grande reserva nesta camada foi descoberta pela Petrobras no campo de 

volume estimado entre 5-8 bilhões de barris de petróleo. A descoberta 

pode elevar o Brasil ao quinto lugar entre os maiores produtores de 

óleo mundiais, uma vez que estimativas da ANP citam algo em torno de 70

barris de petróleo como a reserva total da camada 

center.dk/) 
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todos os 20 maiores campos de produção de 

mostra estes campos com suas 

 
– Brasil  

al é geológico, e delimita um perfil anterior à deposição de sal mais 

numa rocha reservatório que 

com extensão de aproximadamente 2000 metros, no fundo 

A primeira grande reserva nesta camada foi descoberta pela Petrobras no campo de 

8 bilhões de barris de petróleo. A descoberta 

pode elevar o Brasil ao quinto lugar entre os maiores produtores de 

óleo mundiais, uma vez que estimativas da ANP citam algo em torno de 70-80 bilhões de 

da camada Pré-Sal. (Fonte: 



REVISÃO BIBLIOGRÁFICA CAPITULO 2 

 

 19 

 

Os campos do Pré-Sal estão localizados na bacia de Santos e de Campos, distante 300 

km da costa do Rio de Janeiro. A Figura 8 mostra a localização dos campos do Pré-Sal na 

costa brasileira. 

 

  
Figura 8 – Localização das reservas do Pré-Sal  

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

 

Com relação à produção atual do Pré-Sal brasileiro, esta vem crescendo mês a mês, 

tendo alcançado 163,4 mil barris de óleo equivalente em maio/2012. A produção foi oriunda 

de dez poços, dentre eles se destaca o campo de Lula (5 poços). (Fonte: 

http://www.brasil.gov.br/noticias) 

 

A importância da descoberta do Pré-Sal brasileiro pode ser observado na Figura 9, 

onde, com a exploração destas reservas, a produção que a Petrobras alcançou em 54 anos de 

operação será dobrada em 16 anos. 
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Figura 9 – Crescimento da produção dos campos do Pré-Sal  

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

 

2.3   Processamento Offshore 

 

      A tecnologia de exploração no ambiente offshore não é recente na indústria de 

petróleo e gás. O primeiro poço perfurado, bem como a instalação da primeira plataforma de 

exploração offshore foi em 1947, numa profundidade de 6 metros. Atualmente, na camada 

Pré-Sal, torna-se necessário perfurar a uma profundidade de 5 a 7 mil metros. (Vaz, 2008) 

 

Diversas são as tecnologias existentes para a exploração de petróleo offshore, entretanto a 

escolha é função também da profundidade a que o poço está disponível, conforme mostrado 

na Figura 10.  
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Figura 10 – Ferramentas para extração de petróleo offshore 

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

 

Na exploração da camada do Pré-Sal brasileira, devido a sua grande profundidade, a 

opção da Petrobras é a utilização dos navios FPSOs (Floating Production Storage 

Offloading). Um FPSO é usualmente um antigo navio de carga convertido. Estes navios são 

capazes de produzir o petróleo, fazer o tratamento primário, estocar o óleo produzido e depois 

descarregar (procedimento conhecido como Offloading) para outro navio que o transporta até 

um oleoduto. Portanto, os FPSOs são navios de grandes dimensões e peso que são capazes de 

se manterem estáveis e produzirem petróleo em grandes profundidades. O custo de uma única 

unidade FPSO é de aproximadamente US$ 0,7 – 1,5 bilhões. (Fonte: 

http://www.offshorecenter.dk/) 

 

 Em termos mundiais a utilização dos FPSOs é notadamente maior que as demais 

tecnologias.  Como é possível observar na Figura 11, o crescimento do número de unidades 

offshore esta atrelado ao crescimento do número dos FPSOs. 
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Figura 11 – Crescimento mundial dos FPSOs 

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

2.4   Processamento de Gás Natural 

 

A constituição da corrente de produção originada nos poços de perfuração em 

ambiente offshore é normalmente óleo, gás e água. Esta mistura deve separada para 

aproveitamento econômico das frações de óleo e gás. A água precisa ser removida devido à 

característica de formação de emulsão com o petróleo, depósitos, para evitar o 

superdimensionamento de todo o sistema de armazenamento e transferência do óleo nas 

plataformas, bem como evitar problemas de operação nas refinarias. (Sant’Anna, 2005). 

 

O gás natural encontrado na corrente de óleo produzida pode ser associado (Figura 

12a) quando está dissolvido no óleo ou sob a forma de capa de gás, neste caso a produção de 

gás é determinada pela produção de óleo, ou não associada (Figura 12b) quando está livre ou 

associado a pequenas quantidades de óleo. Neste último, a exploração da jazida só se justifica 

se for viável economicamente a extração do gás natural. 
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Figura 12 – Formas encontradas de gás natural  

(Fonte: Sant’Anna, 2005). 

 

A H2O e o CO2 são os contaminantes mais significativos do gás natural. Atualmente 

existem diversos métodos para a retirada do CO2 do gás natural. Esta purificação busca 

atender a especificações de 3% de CO2 (RESOLUÇÃO ANP 16, DE 17.6.2008 - DOU 

18.6.2008) (Nakao, 2010). Outra especificação do gás natural é o ponto de orvalho de 

hidrocarbonetos, que conforme a mesma resolução da ANP deve ser, na região sudeste, de 

0°C a 4,5 mPa. Estas, bem como as demais especificações do gás natural, são mostradas no 

ANEXO B (Tabela 51) do presente trabalho. (Machado, 2012) 

 

O gás tratado é utilizado como gás combustível, dentro da plataforma e gas lift nos 

poços produtores, podendo também ter a exportação do excedente por meio de gasodutos até 

as UPGNs, onde este gás irá gerar o metano, etano, o GLP e a gasolina natural (Sant’Anna, 

2005). 

2.5   Processos de Captura de CO2 

  

O CO2 é um grande desafio para a exploração das reservas do Pré-Sal. Na primeira 

grande reserva encontrada nesta camada, Tupi, a proporção de CO2 é de 12%., enquanto que 

na camada Pós-Sal brasileira o teor de CO2 é por volta de 1%. (Fonte: 

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

 

O condicionamento offshore de gás natural é compreendido pelas etapas de remoção 

do CO2 e desidratação. A remoção do CO2 é necessária por este reduzir o poder de combustão 
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do gás natural e por razões econômicas / operacionais (Nakao, 2010). Já a remoção da água é 

feita devido à possibilidade de formação de hidratos com o gás natural, causando depósitos 

nas tubulações de envio de gás natural para as Unidades de processamento de gás natural 

(UPGN) (Barbosa, 2010 e Machado, 2012). 

 

A remoção de água, processo conhecido como desidratação, ocorre em unidade 

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

solventes mais comuns de serem utilizados são os glicóis - Monoetilenoglicol (MEG), 

Dietilenoglicol (DEG) e trietilenoglicol (TEG) (Sant’Anna, 2005).  

 

Para os processos de captura de CO2, cinco são as principais rotas, mostradas na figura 

13, de acordo com (Barbosa, 2010): 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 13 – Rotas de Captura de CO2 

       (Fonte: http://www.ufrgs.br/rede_carvao/ - Adaptado pelo autor) 
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Na primeira, o CO2 deve ser separado do oxigênio e do nitrogênio, enquanto na segunda 

deve ser separado apenas do hidrogênio. Conforme a figura 13, as principais tecnologias que 

podem viabilizar a captura do CO2 da corrente de processo, pós-combustão, são absorção 

química, membranas seletivas, absorção física, adsorção, e separação criogênica, sendo os 

dois primeiros os mais utilizados em ambiente offshore. Estes processos são apresentados 

resumidamente a seguir.  

 

 

- Absorção Química: Nestes processos normalmente são utilizados os processos 

convencionais de absorção (colunas de prato ou recheio). Nesta tecnologia, soluções 

aquosas de etanolaminas são normalmente utilizadas no tratamento, por absorção de 

GN, gás de síntese e correntes de refinaria (Nakao, 2010). Os principais problemas 

destes processos é a possibilidade de perda de até 5% do metano tratado e a razão de 

reciclo do solvente que cresce proporcionalmente a quantidade de massa de CO2 a ser 

removida (Nakao, 2010).  

 

- Membranas: No caso das plantas de permeação em membranas, elas tratam com maior 

eficiência gases com altas concentrações de CO2 e ocupam menos espaços. Entretanto 

por se tratar de um processo que precisa de uma diferença de pressão alta, a utilização 

de compressores é necessária, aumentando os custos do processo assim como da 

manutenção dos equipamentos. (Nakao, 2010). Uma tecnologia alternativa emprega 

módulos de permeação com membranas de fibras ocas e contactoras. Esta última 

promove o contato líquido-gás de forma não dispersiva (Nakao, 2010).   

 

- Processos Híbridos: Processo que combinam os processos de membranas e aminas. É 

utilizado em condições com altas concentrações de CO2 e altas vazões de gás. 

 

A seleção entre os dois processos anteriores ou uma combinação entre eles é feita 

conforme gráfico apresentado na figura 14. 
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Figura 14 – Diagrama de vazão de gás versus concentração de CO2, indicando a melhor 

tecnologia de remoção a ser aplicada (Nakao, 2010) 

 

- Absorção Física: Processo indicado para correntes gasosas sob alta pressão parcial de 

CO2 e sob alta pressão. É o processo que hoje é a melhor opção nos sistemas de 

cogeração. Os solventes mais utilizados são o Purisol e o Selexol. 

 

- Adsorção: O processo de adsorção é baseado na atração entre o gás e os adsorventes 

sólidos. As tecnologias mais importantes de processos de adsorção no mercado são a 

PSA (pressure swing adsorption), TSA (temperature swing adsorption) e VSA (vacuum 

swing adsorption). 

 

- Separação Criogênica: O processo de separação criogênica é baseado na liquefação do 

CO2 sob alta pressão e baixa temperatura. Esta é uma tecnologia normalmente utilizada 

para purificar correntes com alto teor de CO2 (>50%).  

A tecnologia criogênica é tipicamente utilizada para a purificação final de correntes de 

CO2.  
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2.6   Métodos de Recuperação de Petróleo 

 

São métodos que visam a maximização do aproveitamento das reservas de petróleo. 

São classificados conforme a seguir: (FONTE: http://www.tpn.usp.br/petroleo/) 

 

- Recuperação Primária: Durante o início de produção de um poço, a pressão no 

reservatório é consideravelmente maior que a pressão no interior do poço, portanto esta 

diferença de pressão impulsiona os hidrocarbonetos para a superfície. Durante a 

produção, a pressão do reservatório vai caindo e consequentemente a pressão diferencial 

também é reduzida. Neste momento é necessária a utilização de um sistema de elevação 

artificial, que é considerada uma recuperação primária de petróleo. São considerados 

processos de recuperação primária os processos de recuperação de óleo por mecanismos 

naturais, tais como capa de gás, gás em solução, influxo de água, etc. (FONTE: 

http://www.pucrs.br/cepac/) 

 

- Recuperação Secundária: Processos em que são injetados fluidos, água ou gás, cuja 

função primordial é manter a pressão do reservatório e ajudar no deslocamento do óleo 

em direção aos poços produtores. Estas injeções são feitas em um poço injetor, longe do 

poço produtor. São exemplos de processos de recuperação secundária a injeção de gás e 

a injeção de água.  

 

- Recuperação Terciária: Processos diversos onde são utilizados fluidos de injeção 

diferentes de água e gás, objetivando a recuperação de óleo adicional. Nestes processos 

se destacam os processos conhecidos como EOR, que são os métodos especiais de 

recuperação.  

 

O termo EOR (Enhanced Oil Recovery) é a nomenclatura geral utilizada 

mundialmente para as tecnologias de aumento de recuperação de óleo do poço. São processos 

de elevação artificial de petróleo cujo objetivo é maximizar o volume de petróleo a ser 

extraído. Os processos EOR mais conhecidos na indústria de petróleo são: bombeio mecânico, 

bombeio por cavidade progressiva, bombeio centrífugo submerso, bombeio hidráulico e o 

gas-lift. Quando comparados com as tecnologias de recuperação primária e recuperação 
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secundária, as tecnologias de EOR recuperam entre 10-25% adicionais do óleo originalmente 

presente no poço. (Monteiro, 2009) 

 

Três são as principais categorias de processos de recuperação terciária, expostas a 

seguir: (FONTE:  http://www.tpn.usp.br/petroleo/ e HALL, 2011) 

 

- EOR Químico: Processos cujo mecanismo envolve a diminuição da tensão interfacial 

na mistura água – óleo e consequentemente a redução das forças de retenção capilares, 

aumentando com isso a recuperação do poço. Utilizam polímeros, tensoativos ou 

cáusticos como químicos nos respectivos processos. A principal dificuldade ainda 

encontrada nestes processos é o alto custo, tornando-os não atraente economicamente 

frente aos demais. 

 

- EOR Térmico: São processos que buscam a redução da viscosidade através do 

fornecimento de calor ao reservatório, permitindo um escoamento mais fácil do óleo 

no reservatório. Os principais processos são os que envolvem a injeção de vapor 

(contínuo ou cíclico) e a combustão in situ. O processo de combustão envolve a 

injeção de oxigênio no reservatório e uma ignição, queimando os hidrocarbonetos e 

produzindo CO2, vapor d’água e calor. Já o processo de injeção de vapor envolve a 

injeção em poços dedicados que chegam nos poços de produção aquecendo-os e 

recuperando o óleo / água aquecidos. A Figura 16 ilustra o processo de injeção de 

vapor: 
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Figura 15 - EOR térmico – Injeção de Vapor  

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

 

- EOR Miscível: Processos que envolvem a injeção de fluido miscível com o óleo. 

Este fluido se solubiliza com o óleo reduzindo sua viscosidade e sua tensão superficial 

principalmente, permitindo que o óleo escoe mais facilmente e aumentando o fator de 

recuperação. Os principais processos existentes dentro desta tecnologia são a injeção 

do CO2, de nitrogênio e de líquido de gás natural (LGN). No caso da injeção de CO2, 

quando injetado acima da pressão mínima de miscibilidade este causa um inchamento 

de quase 20% no óleo e reduz sua viscosidade aumentando a recuperação do mesmo. 

Os processos de EOR miscível são indicados para reservatórios de óleo leve, e ainda 

possuem custos bastante elevados. A Figura 16 ilustra o processo de EOR Miscível: 

 

 



 

 

 

Atualmente o processo térmico é o mais utilizado mundialmente, respondendo por 

mais de 50% dos processos de EOR utilizados nos EUA, segu

miscível e pelo EOR químico

processo de EOR é hoje uma parte fundamental na vida útil de um poço. São processos que 

requerem ainda um investimento elevado. E

barril de petróleo, estes processos se tornam economicamente atrativos. 

 

2.7   Remoção de Líquidos de Gás Natural

 
Os processos existentes e usualmente utilizados mundialmente em projetos de 

aproveitamento de gás natural produzido com remoção de hidrocarbonetos líquidos são: 

“Joule Thomson”, Processo Criogênico (Refrige

Expansor e processos combinados (Vaz 

 

Nos capítulos a seguir três destes processos (

Expansor) serão avaliados. Portanto, dada a

trabalho, no capítulo 3 os processos serão descrito em detalhes.
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Figura 16 - Injeção de Água e Gás  

(Barbosa, 2010) 

Atualmente o processo térmico é o mais utilizado mundialmente, respondendo por 

mais de 50% dos processos de EOR utilizados nos EUA, seguido do processo de EOR 

EOR químico, que responde por menos de 1% dos processos nos EUA.

processo de EOR é hoje uma parte fundamental na vida útil de um poço. São processos que 

em ainda um investimento elevado. Entretanto com o crescente aumento no valor

barril de petróleo, estes processos se tornam economicamente atrativos. 

Remoção de Líquidos de Gás Natural 

Os processos existentes e usualmente utilizados mundialmente em projetos de 

aproveitamento de gás natural produzido com remoção de hidrocarbonetos líquidos são: 

, Processo Criogênico (Refrigeração Simples), Absorção Refrigerada, 

e processos combinados (Vaz et al., 2008).  

Nos capítulos a seguir três destes processos (“Joule Thomson”, Processo Criogênico e Turbo 

. Portanto, dada a relevância deste assunto no contexto do presente 

trabalho, no capítulo 3 os processos serão descrito em detalhes. 
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Atualmente o processo térmico é o mais utilizado mundialmente, respondendo por 

ido do processo de EOR 

por menos de 1% dos processos nos EUA. O 

processo de EOR é hoje uma parte fundamental na vida útil de um poço. São processos que 

ntretanto com o crescente aumento no valor do 

barril de petróleo, estes processos se tornam economicamente atrativos. (Monteiro, 2009) 

Os processos existentes e usualmente utilizados mundialmente em projetos de 

aproveitamento de gás natural produzido com remoção de hidrocarbonetos líquidos são: 

ração Simples), Absorção Refrigerada, Turbo 

, Processo Criogênico e Turbo 

relevância deste assunto no contexto do presente 
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CAPÍTULO 3 – Alternativas de Separação de Líquidos de Gás 

Natural em Correntes de EOR 

Este Capítulo trata das alternativas de separação de Líquidos de Gás Natural, a partir da 

corrente de gás atualmente injetada no pré-sal. Os fluxogramas de processos, composição da 

carga processada e premissas de projeto são apresentados. Os processos simulados neste 

capítulo visam à reprodução de dados da literatura (Barbosa, 2010), para posterior validação 

da metodologia econômica a ser utilizada. 

 

3.1  Alternativas de Processos de remoção de Líquidos de Gás 

Natural 

 

Dentre os processos existentes para remoção de LGN, foram avaliados e comparados três 

deles, a saber: Criogênico, “Joule Thomson” e Turbo Expansor. O desenvolvimento 

apresentado a seguir visa à validação da metodologia de avaliação econômica a ser aplicado 

na análise de processamento de gás natural rico em CO2, no cenário do Pré-Sal (Capítulo 5). 

 

3.1.1 Processo “Joule Thomson”  

 
Este é o processo de menor custo entre os 3 selecionados, entretanto possui uso restrito 

devido a não garantir a especificação para venda do gás natural de acordo com a portaria 104 

da ANP. De forma resumida, é um processo para ajuste do ponto de orvalho de 

hidrocarbonetos do gás natural. Quando uma etapa de compressão inicial é necessária, o 

processo é penalizado economicamente. (Barbosa, 2010) 

 

O efeito que dá nome ao processo, “Joule Thomson”, é o processo de redução da 

temperatura de um sistema a partir da expansão isoentálpica do mesmo. O efeito da expansão 

é regulado pela pressão do gás, podendo ser necessário comprimir o gás anteriormente à 



ALTERNATIVAS DE SEPARAÇÃO DE LÍQUIDO DE GÁS 

NATURAL EM CORRENTES DE EOR CAPITULO 3 

 

 32 

 

expansão. Após expansão em válvula isoentálpica, o gás processado possui pressão e 

temperatura menores e, portanto, menor concentração dos componentes mais pesados. 

Normalmente, a pressão de expansão trabalhada é função da temperatura que o gás admite 

após este processo (Barbosa, 2010). 

 

Ao final do processo o gás residual é rico em CO2, e a fração líquida rica em componentes 

pesados podendo ser enviada para uma unidade de separação. O processo “Joule Thomson” é, 

portanto, composto por quatro etapas: compressão inicial (opcional), resfriamento, expansão e 

separação, como apresentado no diagrama esquemático da Figura 17. 

 
Figura 17 - Processo “Joule Thomson” 

(FONTE: Barbosa, 2010 – Adaptado pelo Autor) 

 

3.1.2 Processo Turbo Expansor  

 Este é um processo que possui semelhança com o “Joule Thomson”, entretanto, a 

expansão não ocorre em uma válvula e sim em uma turbina. Este processo, apesar de utilizar 

o mesmo princípio termodinâmico, consegue atingir menores temperaturas devido ao trabalho 

que ocorre na turbina (expansão isentrópica), gerando assim uma maior taxa de condensação 

de componentes mais pesados. Caso exista necessidade de temperaturas bem mais baixas, 

podem-se utilizar ciclos de refrigerações a propano atingindo temperaturas da ordem de -

95°C. O custo mais elevado quando comparado com o “Joule Thomson”, com equipamentos 
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mais críticos como a turbina, pode ser superado em uma situação de elevada vazão de gás 

como carga da unidade. Apesar disso, essa conjugação de utilização de ciclo de refrigeração a 

propano e expansão do gás na turbina faz deste processo um dos mais eficientes atualmente 

em relação aos demais processos de gás natural. (Barbosa, 2010) 

 
As correntes de gás e de produto são semelhantes às do processo “Joule Thomson”, 

portanto, o produto também pode ser enviado para uma unidade de separação para 

aproveitamento. O processo de turbo expansor é dividido nas mesmas etapas que o processo 

anteriormente descrito, são elas: compressão inicial (opcional), resfriamento, expansão e 

separação, como apresentado no diagrama esquemático da Figura 18. 

 

 
Figura 18 - Processo Turbo Expansor 

(FONTE: Barbosa, 2010 – Adaptado pelo Autor) 
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3.1.3 Processo Criogênico 

 

É o mais complexo dentre os três processos apresentados pois possui obrigatoriamente um 

ciclo de refrigeração a propano. É considerado um processo de médio investimento, capaz de 

gerar um gás natural especificado conforme as exigências da ANP. O princípio 

termodinâmico deste processo difere dos anteriores, pois não envolve etapas de compressão e 

expansão do gás natural e, consequentemente, essas unidades não trabalham com altas 

pressões, o que torna seu custo competitivo. O sistema crítico dentro deste processo é o ciclo 

de propano, com seus compressores de propano. (Barbosa, 2010) 

 
Como este processo trabalha a temperaturas bem baixas, normalmente o gás é submetido 

a uma etapa inicial de desidratação para evitar a formação de hidratos. Para tal é comum usar 

o solvente monoetilenogligol (MEG) para absorver a água presente na corrente gasosa. O 

fluxograma do processo é dividido em três etapas: resfriamento (integração energética e ciclo 

de propano), absorção e recuperação de MEG e separação de condensado, como visto no 

diagrama esquemático da Figura 19. 

 

 
Figura 19 - Processo Criogênico 

(FONTE: Barbosa, 2010) 

 



ALTERNATIVAS DE SEPARAÇÃO DE LÍQUIDO DE GÁS 

NATURAL EM CORRENTES DE EOR CAPITULO 3 

 

 35 

 

3.2 Premissas de projeto 

 

Conforme as descrições e os fluxogramas apresentados, é possível agrupar os três 

processos, e dividi-los em 3 etapas para apresentação das simulações do processo (Barbosa, 

2010): 

 

- Etapa Inicial - liquefação parcial: Nesta etapa, os hidrocarbonetos de interesse migram 

da fase gasosa para a fase líquida para serem recuperados em etapa posterior. Para 

favorecer esta migração, a corrente de processo é submetida a temperaturas bem baixas, 

da ordem de -30°C. Esta etapa é a que difere entre os processos estudados. 

 

- Etapa de Fracionamento: Nesta etapa, comum a todos os processos, a fração líquida 

obtida na etapa inicial é enviada para uma bateria de colunas de destilação, onde a 

corrente de injeção é separada das correntes de venda. 

 

- Etapa de Compressão e Injeção: Etapa também comum a todos os processos, que visa 

a compressão do CO2 para posterior injeção no poço. 

 

A composição e as condições da corrente de entrada utilizada nas simulações são 

apresentadas na Tabela 2. Algumas premissas bem como valores de projeto precisam ser 

estabelecidas para que os graus de liberdade do sistema sejam zerados e a simulação seja 

levada a valores coerentes com os processos reais. Em sua maioria são valores típicos (Vaz et 

al., 2008) encontrados na literatura. Para os sistemas comuns entre os três processos, as 

premissas e valores de projeto serão apresentadas em uma mesma Tabela de forma a facilitar 

o entendimento. Portanto, a Tabela 3 apresenta os valores para a etapa de fracionamento e a 

Tabela 4 os valores da etapa de compressão e injeção. 
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Tabela 2 - Caracterização da corrente de Carga  

PARÂMETROS VALORES 

Temperatura (°C) 27 °C 

Pressão (bar a) 13,8 bar 

Vazão Molar (S m3/h) 329 

C
om

po
si

çã
o 

(f
ra

çã
o 

m
ol

ar
) 

Nitrogênio (N2) 0,00880 

Dióxido de Carbono (CO2) 0,91870 

Ácido Sulfídrico (H2S) 0,00910 

Metano (C1) 0,01510 

Etano (C2) 0,01350 

Propano (C3) 0,01600 

Iso-butano (i-C4) 0,00290 

Butano (n-C4) 0,00740 

Gasolina Natural (C5
+) 0,00850 

Água (H2O) 0,00000 

(FONTE: Barbosa, 2010) 
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Tabela 3 – Premissas e valores de projeto da Etapa de Fracionamento  

PARÂMETROS VALORES 

Fração de Vapor da Corrente antes do 
Fracionamento 

≈ 0,8 

% de CO2 no Gás de injeção > 93% 
D

E
S

E
T

A
N

IZ
A

D
O

R
A

 Razão de Refluxo 1,8 

Recuperação de CO2 no 
TOPO  

100% 

Recuperação de C3 no 
FUNDO   

70% 

Pressão (bar a) 13,3 

Temperatura de Entrada (°C) ≈ - 30 

D
E

S
P

R
O

P
A

N
IZ

A
D

O
R

A
 

% molar de C3 no TOPO 97% 

Recuperação de C3 no TOPO 99% 

Recuperação de C4+ no 
FUNDO 

100% 

Pressão (bar a) 14 

Temperatura de Entrada (°C) ≈ 90 

D
E

S
B

U
T

A
N

IZ
A

D
O

R
A

 

Recuperação de C4 no TOPO 98% 

Recuperação de C5+ no 
FUNDO 

98% 

Pressão (bar a) 5 

Temperatura de Entrada (°C) ≈ 67 

(FONTE: Barbosa, 2010) 
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Tabela 4 – Premissas e valores de Projeto da Etapa de Compressão e Injeção 

PARÂMETROS VALORES 

Razão de Compressão adotada nos compressores 2,5 

D
U

T
O

 1
 (

da
 p

la
ta

fo
rm

a 
at

é 
o 

m
an

ifo
ld

) 

Orientação Vertical 
Altura (m) 2000 
Comprimento (m) - 
Diâmetro (in) 8 
Temperatura ambiente (°C) 4 

Coeficiente de troca térmica 
(KJ/h.m2.°C) 

18000 

Variação de Pressão (bar) 47,28  

D
U

T
O

 2
 (

no
 fu

nd
o 

do
 

m
ar

) 

Orientação Horizontal 
Altura (m) - 
Comprimento (m) 5000 
Diâmetro (in) 12 
Temperatura ambiente (°C) 4 

Coeficiente de troca térmica 
(KJ/h.m2.°C) 

18000 

Variação de Pressão (bar) 2,13 

D
U

T
O

 3
 (

do
  m

an
ifo

ld
 a

té
 

o 
re

se
rv

at
ór

io
) 

Orientação Vertical 
Altura (m) 5000 

Comprimento (m) - 
Diâmetro (in) 12 

Temperatura ambiente (°C) 40 

Coeficiente de troca térmica 
(KJ/h.m2.°C) 

18000 

Variação de Pressão (bar) 239,6 
(FONTE: Barbosa, 2010) 
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3.3  Fluxogramas dos processos 

 

Nesta seção, para cada um dos 3 processos abordados neste trabalho, são apresentados 

os respectivos fluxogramas. 

 

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

 

Esse processo precisa de uma compressão inicial, pois a corrente de carga, a ser 

expandida para redução de temperatura do gás, já se encontra na pressão requerida de entrada 

na coluna Desetanizadora. 

 

Etapa Inicial - liquefação parcial: A carga do processo é a corrente de gás rica em 

CO2 (CO2 INLET), originada da planta de produção de gás natural. Esta corrente então é 

resfriada até uma temperatura de -30°C. Visando à diminuição de custos e à integração 

energética da planta, este gás é inicialmente comprimido e, antes de ser expandido na válvula, 

é resfriado em um resfriador com água de resfriamento e em um trocador de calor de 

integração energética. 

 

Como pode ser visto na Figura 20, a compressão é feita em três estágios (C-01, C02 e C-

03) levando a corrente CO2 INLET até a pressão de 72 bar (pressão inferior à pressão crítica 

da mistura de gases, em torno de 73 bar). Após estes estágios, a corrente de gás (CO2 3), é 

enviada ao resfriador a base de água de resfriamento TC-01 e em seguida a corrente CO2 é 

resfriada no trocador de calor INTEGRAÇÃO ENERGÉTICA, com uma corrente gerada pela 

mistura das correntes frias CO2 MED (oriunda do topo do COLD VESSEL) e TOPO DE C2 

(oriunda do topo da Desetanizadora, rica em CO2, C1 e C2). 

 
 Com o processo de pré-resfriamento, a temperatura do gás, que é levada de 27°C para 

189°C no processo de compressão, é reduzida para 29,7°C na entrada na válvula JT, 

responsável pelo resfriamento final para alcançar a temperatura desejada. A fração líquida 

gerada na corrente resfriada após a expansão CO2 COOLED LP é separada da fração gasosa 
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no COLD VESSEL. A corrente de gás

Injeção. Já a corrente de líquido segue

 

Figura

 

 

Etapa de Fracionamento

COLD VESSEL, LGN LIQ, que passa por três colunas de destilação cujo objetivo é separar 

as correntes de injeção (composta por CO

coluna é a DESETANIZADORA que opera em temperaturas criogênicas para separar os 

componentes pesados (a partir do C3) dos mais leves (CO

condição, outro ciclo de propano foi 

 

A corrente de topo desta coluna é 

participando da integração energética. A corrente de fundo segue para a PENEIRA 

MOLECULAR DE H2S, para remover este composto não desejado nas corr

venda, separadas nas colunas

a coluna DESPROPANIZADORA que opera em temperaturas mais elevadas para separar 

uma corrente rica em propano (C3 VENDA) para venda e uma corrente líquida 

é enviada para a última torre.
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no COLD VESSEL. A corrente de gás CO2 MED segue para a etapa de C

Já a corrente de líquido segue para a etapa de fracionamento. 

Figura 20 - Etapa Inicial (Processo “Joule Thomson”

Etapa de Fracionamento: Nesta etapa, a corrente de entrada é o líquido recebido do 

COLD VESSEL, LGN LIQ, que passa por três colunas de destilação cujo objetivo é separar 

correntes de injeção (composta por CO2, C1 e C2) e de venda (C3, C4 e C5+). A primeira 

coluna é a DESETANIZADORA que opera em temperaturas criogênicas para separar os 

componentes pesados (a partir do C3) dos mais leves (CO2 e leves). Para 

ciclo de propano foi utilizado no condensador desta coluna

A corrente de topo desta coluna é retornada para a etapa de liquefação parcial, 

participando da integração energética. A corrente de fundo segue para a PENEIRA 

MOLECULAR DE H2S, para remover este composto não desejado nas corr

separadas nas colunas a jusantes. A corrente de gás isento de H2S, LGN é enviad

a coluna DESPROPANIZADORA que opera em temperaturas mais elevadas para separar 

uma corrente rica em propano (C3 VENDA) para venda e uma corrente líquida 

é enviada para a última torre. 
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CO2 MED segue para a etapa de Compressão e 

 
” ) 

a corrente de entrada é o líquido recebido do 

COLD VESSEL, LGN LIQ, que passa por três colunas de destilação cujo objetivo é separar 

venda (C3, C4 e C5+). A primeira 

coluna é a DESETANIZADORA que opera em temperaturas criogênicas para separar os 

e leves). Para alcançar esta 

sador desta coluna. 

para a etapa de liquefação parcial, 

participando da integração energética. A corrente de fundo segue para a PENEIRA 

MOLECULAR DE H2S, para remover este composto não desejado nas correntes destinadas a 

S, LGN é enviada para 

a coluna DESPROPANIZADORA que opera em temperaturas mais elevadas para separar 

uma corrente rica em propano (C3 VENDA) para venda e uma corrente líquida de fundo, que 
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A terceira e última coluna deste processo é a DESBUTANIZADORA, que opera em 

temperaturas mais elevadas para separar uma corrente de topo rica em butano (C4 VENDA) 

para venda, e no fundo uma corrente líquida ric

(C5+ VENDA), chamada de gasolina natural.

processo. 

 

Figura 21 - Etapa de Fracionamento

 

Etapa de Compressão e Injeção

originária da etapa inicial passa por três estágios de compressão (COMPRESSOR CO2 1, 

COMPRESSOR CO2 2 E COMPRESSOR CO2 3). 

formado por um compresso

separação de qualquer líquido formado após cada estágio de compressão.

 

A corrente gasosa comprimida passa então pelos dutos alcançando a pressão de 568,6 

bar, correspondendo à pressão do reser

modelados no simulador conforme definições da tabela 4.

mostrado na Figura 22.  
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A terceira e última coluna deste processo é a DESBUTANIZADORA, que opera em 

temperaturas mais elevadas para separar uma corrente de topo rica em butano (C4 VENDA) 

para venda, e no fundo uma corrente líquida rica em pentano e componentes mais pesados 

(C5+ VENDA), chamada de gasolina natural. A Figura 21 apresenta o fluxograma do 

Etapa de Fracionamento (Processo “Joule Thomson” / Criogênico / Turbo Expansor)

de Compressão e Injeção: Nesta etapa, a corrente de gás

originária da etapa inicial passa por três estágios de compressão (COMPRESSOR CO2 1, 

E COMPRESSOR CO2 3). Cada um destes estágios de compressão é 

formado por um compressor centrífugo, um resfriador a água e um vaso de knock

separação de qualquer líquido formado após cada estágio de compressão.

A corrente gasosa comprimida passa então pelos dutos alcançando a pressão de 568,6 

bar, correspondendo à pressão do reservatório de Tupi. (Barbosa, 2010)

modelados no simulador conforme definições da tabela 4. O fluxograma do processo é 
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A terceira e última coluna deste processo é a DESBUTANIZADORA, que opera em 

temperaturas mais elevadas para separar uma corrente de topo rica em butano (C4 VENDA) 

componentes mais pesados 

21 apresenta o fluxograma do 

 
/ Criogênico / Turbo Expansor) 

de gás CO2 E LEVES 

originária da etapa inicial passa por três estágios de compressão (COMPRESSOR CO2 1, 

Cada um destes estágios de compressão é 

r centrífugo, um resfriador a água e um vaso de knock-out para 

separação de qualquer líquido formado após cada estágio de compressão. 

A corrente gasosa comprimida passa então pelos dutos alcançando a pressão de 568,6 

(Barbosa, 2010). Os dutos foram 

O fluxograma do processo é 
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Figura 22 - Etapa de Compressão e Injeção

 

3.3.2 Processo Criogênic

 

A corrente utilizada na simulação é isenta de água, sendo assim a etapa de desidratação da 

corrente gasosa com MEG, citada no item 3.1.3 deste trabalho não foi simulada.

baseia-se no trabalho de Barbosa (2010).

 

Etapa Inicial - liquefação parcial

corrente utilizada no processo “

planta de produção de gás natural que d

 

Visando a redução de custos e 

em um trocador de calor de integração energética para em seguida ser resfriado com propano. 

Portanto, optou-se pela utilização do trocador I

corrente de entrada CO2 INLET com uma corrente gerada pela mistura das correntes frias 

CO2 3 (oriunda do topo do SEPARADOR) e TOPO DE C2 (oriunda 

ALTERNATIVAS DE SEPARAÇÃO DE LÍQUIDO DE GÁS 

NATURAL EM CORRENTES DE EOR 

Etapa de Compressão e Injeção (Processo “Joule Thomson “

Expansor) 

Processo Criogênico 

A corrente utilizada na simulação é isenta de água, sendo assim a etapa de desidratação da 

corrente gasosa com MEG, citada no item 3.1.3 deste trabalho não foi simulada.

se no trabalho de Barbosa (2010). 

liquefação parcial: A carga do processo criogênico é a mesma 

corrente utilizada no processo “Joule Thomson”, rica em CO2 (CO2 INLET), originada da 

planta de produção de gás natural que deve ser resfriada até -30°C. 

ção de custos e a integração energética da planta, este gás é resfriado 

em um trocador de calor de integração energética para em seguida ser resfriado com propano. 

se pela utilização do trocador INTEGRAÇÃO ENERGÉTICA resfriando a 

corrente de entrada CO2 INLET com uma corrente gerada pela mistura das correntes frias 

CO2 3 (oriunda do topo do SEPARADOR) e TOPO DE C2 (oriunda 
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“ / Criogênico / Turbo 

A corrente utilizada na simulação é isenta de água, sendo assim a etapa de desidratação da 

corrente gasosa com MEG, citada no item 3.1.3 deste trabalho não foi simulada. O processo 

A carga do processo criogênico é a mesma 

(CO2 INLET), originada da 

integração energética da planta, este gás é resfriado 

em um trocador de calor de integração energética para em seguida ser resfriado com propano. 

NTEGRAÇÃO ENERGÉTICA resfriando a 

corrente de entrada CO2 INLET com uma corrente gerada pela mistura das correntes frias 

CO2 3 (oriunda do topo do SEPARADOR) e TOPO DE C2 (oriunda do topo da 
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Desetanizadora (rica em CO

-1°C. O resfriamento utilizando o trocador RESFRIAMENTO DE PROPANO, inserido no 

ciclo de propano, é utilizado para resfriar 

2 atingir a temperatura desejada.

 

Esta corrente então é enviada para o SEPARADOR, que é um vaso de knock

utilizado para separar o gás do líquido da corrente CO2 2. A corrente gasosa

para a etapa de compressão e injeção. Já a corrente de líquido LGN LIQ segue para a etapa de

fracionamento. A Figura 23 mostra o fluxograma desta etapa do processo.

 

 
Etapa de Fracionamento

inicial passa por uma bateria com três colunas de destilação iguais à utilizada no processo 

“Joule Thomson”, visando separação das correntes para injeção e das correntes para venda. A 

descrição detalhada desta etapa foi apresentada no item 3.3.1, bem como o fluxograma desta 

etapa (Figura 21). 
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NATURAL EM CORRENTES DE EOR 

Desetanizadora (rica em CO2, C1 e C2)). Com isso, a temperatura do gás é reduzida de 27°C até 

1°C. O resfriamento utilizando o trocador RESFRIAMENTO DE PROPANO, inserido no 

ciclo de propano, é utilizado para resfriar a corrente num delta necessário para a corrente CO2 

2 atingir a temperatura desejada. 

Esta corrente então é enviada para o SEPARADOR, que é um vaso de knock

utilizado para separar o gás do líquido da corrente CO2 2. A corrente gasosa

para a etapa de compressão e injeção. Já a corrente de líquido LGN LIQ segue para a etapa de

23 mostra o fluxograma desta etapa do processo.

Figura 23 - Etapa Inicial (Processo Criogênico) 

Etapa de Fracionamento: Nesta etapa, a corrente líquida (LGN LIQ) obtida na etapa 

bateria com três colunas de destilação iguais à utilizada no processo 

”, visando separação das correntes para injeção e das correntes para venda. A 

descrição detalhada desta etapa foi apresentada no item 3.3.1, bem como o fluxograma desta 
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a temperatura do gás é reduzida de 27°C até 

1°C. O resfriamento utilizando o trocador RESFRIAMENTO DE PROPANO, inserido no 

necessário para a corrente CO2 

Esta corrente então é enviada para o SEPARADOR, que é um vaso de knock-out 

utilizado para separar o gás do líquido da corrente CO2 2. A corrente gasosa CO2 3 segue 

para a etapa de compressão e injeção. Já a corrente de líquido LGN LIQ segue para a etapa de 

23 mostra o fluxograma desta etapa do processo. 

 

Nesta etapa, a corrente líquida (LGN LIQ) obtida na etapa 

bateria com três colunas de destilação iguais à utilizada no processo 

”, visando separação das correntes para injeção e das correntes para venda. A 

descrição detalhada desta etapa foi apresentada no item 3.3.1, bem como o fluxograma desta 
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Etapa de Compressão e Injeção: Nesta etapa, a corrente de gás (CO2 E LEVES) 

obtida na etapa inicial passa por 3 estágios de compressão. Em seguida a corrente de injeção 

passa pelos três dutos, alcançando a pressão de 571,6 bar, correspondente à pressão do 

reservatório de Tupi. A descrição detalhada desta etapa foi apresentada no item 3.3.1, bem 

como o fluxograma desta etapa (Figura 22). 

 

3.3.3 Processo Turbo Expansor  

 
Assim como o processo “Joule Thomson” esse processo precisa de uma compressão 

inicial. Para alcançar a temperatura baixa requerida para a etapa de fracionamento do processo 

foi necessário utilizar essa etapa. (Barbosa, 2010) 

 

Etapa Inicial - liquefação parcial: Nesta etapa, a corrente de carga é a mesma 

corrente utilizada nos processos “Joule Thomson” e Criogênico, rica em CO2 (CO2 INLET), 

originada da planta de produção de gás natural que deve ser resfriada até -30°C. Visando a 

redução de custos e a integração energética da planta, a corrente de entrada é comprimida e 

resfriada antes da expansão na turbina conforme descrito no processo “Joule Thomson”: 

primeiro em um resfriador a base de água de resfriamento e depois em um trocador de 

integração energética. O fluxograma de processo apresenta os três estágios de compressão 

iniciais (C-01, C-02 e C-03), entretanto, diferentemente do processo “Joule Thomson”, a 

energia liberada pela turbina TURBO EXPANDER é aproveitada no primeiro estágio de 

compressão (corrente energética Q TURBO). A pressão da corrente de entrada CO2 INLET é 

elevada até 60 bar. Em seguida a corrente comprimida CO2 3 é resfriada em um resfriador a 

base de água TC-01 e a corrente CO2 é resfriada no trocador de calor INTEGRAÇÃO 

ENERGÉTICA, com uma corrente gerada pela mistura das correntes frias CO2 MED 

(oriunda do topo do COLD VESSEL) e TOPO DE C2 (oriunda do topo da Desetanizadora, rica 

em CO2, C1 e C2). A temperatura, que alcançou 169°C após os três estágios de compressão, é 

reduzida a 23,3°C. A expansão na turbina TURBO EXPANDER resfria os graus restantes 

para alcançar a temperatura desejada. A fração líquida da corrente resfriada é então separada 

da fração gasosa no COLD VESSEL. A corrente de gás CO2 MED resultante segue para a 
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etapa de compressão e injeção enquanto que a corrente de lí

etapa de fracionamento. A Figura

 

Figura

 

Etapa de Fracionamento

inicial passa por uma bateria com três colunas de destilação iguais às utilizadas nos processos 

“Joule Thomson” e Criogênico, visando separação das correntes para injeção e das correntes 

para venda. A descrição detalhada desta etapa foi apresentada no item 3.3.1, bem como o 

fluxograma desta etapa (Figura

 
 

Etapa de Compressão e Injeção

obtida na etapa inicial passa por 3 estágios de compressão. Em 

passa pelos três dutos, alcançando a pressão de 571,6 bar, correspondente à pressão do 

reservatório de Tupi. A descrição detalhada desta etapa foi apresentada no item 3.3.1, bem 

como o fluxograma desta etapa

ALTERNATIVAS DE SEPARAÇÃO DE LÍQUIDO DE GÁS 

NATURAL EM CORRENTES DE EOR 

etapa de compressão e injeção enquanto que a corrente de líquido LGN LIQ segue para a 

Figura 24 mostra o fluxograma desta etapa do processo.

Figura 24 - Etapa Inicial (Processo Turbo Expansor)

Etapa de Fracionamento: Nesta etapa, a corrente líquida (LGN LIQ) obtida na etapa 

inicial passa por uma bateria com três colunas de destilação iguais às utilizadas nos processos 

“Joule Thomson” e Criogênico, visando separação das correntes para injeção e das correntes 

A descrição detalhada desta etapa foi apresentada no item 3.3.1, bem como o 

Figura 21). 

Etapa de Compressão e Injeção: Nesta etapa, a corrente de gás (CO2 E LEVES) 

obtida na etapa inicial passa por 3 estágios de compressão. Em seguida

passa pelos três dutos, alcançando a pressão de 571,6 bar, correspondente à pressão do 

reservatório de Tupi. A descrição detalhada desta etapa foi apresentada no item 3.3.1, bem 

como o fluxograma desta etapa (Figura 22). 
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quido LGN LIQ segue para a 

24 mostra o fluxograma desta etapa do processo. 

 
Etapa Inicial (Processo Turbo Expansor) 

Nesta etapa, a corrente líquida (LGN LIQ) obtida na etapa 

inicial passa por uma bateria com três colunas de destilação iguais às utilizadas nos processos 

“Joule Thomson” e Criogênico, visando separação das correntes para injeção e das correntes 

A descrição detalhada desta etapa foi apresentada no item 3.3.1, bem como o 

Nesta etapa, a corrente de gás (CO2 E LEVES) 

seguida, a corrente de injeção 

passa pelos três dutos, alcançando a pressão de 571,6 bar, correspondente à pressão do 

reservatório de Tupi. A descrição detalhada desta etapa foi apresentada no item 3.3.1, bem 
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CAPÍTULO 4 –Metodologia de Análise Comparativa das 

Alternativas de Separação de LGN 

 

A comparação de desempenho das alternativas de separação de Líquidos de Gás Natural é 

realizada com base em análise econômica. Neste Capítulo, apresenta-se a metodologia de 

avaliação econômica de Turton et al (2009), empregada no presente trabalho. A metodologia 

econômica é abordada do ponto de vista do ambiente offshore, onde procedimentos são 

apresentados e discutidos. Na sequência, a metodologia é validada para o cenário de produção 

de petróleo, a partir da reprodução de dados disponíveis na literatura. 

 

4.1  Metodologia de Avaliação Econômica 

 

A metodologia de avaliação econômica utilizada neste trabalho (Turton et al., 2009) visou 

uma estimativa preliminar do custo, a qual é indicada para comparação de alternativas de um 

mesmo processo, foco principal deste trabalho. (Barbosa, 2010). 

 

Os custos dos equipamentos de uma planta representam a maior parte dos custos diretos 

de um empreendimento. Entretanto, valores precisos destes custos só podem ser obtidos junto 

aos fornecedores dos equipamentos, o que não está disponível em avaliações conceituais de 

projetos. Desta maneira, uma estimativa de custos de um projeto de uma unidade deve sempre 

passar por cálculos preliminares de custos dos equipamentos. 

 

A maior parte dos métodos usados na estimativa de custos de equipamentos usam 

correlações baseadas em dados obtidos no passado (Barbosa, 2010). Essas expressões são, em 

geral, funções da capacidade de projeto de equipamentos, expressa frequentemente em áreas, 

material, potências e cargas térmicas, sendo largamente utilizadas em estimativas de custos na 

fase de projeto básico, e envolvem precisão na faixa de -15% a +30%. Esta precisão tende a 
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aumentar quando o projeto alcança o estágio de detalhamento, atingindo precisão entre  -5% a 

+15%.  (Turton et al, 2009) 

 

Duas são as formas de se fazer estimativa de custos de uma planta: (Turton et al, 2009), a 

saber: 

- A partir de dados de uma planta similar já existente, mais utilizado para 

REVAMP; 

- A partir de correlações da literatura, calculando os custos chamados de “Grass 

Roots”. 

 

No presente trabalho, por tratar-se de desenvolvimento de novos processos, é utilizada a 

segunda alternativa. O custo “Grass Roots” é calculado através do custo associado aos seus 

principais equipamentos e os custos são avaliados conforme Tabela 5: 

Tabela 5 - Detalhamento do custo total de uma planta química  

COMPONENTES DO CUSTO PESO (%) 
EQUIPAMENTOS 61,0 

Equipamentos e máquinas 31,1 

Tubulação, válvulas e conexões 12,2 

Instrumentação e controle 4,3 

Bombas e compressores 4,3 

Equipamento elétrico 3,1 

Estruturas, isolamentos e tintas 6,1 
MÃO-DE-OBRA DE 
CONSTRUÇÃO E 
INSTALAÇÃO 

22,0 

PRÉDIOS, MATERIAIS E MÃO-
DE-OBRA 

7,0 

ENGENHARIA E SUPERVISÃO 10,0 
(FONTE: Turton et al, 2009) 

 

Reconhecido como o melhor método para estimativas de CAPEX, a técnica de 

GUTHRIE é utilizada por Turton et al. (2009). Um conjunto de correlações de custo, 

baseadas em dados de quarenta e dois projetos de plantas de processo, foi publicado em 1969 

por GUTHRIE. A metodologia, inicialmente, calcula o custo de cada equipamento em uma 

condição base de referência e utiliza fatores para corrigir os valores encontrados (adaptando o 
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material de construção, a pressão, etc.) e encontrar o custo nas condições do caso avaliado, ou 

seja, encontrar o custo do módulo (CM) (custo de cada equipamento).  

 

O procedimento calcula o custo do equipamento em questão nas condições-base 

(Custo Base, CB), de acordo com a Equação 1: 

 

( )2
103102110 logloglog AKAKKCB ++=               (1) 

 

sendo: 

• CB = Custo base 

• K1, K2 e K3 = parâmetros Tabelados (Turton, et al., 2009) 

• A = parâmetro de capacidade 

  

O custo do módulo (CM) é obtido corrigindo-se o CB levando-se em conta a pressão de 

operação e o material de construção, de acordo com a Equação 2. Esta Equação, entretanto, é 

válida para trocadores de calor, vasos e bombas apenas: 

 

( )mPFFBBCBCM 21 +=
  (2) 

 

sendo: 

• CM = Custo do módulo 

• B1 e B2 = parâmetros (Turton, et al., 2009) 

• Fm = fator de material (Turton, et al., 2009) 

• Fp = fator de pressão (Turton, et al., 2009) 

 

O fator Fp deve ser calculado pelas equações (3) e (4) a seguir: 

 

- Vasos:   

( )
( )( )

0063,0

00315,0
16,08502

1 +
+−

+

= P

DP

FP

  
(3) 
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- Outros equipamentos: ( )2
103102110 logloglog PCPCCFp ++=

 
(4) 

 

sendo: 

P = pressão ( bar g)  

D = diâmetro (m) 

C1, C2 e C3 = parâmetros (Turton, et al., 2009) 

 

Para os demais equipamentos, são utilizadas as equações dispostas na tabela 6: 

 

Tabela 6 - Equações para cálculo dos Custos do Módulo  

Tipo de Equipamento Equações para Custo do Módulo (CM) 
Compressores e sopradores (sem Motores) �� = ��� ∗ �� 

Motores �� = ��� ∗ �� 

Evaporadores �� = ��� ∗ �� ∗ �	 

Ventiladores com motores elétricos �� = ��� ∗ �� ∗ �	 
Equipamentos de recuperação de Energia �� = ��� ∗ �� 

Torres �� = ��� ∗ �� 
(FONTE: Turton et al, 2009 – Adaptada pelo autor) 

 

O valor do custo dos módulos é atualizado para o ano do projeto (presente) com a 

Equação 5: 









=

base

atual
base I

I
CMCM

  
(5) 

sendo: 

• CM = Custo do Módulo 

• I = índice econômico (Tabelado) 

A atualização de data é feita utilizando-se Índices Econômicos presentes na literatura, 

como por exemplo, o CEPCI (“Chemical Engineering Plant Cost Index”) ou o M&S 

(“Marshall as Swift Equipment Cost Index”). Na Figura 25, são apresentados os desempenhos 

de alguns desses índices econômicos ao longo do tempo. 
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Figura 25 - Índices Econômicos  

(FONTE: Turton et al, 2009) 

 

Os custos “Grass Roots” dos Módulos da planta são então calculados com a Equação 6: 

 

∑∑
==

+=
n

i
i

n

i
i CBCMCAPEX

11

5,018,1
    

(6) 

 

Baseados nestas equações, os custos de CAPEX dos equipamentos são estimados 

utilizando planilha desenvolvida por Turton et al (2009) - o CAPCOST_2008.xls.  

De posse do valor do CAPEX da planta estima-se o custo operacional (OPEX), que 

contabiliza os custos diretos de produção, os custos fixos e os gastos gerais. A Tabela 7 

discrimina estas três categorias de custos. 
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Tabela 7 - Componentes do custo operacional de uma planta química  

(FONTE: Turton et al, 2009) 

COMPONENTES DO CUSTO VARIÁVEL
RANGES TÍPICOS DOS 

FATORES MULTIPLICATIVOS
VALORES USADOS

Matérias-primas CRM

Tratamento de efluentes CWT

Utilidades CUT

Mão-de-obra COL

Supervisão direta a*COL 0.1 - 0.25 0.18

Manutenção e reparos b*CAPEX 0.02 - 0.1 0.06

Suprimentos operacionais c*CAPEX 0.002 - 0.02 0.009

Taxas de laboratório d*COL 0.1 - 0.2 0.15

Patentes e Royalties e*OPEX 0 - 0.06 0.03

TOTAL

Depreciação f*CAPEX 0.1 0.1

Impostos locais e seguros g*CAPEX 0.014 to 0.05 0.032

Custos indiretos da planta
h*(COL+a*COL+b*

CAPEX) 
0.5 to 0.7 0.6

TOTAL

Custos administrativos

i*(COL+a*COL+b*

CAPEX) 
0.15 0.15

Custos de distribuição e vendas j*OPEX 0.02 to 0.2 0.11

P&D k*OPEX 0.05 0.05

TOTAL

CUSTO DIRETO DE PRODUÇÃO (DMC)

CUSTO FIXOS DE PRODUÇÃO (FMC)

0.708*COL + 0.068*CAPEX + depreciação

0.177*COL + 0.009*CAPEX + 0.16*OPEX

TOTAL GERAL
CRM + CWT + CUT + 2.215*COL + 0.190*OPEX + 0.146*CAPEX + 

depreciação

GASTOS GERAIS

CRM + CWT + CUT + 1.33*COL + 0.03*COM + 0.069*CAPEX

 

A fórmula final para cálculo do OPEX é dada pela Equação 7: 

 

CWT)  CUT  (CRM*F3  COL *F2  CAPEX *F1  OPEX ++++=        (7) 

 

sendo: 

CRM = Custos de Matéria-Prima 

CUT = Custos de Utilidades 

CWT = Custos com tratamento de efluentes 

COL = Custo de Mão-de-Obra 

F1, F2 e F3 = Fatores (Turton, et al., 2009) 
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Na metodologia usada (Turton, et al., 2009),  a partir da linha TOTAL GERAL da tabela 

7, a Equação resultante para o OPEX é: 

 

CWT)  CUT  (CRM*1,23  COL *2,73  CAPEX *0,18  OPEX ++++=   (8) 

 

Na Equação 8, os custos CRM, CUT e CWT são calculados multiplicando-se as 

respectivas vazões por seus preços unitários. Para o cálculo do custo com mão-de-obra 

(COL), uma estimativa do número de operários numa planta é feita com a Equação 9: (Turton 

et al., 2009) 

 

( ) 5,02 23,07,3129,6*5,4 eqop NPN ++=       
(9) 

sendo: 

• Nop = número de operadores; 

• P = número de operações envolvendo sólidos; 

• Neq = número de equipamentos principais. 

 

A análise de fluxo de caixa utilizada neste trabalho é o Fluxo de Caixa Descontado (FCD), 

no qual o custo de empreendimento é avaliado por seu fluxo de caixa projetado, descontado 

por uma taxa que reflita o risco associado ao investimento.   

 

Em geral, o valor de uma planta, calculado pelo método FCD, é obtido a partir dos itens 

listados na Tabela 8. 

 

Tabela 8 - Detalhamento dos componentes do Fluxo de Caixa  

COMPONENTES DESCRIÇÃO FÓRMULA 
Custos OPEX + depreciação OPEX + d 

Impostos 
(Receita – Custos – 
depreciação)*taxa 

(R – OPEX – d)*t 

Lucro Líquido 
Receita – Custos – 

Impostos 
(R – OPEX – d)*(1 – t) 

Fluxo de Caixa 
Lucro Líquido + 

depreciação 
(R – OPEX – d)*(1 – t) + 

d 
(FONTE: Barbosa, 2010) 
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As seguintes premissas foram utilizadas no cálculo do fluxo de caixa: (Barbosa, 2010): 

 

- O investimento foi dividido em duas parcelas, sendo 40% no primeiro e 60% no 

segundo ano; 

- A depreciação foi calculada pelo método MACRS (“Modified Accelerated Cost 

Recovery System”), após o término dos investimentos (3° ano) e a entrada em 

operação da planta; 

- Para o cálculo do lucro líquido e do fluxo de caixa foi utilizada uma taxa de 

impostos total de 45%; 

- Uma taxa de risco de 10% foi considerada sobre o lucro líquido. 

 

4.2   Ambiente Offshore 

 

O ambiente offshore possui dificuldades e incertezas que tornam a análise econômica 

complexa para a execução de cálculos com a necessária precisão. Ao contrário de outras áreas 

da economia, estimativas de custos em ambiente offshore requerem grandes quantidades de 

informações normalmente não disponíveis na literatura aberta e, quando existem, são bastante 

diversas, o que, aliado à necessidade de análises para longo prazo, tornam o processo 

complexo. Informações de espaço físico, peso do topside, lâmina d’água, vazão de óleo e de 

gás variam bastante em função do poço explorado. (Hall, 2011) 

 

Estimativa de custo é uma atividade integrada ao desenvolvimento de projetos, sendo 

reconhecidamente um fator importante em todas as fases do mesmo. Em projetos conceituais 

estas auxiliam na decisão do tipo de plataforma que será adotada para um dado poço. Em uma 

fase seguinte, a estimativa de custo da plataforma avalia a viabilidade econômica do projeto, 

para passar à fase de construção. Por isso, as grandes empresas do setor petrolífero vêm 

desenvolvendo cada vez mais metodologias próprias para garantir uma boa estimativa de 

custos.  (Hall, 2011 e Ronna et al,2004) 
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Além das metodologias disponíveis na literatura, as grandes empresas do setor vêm 

acumulando dados reais de construção e operação de plataformas ao redor do mundo. 

Conforme reportado na literatura, algoritmos de estimativas de custos offshore foram 

desenvolvidos para as grandes empresas do setor baseados nos parâmetros históricos de 

unidades instaladas e em dados de fornecedores. Esta combinação de dados reais com 

metodologias desenvolvidas garantem estimativas com boa precisão para os custos ainda na 

fase de projeto, com poucos dados disponíveis. A estimativa de custos ainda é muito 

dependente do local considerado, uma vez que as legislações, as boas práticas e os 

requerimentos técnicos do empreendimento dependem do local onde o projeto é feito e 

construído. Portanto, estimativas de custos em ambiente offshore dependem do conceito e dos 

dados de entrada críticos selecionados, bem como das incertezas intrínsecas a estes. Diversos 

modelos empíricos para custos foram propostos baseados em detalhes específicos de 

empreendimentos, não alcançando um modelo geral estabelecido válido para plataformas. 

(Smith et al, 1983 e Hall, 2011) 

 

4.2.1  Incertezas de Custo 

 

O termo CAPEX é, por definição, a soma de custos de diversos elementos e cada um 

destes custos podem ser definidos com um custo médio, um custo mínimo e um custo 

máximo. Baseado em dados da literatura (Hall, 2011) pode-se afirmar que os custos reais 

possuem uma maior probabilidade de serem maior que o médio estimado. Portanto, o custo 

real está deslocado para os valores máximos de custo estimados. 

 

Para obter-se o custo estimado, um termo de contingenciamento é adicionado, o qual é 

uma média. Este termo é uma correção para compensar os efeitos de incertezas e para cobrir 

elementos não especificados. Normalmente, uma análise de risco de custo é usada para 

calcular este contingenciamento. A melhor forma de um procedimento de estimativa de custos 

aumentar a confiança em seus resultados é reduzir as incertezas e considerar fatores de 

desconhecimento na etapa de estimativa. Segundo Hall (2011), existem duas categorias de 

fatores desconhecidos que devem ser tratados pelo método: os desconhecimentos previsíveis e 

os imprevisíveis. 
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Figura 26 - Tipos de Incertezas  

(Fonte: Hall, 2011 – Adaptada pelo autor) 

 

Na Figura 26, vê-se que um bom mapeamento do processo estudado deve transferir a 

maior parte das incertezas mostradas no item número 3 para o número 2. As incertezas (3) 

remanescentes, as quais não podem ser mapeadas, são contempladas pelas folgas que todo 

procedimento deve ter. A forma mais eficiente de se tratar as incertezas desconhecidas é a 

partir de lições aprendidas no passado. A definição das folgas do projeto é, portanto, definida 

por cada empresa sendo função do nível de reservas que estas desejem carregar para as etapas 

posteriores do projeto, a fim de compensar imprevistos no projeto. Já para as incertezas 

conhecidas, fatores de contingência devem ser aplicados para que um valor ótimo seja 

atingido. As incertezas conhecidas mais comumente utilizadas, e portanto cobertas pelo fator 

de contingência, são: (Hall, 2011) 

 

- Estimativas de projeto; 

- Erros de projeto; 

- Ajustes de cronogramas; 

- Variação de preço de mercado; 

- Riscos do empreendimento. 
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4.2.2  Métodos Preditivos 

 

As ferramentas de estimativa de custos incorporam a experiência de diversos projetos, 

bem como fatores de adaptação a lugares onde as empresas operam. Grandes empresas 

possuem bancos de dados atualizados de projetos em todo o mundo, facilitando o 

procedimento de estimativa de custos, aumentando a confiabilidade e ajudando a empresa a 

tomar a decisão correta sobre o investimento a ser feito. A qualidade das estimativas aumenta 

conforme o projeto, tendo seu início ainda em fase conceitual com poucos dados de entrada e, 

portanto, menor confiabilidade. Neste caso, reservas devem ser consideradas no projeto. Em 

fases mais avançadas, o método de estimativa de custo deve ser mais detalhado para alcançar 

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

 

4.2.3  Principais itens que afetam os custos Offshore 

 

O entendimento dos custos chaves é crítico para a eficiência de um método de estimativa 

de custos mantendo seu poder de predição. Segundo Hall (2011), quatro fatores principais se 

apresentam:  

 

- Seleção de Materiais: A utilização de materiais mais sofisticados, como aço inox e 

super duplex reduzem os custos de manutenção das tubulações. Por outro lado, a 

utilização de aço carbono possui custos de instalação mais baixos, entretanto maior 

necessidade de manutenção. Em outras palavras, enquanto os materiais nobres 

possuem elevado CAPEX e baixo OPEX, os materiais simples possuem baixo CAPEX 

e alto OPEX. A escolha dos materiais depende do poço explorado, dos requerimentos 

de clima local e ainda do ciclo de vida útil esperado da empresa responsável pelo 

projeto. Portanto, diante destes fatores diversos a estratégia de seleção de materiais 

deve ser determinada. 

 

- Vida útil:  A vida útil adotada durante o projeto varia em função dos locais 

considerados. Esta variação afeta diretamente o projeto de engenharia, os materiais 
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usados e, ainda, o tamanho da plataforma. Este dado está diretamente relacionado à 

empresa detentora da plataforma. 

 

- Normas: As normas seguidas em projetos afetam diretamente a forma como as 

plataformas são construídas. Por exemplo, uma plataforma especificada pelas normas 

API é diferente de plataformas especificadas pelas normas Norsok.  

 

- Execução de projeto e estratégias de contratação: Diversas são as formas de 

execução de projetos de engenharia, e variam em função de diversos fatores. São 

exemplos destas possibilidades a contratação de EP + C ou EPC juntos, e a escolha de 

empresas que costumam fazer projetos ao invés de utilizar licitações de menor preço, 

ganhando em tempo de execução e confiabilidade. Portanto, uma estimativa de custos 

deve levar em consideração as estratégias de projeto. 

 

4.2.4  Métodos para Estimar custos Offshore 

 

A seguir três métodos de estimativa de custos da literatura são apresentados: 

 

1 - Modelo de Regressão (Sevastyanova et al, 2010): 

 

O modelo desenvolvido consiste em um método de regressão do preço em função do 

peso da plataforma, considerando as características tecnológicas da mesma neste estudo. O 

CAPEX total da plataforma é função do custo do navio e do custo do topside, conforme 

Equação 10: 

 

�
�� = ���� +	��������      (10) 

onde: 

���� =	Custo do Navio 

�������� = Custo do Topside 
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Para calcular o custo do navio, considera-se Equação 11: 

 

  ���� =	��������� ∗ 	���������� +	ℎ!����" # + 	�$%&'(%')      (11) 

 

onde: 

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

���������  = Massa do Topside (Kg) 

ℎ!����"  = Lâmina d’água da plataforma (m) 

a, b, �$%&'(%') = Coeficiente de regressão 

 

O custo do Topside é calculado pela Equação 12: 

 

   �������� = 	(1 ∗ +,�-.�/ + 	01 ∗ +,�-1��                     (12) 

 

onde: 

+,�-.�/ = Produção máxima de óleo (m3/d) 

+,�-1�� = Produção máxima de gás (milhões m3/d) 

a1, b1= coeficientes de regressão 

 

É importante notar que os coeficientes de regressão apresentados são muito relevantes 

no procedimento, sendo, portanto, indispensável um conjunto de dados consistentes conforme 

a região de desenvolvimento do projeto. De acordo com (Sevastyanova et al, 2010) desvios 

dos coeficientes podem causar discrepâncias da ordem de 80% nos custos estimados. Estes 

desvios são tipicamente causados por componentes regionais, tais como custo de mão de obra, 

distância de transporte para o fabricante e taxas regionais na compra dos equipamentos. 

 

2 – Banco de dados (Hall, 2011): 

 

Bancos de dados de custos de plataformas são muito valiosos para verificar uma 

estimativa feita, bem como para apresentar incertezas no cálculo. Portanto, quando uma 

estimativa de custo de projeto é feita, este valor deve ser comparado contra projetos 
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semelhantes no próprio país e no exterior. Podemos classificar este banco de dados em dois 

níveis, a saber:  

 

Nível 1:  

- Facilidades + CAPEX x Reservas Conhecidas 

- Facilidades + CAPEX x Capacidade de Projeto 

 

Nível 2:  

- Peso de Equipamentos x Capacidade de Projeto 

- Peso do Topside x Capacidade de Projeto 

- Custo do Topside x Peso do Topside 

- Custo da plataforma x Capacidade de Projeto 

 

Quando utilizado de maneira correta, os bancos de dados de custos são uma poderosa 

ferramenta para estimativas de custos e soluções. É necessário que estes bancos de dados 

sejam atualizados, possibilitando a comparação de projetos antigos com projetos novos. A 

utilização destes é uma forma de verificar valores muito altos ou muito baixos para custos 

estimados para determinadas áreas, bem como avaliar possibilidades de reduções de custos. 

(Hall, 2011) 

 

Algumas precauções devem ser tomadas para que dados anteriores sejam utilizados. 

Uma precaução deve ser a verificação das condições e o contexto dos dados existentes em 

relação ao projeto desenvolvido. Uma definição ruim no escopo da análise ou análises pobres 

do mercado pode levar a custos não reais.  Portanto, utilizar os dados sem uma prévia análise 

pode introduzir erros significativos na análise. Outra grande dificuldade em previsões de 

custos está na necessidade de prever os custos com 3 a 5 anos de antecedência em relação ao 

ano de construção do empreendimento. Como já comentado, diversos fatores afetam a 

indústria de petróleo e gás e portanto em 3 anos as diferentes condições podem invalidar uma 

previsão já feita. (http://www.spe.org/ogf/) 
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Um exemplo da aplicação deste tipo de procedimento é descrito por Smith et al 

(1983), que apresenta um programa computacional desenvolvido, sob demanda de 19 das 

maiores empresas do setor de óleo e gás, para auxiliar na tomada de decisão para 

investimentos offshore. Os dados de entrada para o desenvolvimento do programa foram 

dados coletados junto às empresas patrocinadoras e consultas a fornecedores em nome das 

mesmas empresas. O programa desenvolvido foi capaz de realizar as seguintes estimativas: 

 

 

- Balanços de massa e energia para unidades offshore; 

- Balanços de utilidades; 

- Dimensionamento de todos os principais equipamentos; 

- Peso seco e em operação de todos os elementos da plataforma de acordo com 

algumas categorias: Tubos, válvulas, itens especiais, instrumentação, itens elétricos, 

suporte de equipamentos, isolamento e pintura; 

- Peso e área para seis diferentes subestruturas offshore (incluindo fixa e flutuante); 

- Custo instalado para a plataforma de produção completa, suas facilidades 

requeridas e suas subestruturas. 

 

 Conforme exposto por Smith et al (1983), o programa desenvolvido bem como seu 

banco de dados devem ser vistos como uma ferramenta importante para, rapidamente, 

verificar o impacto relativo de decisões de projetos a serem tomadas. Decisões erradas 

durante o projeto, normalmente baseadas apenas em informações limitadas, podem ser 

bastante onerosas e difíceis de corrigir ao longo do tempo. Portanto, o programa 

desenvolvido, com base em alguns parâmetros do campo, auxilia em decisões que afetam 

diretamente o projeto. 

 

Outro exemplo de aplicação da metodologia de banco de dados foi apresentado por Reach 

(2012), onde, a partir de banco de dados compilados da Energy Funds Advisors, foi possível 

observar que o custo médio dos projetos de óleo e gás totalmente offshore é cerca de 2,2 vezes 

maior que o custo de projetos onshore. 
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3 – Comparação onshore x offshore: A Matriz de Decisões 

  

Outra vertente da avaliação econômica de processos é a comparação entre a instalação 

do processo em ambientes offshore e onshore. Esta comparação passa pela análise do projeto, 

da operação e dos custos associados nos dois casos.  

 

Em Ronna et al (2004), para se avaliar uma unidade de desidratação de gás, 

tipicamente instalada em ambiente offshore, foi feita a comparação entre os custos de 

instalação em ambiente offshore  e onshore. Apesar de tratar-se de um estudo totalmente 

específico para uma empresa e um campo de produção, a metodologia empregada naquele 

estudo possui detalhes que a diferenciam das demais e pode ser implementada em quaisquer 

outros campos, conduzindo ao que foi identificado como a terceira metodologia de cálculo de 

custos offshore. 

 

Além dos fatores já mapeados como importantes para levantamentos econômicos 

offshore como um banco de dados consistente, informações do poço de produção, fatores 

espaciais, estruturais e de transporte, incluímos nesta análise o conceito da matriz de decisões. 

 

Fatores associados a riscos de segurança, facilidade operacional, facilidade de 

construção devem ser analisados em conjunto ao custo, pois, conforme Ronna et al (2004), 

um erro de estimativa de qualquer um dos fatores leva ao desbalanceamento da matriz para os 

demais itens. Portanto, a matriz de decisões proposta por Rona et al. é um meio para que estes 

fatores sejam avaliados com a importância relativa de cada um em relação aos demais. Uma 

matriz de pesos foi desenvolvida em Ronna et al (2004) e pode ser vista na Tabela 9. 

Tabela 9 – Matriz de Decisões 

Fator Peso (1-5) 
Complexidade do Projeto 1 

Complexidade de construção 3 
Custo de Construção 3 

Custos de operação e manutenção 4 
Complexidade operacional 5 

Velocidade de implementação 5 
(Fonte: Ronna et al., 2004, adaptada pelo autor) 
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 Os pesos apresentados na Tabela 9 mostram o nível de importância dado a cada um 

dos fatores considerados.  

 

Com esta matriz, estabelecida para qualquer avaliação, pontuações entre 1 e 5 devem 

ser dadas a cada um destes fatores considerando a situação específica em estudo, onde o 

maior valor do fator representa uma característica ou performance mais desejada. Por último, 

estes dados são ponderados pela matriz de decisões e a maior soma destes devem ser 

interpretadas como a solução a ser implementada.  

   

4.2.5  Aplicabilidade dos Métodos 

 

Os três métodos, apesar de apresentados com características diferentes, são 

semelhantes em sua origem, necessitando de banco de dados reais consistentes para serem 

aplicados com razoável precisão. 

 

O primeiro procedimento amarra alguns fatores que influenciam no custo da 

plataforma, negligenciando outros considerados de menor importância. O cálculo do custo do 

navio como função do peso, da altura da lâmina d’água e do custo de concreto parece razoável 

na medida em que estes 3 fatores são importantes. Os outros fatores ligados mais à região 

onde o navio será construído podem ser contabilizados pelos coeficientes de regressão. A 

consideração do custo do topside como sendo simplesmente uma função da vazão de 

produção máxima de óleo e gás, ponderada por coeficientes de regressão parece por demais 

simplista, deixando de considerar, por exemplo, diferenças entre tecnologias aplicadas e 

dificultando otimizações por parte do projetista.  

 

Apesar das ressalvas colocadas, o primeiro procedimento é uma tentativa inicial de 

alcançar equações consistentes para o ambiente offshore, levando-se em conta fatores que de 

fato não são relevantes nos procedimentos de avaliação econômica, a exemplo daquele 

proposto por Turton et al (2009). Note-se que dados reais são necessários para que os 

coeficientes de regressão sejam calculados e as equações possam ser extrapoladas para plantas 

novas. 
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O segundo procedimento propõe um banco de dados complexo, sendo mais 

consistente para uma estimativa precisa dos custos. É um procedimento intensivo em 

informações reais de valores de custos, tipicamente disponível para grandes empresas do setor 

petrolífero.  

 

A terceira metodologia insere o conceito da matriz de decisões, incluindo nas análises 

alguns fatores que são negligenciados nos dois procedimentos anteriores, tais como a 

complexidade da planta, a velocidade de construção e a segurança operacional. Novamente, é 

uma metodologia que necessita ser alimentada com dados de plantas reais para gerar novos 

dados. 

 

A análise econômica em ambiente offshore possui diferenças significativas, que não 

podem ser negligenciadas no cálculo preciso dos custos.  Os três procedimentos apresentados 

apesar de diferentes, se completam na busca por uma ferramenta de estimativa e comparação 

de dados econômicos em ambiente offshore. Entretanto, o desenvolvimento desta metodologia 

não é simples, e qualquer proposta de método que não envolva a utilização de um banco de 

dados ficaria pobre.  

 

Para fins de avaliação das tecnologias apresentadas no Capítulo 3, adota-se o método 

compilado por Reach (2012) aos processos que mostrarem fluxo de caixa positivo na análise 

econômica convencional. (Turton et al, 2009).   

 

4.3  Validação da Metodologia Econômica 

 

A metodologia econômica é validada com o PROCESSO CRIOGÊNICO, por ser o 

único dentre os três processos para o qual há resultados de análise econômica reportado na 

literatura (Vargas, 2010 e Barbosa, 2010). Para aplicar-se a metodologia de análise 

econômica, torna-se necessário o dimensionamento dos equipamentos de processo. 
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4.3.1 Dimensionamento dos equipamentos 

 
Com os resultados da simulação dos processos apresentados no Capítulo 3  (simulador 

Comercial ASPEN HYSYS) os equipamentos, com exceção da membrana, foram 

dimensionados segundo procedimento apresentado no APÊNDICE A, com resultados 

sumarizados na Tabela 10.  

 

Tabela 10 - Dimensionamento dos equipamentos: Processo Criogênico 

Potência (kW) Área (m2) Diâmetro (m) Altura (m) Pressão Máxima (bar g)

Integração Energética 2022 230.1 - - 13.8

Resf. De Propano 4394 1568.3 - - 13.5

Water Cooler 1 7689 1103.8 - - 15.5

Resfriador CO2 1507 204.0 - - 42.7

Resfriador CO2 2 17747 983.5 - - 149.5

Water Cooler 2 7194 646.7 - - 50.0

Heater de Propano 5400 623.7 - - 9.9

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

Separador - - 2.1 6.3 13.4

Knock Out CO2 1 - - 0.6 1.6 30.4

Knock Out CO2 2 - - 0.6 1.6 75.9

C CP 1 3295 - - - -

Compressor CO2 1 5409 - - - -

Compressor CO2 2 7102 - - - -

Compressor CO2 3 2106 - - - -

C CP 2A 1793 - - - -

Desetanizadora 1.7 13.8 13.4

Despropanizadora 0.8 10.6 13.3

Desbutanizadora 0.8 4.1 4.3
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4.3.2 Cálculo do CAPEX 

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

da simulação e dos dimensionamentos dos equipamentos, o CAPEX foi calculado para o 

processo Criogênico.  O custo da membrana foi obtido em (Barbosa, 2010). Os resultados são 

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

Equipamentos CAPEX (US$) 
Integração 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. Despropanizadora 506.000 
Ref. Despropanizadora 2.770.000 
Cond. Desbutanizadora 1.630.000 
Ref. Desbutanizadora 1.550.000 

Separador 604.000 
Knock Out CO2 1 2.800.000 
Knock Out CO2 2 396.000 

C CP 1 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 Análise dos resultados 

 

Com o resultado do cálculo do CAPEX, o procedimento adotado no trabalho é 

comparado ao de Vargas (2010) e Barbosa (2010), conforme mostrado na Tabela 12. 
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Tabela 12 - CAPEX: Comparação de Resultados 

CAPEX “GRASS ROOTS” (US$) 

Resultado 
(Vargas, 2010) 

Resultado 
(Barbosa, 2010) 

Resultado 
Presente 
Trabalho 

Processo Criogênico $43.200.000,90 $49.355.75,00 $48.857.100,00 
 

Conforme item 4.1 deste trabalho, estimativas econômica nesta fase de qualquer 

projeto envolvem precisão na faixa de -15% a +30%. Portanto, com uma diferença máxima de 

13% entre os valores do presente trabalho e de Vargas (2010), conclui-se que o procedimento 

adotado no presente trabalho está validado. 

 

4.4  Aplicação da metodologia para comparação de alternativas de processo 

 

A validação da metodologia é estendida com a aplicação do procedimento aos demais 

processos apresentados para separação de LGN (ver Capítulo 3).  Portanto, para aplicação da 

metodologia validada no item 4.3, o dimensionamento dos equipamentos de processo é 

realizado. 

 

4.4.1 Dimensionamento dos equipamentos 

 
Com os resultados da simulação de processo apresentadas no Capítulo 3 os equipamentos 

dos processos “Joule-Thomson” e Turbo expansor, com exceção das membranas, foram 

dimensionados segundo procedimento apresentado no APÊNDICE A, com resultados 

sumarizados nas Tabelas 13 e 14. 

 

4.4.2 Cálculo do CAPEX 

 

De posse dos dados da simulação e dos dimensionamentos dos equipamentos, o CAPEX 

foi calculado para os processos “Joule  Thomson” e Turbo Expansor. O custo da membrana 

foi obtido em (Barbosa, 2010). Os resultados são mostrados nas Tabelas 15 e 16. 
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Tabela 13 - Dimensionamento dos equipamentos:  Processo “Joule-Thomson”  

Potência (kW) Área (m2) Diâmetro (m) Altura (m) Pressão Máxima (bar g)

TC01 14567 1541.7 - - 72.0

Integração Energética 16997 1555.6 - - 71.9

Resfriador CO2 1060 147.2 - - 42.7

Resfriador CO2 2 17278 1009.3 - - 149.5

Water Cooler 2 19314 2524.7 - - 26.0

Heater de Propano 17611 2895.7 - - 15.9

Ref. Desetanizadora 16906 200.7 - - 13.4

Cond. Despropanizadora 448 721.7 - - 13.3

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

V-101 - - 2.1 6.4 12.4

Knock Out CO2 1 - - 0.5 1.5 30.9

Knock Out CO2 2 - - 0.5 1.5 77.2

CO1 3428 - - - -

CO2 4455 - - - -

CO3 2419 - - - -

Compressor CO2 1 5097 - - - -

Compressor CO2 2 6968 - - - -

Compressor CO2 3 3626 - - - -

C CP 2A 1702 - - - -

Desetanizadora - - 2.6 13.7 15.3

Despropanizadora - - 0.6 10.6 13.3

Desbutanizadora - - 1.1 6.1 5.0
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Tabela 14 - Dimensionamento dos equipamentos: Processo Turbo Expansor

Potência (kW) Área (m2) Diâmetro (m) Altura (m) Pressão Máxima (bar g)

TC01 11631 1369.4 - - 60.0

Integração Energética 1330 90.6 - - 59.9

Resfriador CO2 1083 158.3 - - 42.7

Resfriador CO2 2 16992 935.2 - - 149.5

Water Cooler 2 8428 788.0 - - 40.0

Heater de Propano 6536 2042.5 - - 9.9

Ref. Desetanizadora 6744 292.3 - - 13.3

Cond. Despropanizadora 310 538.2 - - 13.1

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

V-101 - - 2.1 6.4 12.4

Knock Out CO2 1 - - 0.5 1.5 42.6

Knock Out CO2 2 - - 0.5 1.5 149.4

CO1 2777 - - - -

CO2 5099 - - - -

CO3 1043 - - - -

Turbo Expansor 2777 - - - -

Compressor CO2 1 5021 - - - -

Compressor CO2 2 6827 - - - -

Compressor CO2 3 1998 - - - -

C CP 2A 1891 - - - -

Desetanizadora - - 2.4 22.0 13.5

Despropanizadora - - 0.6 15.2 13.3

Desbutanizadora - - 0.9 6.1 5.0

Tr
o

ca
d

o
re

s 
d

e
 C

al
o

r
V

as
o

s
C

o
m

p
re

ss
o

re
s

To
rr

e
s

 



METODOLOGIA DE ANÁLISE COMPARATIVA DAS 

ALTERNATIVAS DE SEPARAÇÃO DE LGN CAPITULO 4 

 

 68 

 

Tabela 15 - CAPEX: Processo “Joule Thomson” 

Equipamentos CAPEX (US$) 
TC01 5.000.000 

Integração 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. Desbutanizadora 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$) 
TC01 3.460.000 

Integração 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. Desbutanizadora 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 
CO3 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 Cálculo do OPEX 

 
Por fim, os OPEX dos três processos foram calculados seguindo a metodologia 

proposta (Turton et al, 2009).  Neste cálculo, algumas simplificações são adotadas, seguindo 

as referências utilizadas para validação da metodologia (Barbosa, 2010): 

- A matéria prima da planta em questão tem custo zero; 

 - Foi desprezado o custo de unidade de tratamento; 

- O custo de make-up de propano foi desconsiderado. 

- O custo da mão de obra considerou que o salário médio anual dos operadores no Brasil 

é de US$ 45.300 (Barbosa, 2010). 

 

As Tabelas 17, 18 e 19 mostram os custos anuais das utilidades necessárias a cada 

processo, para cada equipamento. Já na Tabela 20, o valor de OPEX de cada um dos três 

processos é apresentado. 
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Tabela 17 - Utilidades: Processo Criogênico  

Equipamentos Utilidade Consumo Custo Anual (US$)

Integração 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  kilowatts 185.000

Resfriador CO2 2 Eletricidade 1990  kilowatts 185.000
Ref. Desetanizadora Água de Resfriamento 27700  MJ/h 82.000

Cond. Despropanizadora Água de Resfriamento 5420  MJ/h 16.000
Ref. Despropanizadora Água de Resfriamento 63900  MJ/h 188.000
Cond. Desbutanizadora Água de Resfriamento 25900  MJ/h 76.000
Ref. Desbutanizadora Água de Resfriamento 19400  MJ/h 57.000

Separador Vapor de Média 20300  MJ/h 2.394.000
Knock Out CO2 1 Água de Resfriamento 1370  MJ/h 4.000
Knock Out CO2 2 Vapor de Média 1790  MJ/h 211.100

C CP 1 Água de Resfriamento 2550  MJ/h 7.500
Compressor CO2 1 Vapor de Média 1940  MJ/h 229.000

3.912.100TOTAL  
 

Tabela 18 - Utilidades: Processo “Joule-Thomson” 
Equipamentos Utilidade Consumo Custo Anual (US$)

TC01 Eletricidade 3810  kilowatts 155.000
Integração Energética Eletricidade 4950  kilowatts 155.000

Resfriador CO2 Eletricidade 2690  kilowatts 311.000
Resfriador CO2 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 Água de Resfriamento 3810  MJ/h 11.200
Ref. Desbutanizadora Água de Resfriamento 62200  MJ/h 183.000

Cold Vessel Água de Resfriamento 69500  MJ/h 205.000
V-101 Água de Resfriamento 63400  MJ/h 187.000

Knock Out CO2 1 Vapor 60900  MJ/h 6.730.000
Knock Out CO2 2 Água de Resfriamento 1610  MJ/h 4.800

CO1 Vapor 1820  MJ/h 201.600
CO2 Água de Resfriamento 3230  MJ/h 9.500
CO3 Vapor 2420  MJ/h 267.600

9.196.700TOTAL  
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Tabela 19 - Utilidades: Processo Turbo-Expansor 
Equipamentos Utilidade Consumo Custo Anual (US$)

TC01 Eletricidade 3090  kilowatts 311.000
Integração Energética Eletricidade 5670  kilowatts 155.000

Resfriador CO2 Eletricidade 1160  kilowatts 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  kilowatts 311.000
Ref. Desbutanizadora Água de Resfriamento 3900  MJ/h 11.500

Cold Vessel Água de Resfriamento 61200  MJ/h 180.000
V-101 Água de Resfriamento 30300  MJ/h 89.000

Knock Out CO2 1 Água de Resfriamento 23500  MJ/h 69.000
Knock Out CO2 2 Vapor 24300  MJ/h 2.683.000

CO1 Água de Resfriamento 1120  MJ/h 3.290
CO2 Vapor 1600  MJ/h 177.000
CO3 Água de Resfriamento 2650  MJ/h 7.800

Turbo Expansor Vapor 1970  MJ/h 218.200

5.458.490TOTAL  
 

 

Tabela 20 - OPEX 

  Criogênico 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 cálculos de custos efetuados, é apresentada na Tabela 21 a comparação entre os 

resultados encontrados no presente trabalho e os resultados encontrados em Barbosa (2010). 
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Tabela 21- Validação da Metodologia Econômica 

  

CAPEX “GRASS ROOTS” 
(US$) 

Referência 
Presente 
Trabalho 

Criogênico 49.355.751 48.857.100 
Joule-Thompson 70.227.794 72.872.000 
Turbo Expansor 69.753.912 59.032.800 

  

  

UTILIDADES (US$/ano) 

Referência 
Presente 
Trabalho 

Criogênico 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) 

Referência 
Presente 
Trabalho 

Criogênico 17.340.232 15.416.587 
Joule-Thompson 24.604.793 26.269.444 
Turbo Expansor 21.989.881 19.178.747 

 

 

Vargas (2010) comparou os três processos em bases técnicas, limitando-se à análise 

econômica do processo criogênico, com o qual o procedimento adotado no presente trabalho 

foi validado. Barbosa (2010) calculou, seguindo esta mesma metodologia, os custos dos 3 

processos citados. O presente trabalho também estende a metodologia aos demais processos 

visando a sua validação, junto a Barbosa (2010), como ferramenta de discriminação de 

desempenho econômico de alternativas tecnológicas no setor de petróleo. 

 

A Tabela 21 permite concluir que os resultados encontrados no presente trabalho e a 

referência utilizada (Barbosa, 2010) são consistentes, validando a metodologia econômica e a 

simulação realizada. Diante disso, o próximo Capítulo propõem novas tecnologias (simuladas 

em ambiente ASPEN HYSYS) para recuperação de LGN do gás natural, no contexto do Pré-

Sal brasileiro. A metodologia econômica a ser utilizada será a mesma validada neste Capítulo. 
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CAPÍTULO 5 – Recuperação de 

Neste Capítulo, quatro

natural são apresentadas. 

 

5.1  Descrição dos Processos

 

Quatro alternativas para recuperação de LGN d

em CO2 são apresentadas a 

operação”. 

 

Caso 1: Caso Base –

LGN 

No caso 1, a produção de LGN é 

na corrente de LGN. A corrente de injeção é basicamente CO

ainda é dividido em duas correntes (leves e pesados). Est

atualmente no pólo Pré

apresentado na figura 27.

RECUPERAÇÃO DE LGN DE GÁS NATURAL NO CENÁRIO 

DO PRÉ-SAL 

Recuperação de LGN de Gás Natural no Cenário 

quatro alternativas de processos para recuperação de LGN de gás 

Descrição dos Processos 

alternativas para recuperação de LGN de gás natural e injeção de corrente rica 

ão apresentadas a seguir. Estes três processos são denominados de 

– Máxima produção de LGN com exportação de duas correntes de 

, a produção de LGN é maximizada, recuperando-se grande parte do metano 

na corrente de LGN. A corrente de injeção é basicamente CO

ainda é dividido em duas correntes (leves e pesados). Esta 

pólo Pré-Sal brasileiro. Um fluxograma esquemático do caso é 

apresentado na figura 27. 

Figura 27- Fluxograma Esquemático – Caso 1 

CAPITULO 5 

 74 

de Gás Natural no Cenário 

do Pré-Sal 

eração de LGN de gás 

gás natural e injeção de corrente rica 

ão denominados de “casos de 

Máxima produção de LGN com exportação de duas correntes de 

se grande parte do metano 

na corrente de LGN. A corrente de injeção é basicamente CO2. O LGN produzido 

 é a situação aplicada 

rama esquemático do caso é 
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Caso 2: Máxima Injeção com 

No Caso 2, a vazão de injeção é

corrente de carga é injetada

correntes (leves e pesados).

figura 28. 

 

 Caso 3: Máxima Injeção com

No caso 3, a vazão de injeção 

poço. O LGN produzido 

pesados. Um fluxograma esquemático do caso é apresentado na figura 29.
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DO PRÉ-SAL 

: Máxima Injeção com exportação de duas correntes de LGN

a vazão de injeção é maximizada. Para tal, parte do metano presente na 

é injetada no poço junto ao CO2. O LGN produzido é divido em duas 

correntes (leves e pesados). Um fluxograma esquemático do caso é apresentado na 

Figura 28- Fluxograma Esquemático – Caso 2 

Caso 3: Máxima Injeção com exportação de uma corrente de LGN

a vazão de injeção é maximizada, com a injeção de metano 

O LGN produzido é exportado em uma única corrente misturando os leves e os 

Um fluxograma esquemático do caso é apresentado na figura 29.

Figura 29- Fluxograma Esquemático – Caso 3 
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LGN 

parte do metano presente na 

O LGN produzido é divido em duas 

Um fluxograma esquemático do caso é apresentado na 

 

LGN (C2+) 

mizada, com a injeção de metano junto ao CO2 no 

misturando os leves e os 

Um fluxograma esquemático do caso é apresentado na figura 29. 
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Caso 4: Máxima produção de LGN com exportação de duas correntes de LGN e 

injeção de corrente concentrada em CO

No caso 4, a corrente que era injetada no caso 

recuperação do máximo 

injeção concentrada em CO

fluxograma esquemático do caso é apresentado na figura 30.

 

5.1.1 Caracterização da Carga

O gás utilizado no presente trabalho baseia

corrente hipotética do campo de Pré

utilizado, onde o gás de carga do presente trabalho é a corrente de gás que sai do separador 

trifásico, antes do compressor principal.

Figura 31- Fluxograma de processo utilizado na exploração dos campos do Pré

RECUPERAÇÃO DE LGN DE GÁS NATURAL NO CENÁRIO 

DO PRÉ-SAL 

Caso 4: Máxima produção de LGN com exportação de duas correntes de LGN e 

corrente concentrada em CO2 

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

do máximo de metano presente. Desta forma gerando uma corrente de 

injeção concentrada em CO2 e aumentando a vazão da corrente de LGN.

fluxograma esquemático do caso é apresentado na figura 30. 

Figura 30- Fluxograma Esquemático – Caso 4 

Caracterização da Carga 

O gás utilizado no presente trabalho baseia-se em Barbosa (2010), representando 

a do campo de Pré-Sal de Tupi. A figura 31 apresenta o esquema atualmente 

utilizado, onde o gás de carga do presente trabalho é a corrente de gás que sai do separador 

trifásico, antes do compressor principal. 

Fluxograma de processo utilizado na exploração dos campos do Pré
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Caso 4: Máxima produção de LGN com exportação de duas correntes de LGN e 

passa por uma membrana visando a 

metano presente. Desta forma gerando uma corrente de 

e aumentando a vazão da corrente de LGN. Um 

 

se em Barbosa (2010), representando 

apresenta o esquema atualmente 

utilizado, onde o gás de carga do presente trabalho é a corrente de gás que sai do separador 

 

Fluxograma de processo utilizado na exploração dos campos do Pré-sal 
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Por simplificação, foi considerada a composição do gás já desidratado como carga. 

Uma vez que o objetivo do trabalho é a comparação entre quatro processos e todos 

precisariam da unidade de desidratação com mesma capacidade, foi desconsiderada esta 

unidade nas simulações. A composição do gás utilizado é apresentada na Tabela 22. 

 

Tabela 22- GN campo Tupi 

Temperatura (°C) 60 
Pressão (bar a) 5.0 

Vazão Molar  (Kmol/h) 930.0 
Composição 

Componente % Molar  
Nitrogênio 0.24% 
CO2 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 composição do gás do campo de Tupi foi obtida por 

normalização, no simulador comercial ASPEN HYSYS, da composição do GN do campo de 

Marlim alterando-se a concentração de CO2 para 15%. Portanto, esta composição não se trata 

de um dado real do campo do Pré-Sal, apenas uma estimativa adotada neste trabalho. 

(Barbosa, 2010) 

 

5.2 Fluxogramas de Processo 

 

A seguir, serão descritos, em detalhes, cada um dos processos propostos neste 

trabalho. De forma a facilitar a descrição dos processos, estes foram separados em duas 

partes: (i) Sistema de Compressão e Separação de C5+ e (ii) Sistema de Separação e Injeção. 
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5.2.1 Caso 1: Caso Base - Máxima produção de LGN com exportação de duas 

correntes de LGN 

 

Sistema de Compressão e Separação de C5+ 

O gás recebido (Corrente 1) é comprimido em 3 estágios (K100, K101 e K102) até a 

pressão de 102,0 bar. Cada estágio de compressão é composto pelo respectivo compressor, 

um trocador de calor com água de resfriamento e um vaso, que é responsável por abater os 

hidrocarbonetos que se liquefazem com o aumento da pressão.  

 

No primeiro estágio de compressão (K-100), o gás atinge 10,0 bar, gerando uma 

corrente de hidrocarbonetos líquida (Corrente 34) com a composição mostrada na Tabela 23: 

 

Tabela 23 - Composição corrente 34 (C5+) 

Vazão Molar  (Kmol/h) 53.4 
Composição % de 

Recuperação 
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 estágios a seguir (K-101 e K102), a pressão atinge respectivamente 50,0 bar e 

102,0 bar. O líquido gerado em cada um destes estágios é recirculado para a descarga do 

primeiro estágio de compressão (K-100) à montante do respectivo trocador de calor (E-100). 

Após os três estágios de compressão, o gás é encaminhado para a despressurização. 

 



RECUPERAÇÃO DE LGN DE GÁS NATURAL NO CENÁRIO 

DO PRÉ-SAL CAPITULO 5 

 

 79 

 

Conforme discutido no Capítulo 3, diversas são as metodologias de extração de LGN do 

gás natural. Entretanto, por ser a mais utilizada atualmente, adotou-se a expansão em uma 

válvula “Joule-Thomson”, conforme descrito no item 3.1.1. Portanto, o gás é despressurizado 

até 28,0 bar na válvula “Joule-Thomson” e, em seguida, o LGN gerado é retirado no vaso V-

102 e encaminhado para jusante do primeiro estágio de compressão. O gás que continua no 

processo (Corrente 14) possui a composição apresentada na Tabela 24. 

 

Tabela 24 - Composição Corrente 14 (gases leves) 

Vazão Molar  
(Kmol/h)  880.0 

Composição % de 
Recuperação 

Componente 
% 
Molar  

Nitrogênio 0.25% 99.94% 
CO2 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 gás é recomprimido (K-103) até 60,0 bar para ser enviado para a 

MEMBRANA, que separa o CO2 da corrente de LGN gerando as correntes 17 PERMEADO 

(rica em CO2 que permeia pela membrana) e 16 RETENTADO (com baixo teor de CO2). A 

membrana é dimensionada para garantir que a corrente de LGN produzida tenha no máximo 

3,0% de CO2, conforme exigência da ANP. 

 

A principal especificação do sistema de compressão e separação de C5+ é o ponto de 

orvalho desta corrente (14 – Topo do Vaso) na pressão de 45,0 bar (HCDP @ 45bar), que 

deve ser inferior à 0 °C. Esta especificação é que define a pressão do trem de compressão, 
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bem como a despressurização na válvula “

obtido foi de -5°C. 

 

O fluxograma de processo do sistema de compressão e separação de C

no simulador comercial AS

Figura 32

 

Sistema de Separação e Injeção

O caso 1 tem como principal objetivo maximizar a vazão de LGN produzido, portanto 

deslocando todo o metano produzido para a corrente de LGN, composta de hidrocarbonetos 

na faixa C1 – C4, além de C

RETENTADO é comprimida em apenas um estágio até a pressão de 200,0 bar, devendo ser 

escoada (33 GNLC1C2C3) via dutos para uma UPGN. Entretanto, no Cas

quantidade de metano na corrente, esta corrente encontra

operação. A análise do escoamento desta corrente indica tratar

pois, ao atingir a temperatura de 10 °C, a corrente só é totalmente 

de 180,0 bar. A composição do gás LGN obtido é mostrada na Tabela 2
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bem como a despressurização na válvula “Joule-Thomson”. No presente trabalho, o valor 

O fluxograma de processo do sistema de compressão e separação de C

no simulador comercial ASPEN HYSYS é mostrado na Figura 32. 

32- Sistema de Compressão e Separação de C5+ - Caso 1/2/3

Sistema de Separação e Injeção 

tem como principal objetivo maximizar a vazão de LGN produzido, portanto 

deslocando todo o metano produzido para a corrente de LGN, composta de hidrocarbonetos 

, além de C5+ produzido na etapa inicial. Para isso, a corrente 16 

comprimida em apenas um estágio até a pressão de 200,0 bar, devendo ser 

escoada (33 GNLC1C2C3) via dutos para uma UPGN. Entretanto, no Cas

quantidade de metano na corrente, esta corrente encontra-se na fase gás nesta condição de 

. A análise do escoamento desta corrente indica tratar-se de escoamento bifásico, 

pois, ao atingir a temperatura de 10 °C, a corrente só é totalmente líquida

de 180,0 bar. A composição do gás LGN obtido é mostrada na Tabela 25
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”. No presente trabalho, o valor 

O fluxograma de processo do sistema de compressão e separação de C5+ desenvolvido 

 
Caso 1/2/3/4 

tem como principal objetivo maximizar a vazão de LGN produzido, portanto 

deslocando todo o metano produzido para a corrente de LGN, composta de hidrocarbonetos 

produzido na etapa inicial. Para isso, a corrente 16 

comprimida em apenas um estágio até a pressão de 200,0 bar, devendo ser 

escoada (33 GNLC1C2C3) via dutos para uma UPGN. Entretanto, no Caso 1 devido à grande 

se na fase gás nesta condição de 

se de escoamento bifásico, 

líquida em pressões acima 

5. 
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Tabela 25 - Composição da corrente 33 GNLC1C2C3 (LGN Exportado) - Caso 1 

Vazão Molar  
(Kmol/h)  675.3 

Composição % de 
Recuperação 

Componente 
% 
Molar  

Nitrogênio 0.36% 99.88% 
CO2 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, saída da membrana, é comprimida em 4 estágios (K-105, 

K-106, K-107 e K104) compostos de trocadores de calor com água de resfriamento e vasos de 

retenção de líquidos gerados. A pressão final atingida é de 280,0 bar que, na descida até o 

poço, irá atingir a pressão de injeção. A corrente injetada (30 Injection), possui a composição 

conforme Tabela 26. 

 

Tabela 26 - Composição da corrente 30 INJECTION (Gás Injetado) - Caso 1 

Vazão Molar  (Kmol/h) 204.7 
Composição % de 

Recuperação 
Componente 

% 
Molar  

Nitrogênio 0.00% 0.08% 
CO2 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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Alguns aspectos devem ser destacados neste processo:

 

- A corrente injetada contém uma relação de 60% de CO

- A corrente de LGN contém quase 90% do total de metano presente na carga, portanto 

o objetivo de maximização da produção de LGN foi 

- A corrente de C5+ recupera mais de 80% do pentano recebido, garantindo que este não 

alcance as membranas;

- O escoamento do LGN produzido no Caso 

 

Na Figura 33, é mostrado o fluxograma de processo.

Figura 

 

 

5.2.2 Caso 2: Máxima Injeção com

 

Sistema de Compressão e Separação de C

Nesta etapa, a corrente de gás natural (Corrente 1) passa por três estágios de 

compressão, pela expansão na válvula “

separação do LGN do gás a ser injetado. A descrição detalhada desta etapa foi apresentada no 

item 5.2.1, bem como o fluxograma do processo (Figura 2
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aspectos devem ser destacados neste processo: 

A corrente injetada contém uma relação de 60% de CO2 para 40% de CH

A corrente de LGN contém quase 90% do total de metano presente na carga, portanto 

o objetivo de maximização da produção de LGN foi alcançado; 

recupera mais de 80% do pentano recebido, garantindo que este não 

alcance as membranas; 

O escoamento do LGN produzido no Caso 1 é multifásico. 

, é mostrado o fluxograma de processo. 

Figura 33 - Sistema de Separação e Injeção – Caso 1

: Máxima Injeção com exportação de duas correntes de LGN

Sistema de Compressão e Separação de C5+ 

Nesta etapa, a corrente de gás natural (Corrente 1) passa por três estágios de 

compressão, pela expansão na válvula “Joule-Thomson” e pela membrana visando a 

separação do LGN do gás a ser injetado. A descrição detalhada desta etapa foi apresentada no 

item 5.2.1, bem como o fluxograma do processo (Figura 28).  
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para 40% de CH4; 

A corrente de LGN contém quase 90% do total de metano presente na carga, portanto 

recupera mais de 80% do pentano recebido, garantindo que este não 

 
1 

duas correntes de LGN 

Nesta etapa, a corrente de gás natural (Corrente 1) passa por três estágios de 

” e pela membrana visando a 

separação do LGN do gás a ser injetado. A descrição detalhada desta etapa foi apresentada no 
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Sistema de Separação e Injeção 

O caso 2 tem como principal objetivo a maximização da vazão de injeção, além da 

recuperação do LGN. Logo, o processo foi concebido para atender a esta especificação e o 

metano presente na corrente 16 RETENTADO deve ser enviado para injeção no poço junto à 

corrente 17 PERMEADO, rica em CO2. 

 

 Para isso, a corrente 16 RETENTADO é enviada para a torre T-101 que remove desta 

a maior parte dos hidrocarbonetos mais pesados que o metano. A corrente 31 C2+ (fundo da T-

101) é exportada como LGN e a corrente 18 C1 (Topo da T-101) é enviada para injeção. A 

torre T-101 possui as seguintes especificações, que permitem a remoção de mais de 99% do 

metano da corrente de entrada: 

 

 - Pressão no topo: 40 bar a 

 - Pressão no fundo: 43 bar a 

 - Razão de refluxo no topo: 3,0 

 - % de recuperação de C2 na corrente de fundo: 80% 

A corrente rica em CO2 (17 PERMEADO), sai da membrana à uma pressão de 1,3 bar 

e deve ser pressurizada para se juntar à corrente de metano, do topo da torre. Para isso, a 

corrente passa por 3 estágios de compressão (K-105, K-106 e K-107), cada um destes com um 

trocador de calor com água de resfriamento e um vaso de retenção de líquido, alcançando a 

pressão final de 40,0 bar a. Esta corrente (27) é então misturada à corrente de topo da torre 

(18 C1). A corrente resultante desta mistura (28) possui 13% de líquido e, portanto, precisa 

ser aquecida para voltar a vaporizar. Este serviço é feito em trocador de calor (E-108) com 

água. Em seguida, a corrente vaporizada (Corrente 29) é novamente comprimida até a pressão 

de 280,0 bar (K-104), que, na descida até o poço, atinge a pressão de injeção. A corrente 

injetada, possui a composição conforme apresentado Tabela 27. 
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Tabela 27- Composição da corrente 30 Injection (Gás Injetado – Caso 1) 

Vazão Molar  
(Kmol/h)  782.9 

Composição % de 
Recuperação 

Componente 
% 
Molar  

Nitrogenio 0.29% 99.93% 
CO2 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 resfriada com água de resfriamento (E-105) e, 

por fim, bombeada até uma pressão de 200,0 bar. Esta corrente escoa via dutos até uma 

UPGN para ser processada. Para a corrente de exportação de LGN (33 GNLC2C32) verifica-

se a condição do escoamento, visto que uma vaporização da mesma decorrente da queda de 

pressão nos dutos ocasiona graves problemas de escoamento. Portanto, considera-se que a 

corrente chega à UPGN nas seguintes condições limites: 

 

- Temperatura: 10°C (Condição de escoamento nos dutos no fundo do mar); 

- Pressão: 70,0 bar 

Nestas condições, a corrente de LGN ainda continua como 100% líquido, vaporizando 

apenas ao atingir pressões da ordem de 20,0 bar. Portanto, garante-se que nenhuma 

vaporização acontece neste escoamento. A corrente de LGN exportada (33 GNLC2C32) 

possui composição conforme Tabela 28. 
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Tabela 28 - Composição da corrente 33 GNLC2C32 (LGN exportado – Caso 2) 

Vazão Molar  (Kmol/h) 97.1 
Composição % de 

Recuperação Componente % Molar  
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 separação de C5+ (35 C5+) é o outro produto 

obtido no processo, que é bombeado até 200,0 bar para ser enviado para tratamento numa 

UPGN (ver Figura 26). A mesma verificação de vaporização foi feita nesta corrente e o 

neste caso a vaporização ocorreria em pressões de 5,0 bar. Portanto podemos concluir que 

o escoamento seria 100% líquido. A composição da corrente de C5+ neste caso é a mesma 

obtida no Caso 1 e descrita no item 5.2.1 (Tabela 23). 

 

Alguns aspectos devem ser destacados neste processo: 

 

- Mais de 99% do metano e 97% do CO2 presente no gás natural é injetado no poço, 

garantindo a maximização da vazão de injeção; 

- A corrente de LGN recupera quase 80% do etano recebido, maximizando a 

recuperação deste gás; 

- A corrente de C5+ recupera mais de 80% do pentano recebido, garantindo que este não 

alcance as membranas; 

- O escoamento de todas as correntes é monofásico. 

 

Na Figura 34, é mostrado o fluxograma de processo. 
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Figura

 

 

5.2.3 Caso 3: Máxima Injeção com

 

Sistema de Compressão e Separação de C

Nesta etapa, a corrente de gás natural (Corrente 1) passa por três estágios de 

compressão, pela expansão na válvula 

separação do LGN do gás a ser injetado. A descrição detalhada desta

no item 5.2.1, bem como o fluxograma do processo

 

 

Sistema de Separação e Injeção

O principal objetivo do 

descrição detalhada do processo 

mostrado na Tabela 23. A diferença 

Caso 3, a corrente de fundo da torre

bombeada (P-100) até uma pressão de 200,0 bar. A corrente 

separação de C5+ (Corrente 34)

GNLC2C32 e estas são misturadas

(corrente 3636 GNLTOTAL)
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Figura 34 - Sistema de Separação e Injeção – Caso 2

Injeção com exportação de uma corrente de

Sistema de Compressão e Separação de C5+ 

a corrente de gás natural (Corrente 1) passa por três estágios de 

compressão, pela expansão na válvula “Joule-Thomson” e pela membrana visando a

separação do LGN do gás a ser injetado. A descrição detalhada desta etapa 

.1, bem como o fluxograma do processo (Figura 27).  

Sistema de Separação e Injeção 

O principal objetivo do Caso 3 é de maximização da vazão de injeção no poço. 

detalhada do processo é feita no item 5.2.1, sendo a composição do gás injetad

A diferença entre os casos está na parte da recuperação de 

a corrente de fundo da torre (31 C2+) é resfriada com água de resfriamento (E

até uma pressão de 200,0 bar. A corrente obtida ainda no sistema de 

(Corrente 34) é bombeado (P-101) até a mesma pressão

e estas são misturadas (MIX-100) e enviadas para tratamento 

(corrente 3636 GNLTOTAL). 
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2 

uma corrente de LGN (C2+) 

a corrente de gás natural (Corrente 1) passa por três estágios de 

e pela membrana visando a 

etapa está apresentada 

a vazão de injeção no poço. A 

a composição do gás injetado 

está na parte da recuperação de LGN. No 

com água de resfriamento (E-105) e 

obtida ainda no sistema de 

até a mesma pressão da corrente 33 

e enviadas para tratamento em uma UPGN 
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Neste Caso, também foi verificada a condição do escoamento desta corrente. Foi 

considerado que a corrente chegaria na UPGN nas seguintes condições limites: 

 

- Temperatura: 10°C (Condição de escoamento nos dutos no fundo do mar); 

- Pressão: 70,0 bar 

 

Nestas condições, a corrente de LGN ainda continua como 100% líquido, vaporizando 

apenas ao atingir pressões da ordem de 15,0 bar. Portanto, garante-se que nenhuma 

vaporização acontece neste escoamento. A corrente de LGN exportada possui composição 

conforme Tabela 29. 

 

Tabela 29 - Composição da corrente 3636 GNL TOTAL (LGN exportado) - Caso 3 

Vazão Molar  (Kmol/h) 150.5 
Composição % de 

Recuperação Componente % Molar  
Nitrogênio 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 CO2 presente no gás natural é injetado no poço, 

garantindo a maximização da vazão de injeção; 

- A corrente de LGN recupera quase 80% do etano recebido, maximizando a 

recuperação deste gás; 

- O escoamento de todas as correntes é monofásico, facilitando o escoamento das 

correntes. 
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Na Figura 35, é mostrado o fluxograma de processo

Figura

 

 

5.2.4 Caso 4: Máxima produção de LGN com exportação de duas correntes de LGN e 

injeção de corrente concentrada em CO

 

Sistema de Compressão e Separação de C

Nesta etapa, a corrente de gás 

compressão, pela expansão na válvula “

separação do LGN do gás a ser injetado. A descrição detalhada desta etapa foi apresentada no 

item 5.2.1, bem como o fluxograma do

 

Sistema de Separação e Injeção

O caso 4 possui a mesma concepção do caso 

corrente 29 ao invés de ser enviado para o compressor de injeção, passa por uma membrana, 

visando à extração de C1, concentrando a corrente de injeção em CO

corrente RETENTADO 1 (composição conforme tabela 30) é misturad

RETENTADO e comprimida para ser comercializada
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é mostrado o fluxograma de processo do Caso 3. 

Figura 35- Sistema de Separação e Injeção – Caso 3

Caso 4: Máxima produção de LGN com exportação de duas correntes de LGN e 

injeção de corrente concentrada em CO2 

Sistema de Compressão e Separação de C5+ 

Nesta etapa, a corrente de gás natural (Corrente 1) passa por três estágios de 

compressão, pela expansão na válvula “Joule-Thomson” e pela membrana visando a 

separação do LGN do gás a ser injetado. A descrição detalhada desta etapa foi apresentada no 

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

Sistema de Separação e Injeção 

possui a mesma concepção do caso 1, descrito no item 5.2.

corrente 29 ao invés de ser enviado para o compressor de injeção, passa por uma membrana, 

concentrando a corrente de injeção em CO2. 

corrente RETENTADO 1 (composição conforme tabela 30) é misturad

mprimida para ser comercializada. A corrente PERMEADO 1 é 
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Caso 3 

Caso 4: Máxima produção de LGN com exportação de duas correntes de LGN e 

natural (Corrente 1) passa por três estágios de 

” e pela membrana visando a 

separação do LGN do gás a ser injetado. A descrição detalhada desta etapa foi apresentada no 

, descrito no item 5.2.1, entretanto a 

corrente 29 ao invés de ser enviado para o compressor de injeção, passa por uma membrana, 

. Saída da membrana, a 

corrente RETENTADO 1 (composição conforme tabela 30) é misturada à corrente 16 

. A corrente PERMEADO 1 é 
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comprimida em quatro estágios de compressão (K-109, K-110, K-111 e K-104) alcançando a 

pressão necessária para injeção (280,0 bar). A corrente injetada (30 Injection), possui a 

composição conforme Tabela 31. 

 

Assim como no caso 1, a análise do escoamento da corrente 33GNLC1C2C3 indica 

tratar-se de escoamento bifásico, pois, ao atingir a temperatura de 10 °C, a corrente só é 

totalmente líquida em pressões acima de 180,0 bar. A composição do gás LGN obtido é 

mostrada na Tabela 30.  

 

Tabela 30 - Composição da corrente 33 GNLC1C2C3 (LGN Exportado) - Caso 4 

Vazão Molar  (Kmol/h) 746.3 
Composição % de 

Recuperação Componente % Molar  
Nitrogênio 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 - Composição da corrente 30 INJECTION (Gás Injetado) - Caso 4 

Vazão Molar  (Kmol/h) 133.8 
Composição % de 

Recuperação Componente % Molar  
Nitrogênio 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 composição da corrente de C5+ neste caso é a mesma obtida no

descrita no item 5.2.1 (Tabela 23). Alguns aspectos devem ser destacados neste processo:

 

- A corrente injetada 

contém uma relação de 85

- A corrente de LGN 

- O escoamento do LGN produzido no C

 

O fluxograma do caso 4 é apresentado na figura 3

 

Figura 
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composição da corrente de C5+ neste caso é a mesma obtida no

descrita no item 5.2.1 (Tabela 23). Alguns aspectos devem ser destacados neste processo:

 foi concentrada em CO2 em relação à mesma do caso 2. Neste caso

contém uma relação de 85% de CO2 para 14% de CH4; 

 contém quase 97% do total de metano presente na carga

O escoamento do LGN produzido no Caso 4 é multifásico. 

O fluxograma do caso 4 é apresentado na figura 36. 

Figura 36- Sistema de Separação e Injeção – Caso 4

CAPITULO 5 

 90 

composição da corrente de C5+ neste caso é a mesma obtida nos Casos 1 e 2, 

descrita no item 5.2.1 (Tabela 23). Alguns aspectos devem ser destacados neste processo: 

em relação à mesma do caso 2. Neste caso 

% do total de metano presente na carga; 

 
Caso 4
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CAPÍTULO 6 – Dimensionamento de Equipamentos, Análise 

Econômica e Discussão de Resultados  

Neste Capítulo, apresentam-se os resultados do dimensionamento de equipamentos 

para os quatro casos desenvolvidos no Capítulo 5, bem como as respectivas avaliações 

econômicas.  Os resultados são discutidos e a estimativa de custos é extrapolada para o 

ambiente offshore, para os processos viáveis economicamente. 

 

6.1  Dimensionamento dos Equipamentos  

 

Com os dados obtidos nas simulações descritas no Capítulo 5, os equipamentos dos 

quatro casos foram dimensionados, seguindo os procedimentos descritos no APÊNDICE A. 

Nas Tabelas 32, 33, 34 e 35, são mostrados resultados de dimensionamento dos equipamentos 

dos quatro casos analisados. 

Tabela 32 - Dimensionamento de Equipamentos - Caso 1 

Equipamentos Potência (kW) Diâmetro (m) Altura (m) Área (m2) Pressão Máxima (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 - Caso 2 

Equipamentos Potência (kW) Diâmetro (m) Altura (m) Área (m2) Pressão Máxima (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 - Caso 3 

Equipamentos Potência (kW) Diâmetro (m) Altura (m) Área (m2) Pressão Máxima (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 - Caso 4 

Equipamentos Potência (kW) Diâmetro (m) Altura (m) Área (m2) Pressão Máxima (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  Análise Econômica  

Os cálculos econômicos dos processos citados foram executados seguindo o procedimento 

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

 

Portanto, de posse dos equipamentos devidamente dimensionados no item 6.1, calcula-se 

o CAPEX para cada um dos três processos, seguidos dos respectivos valores de OPEX. Por 

último, é feita uma análise do fluxo de caixa dos processos, considerando-se uma vida útil de 

20 anos para as plantas. 
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6.2.1  CAPEX 

 

O resultado dos cálculos do CAPEX de cada equipamento para os três processos são 

mostrados nas Tabelas 36, 37, 38 e 39. Os valores apresentados se referem à aquisição 

completa dos equipamentos, desde a compra efetiva do equipamento até a instalação do 

mesmo. 

 

Tabela 36 – CAPEX – Caso 1 

Equipamentos CAPEX (US$)

E-100 850.000,00
E-101 1.820.000,00
E-102 1.120.000,00
E-106 173.000,00
E-107 179.000,00
E-108 78.000,00
V-100 75.000,00
V-101 52.400,00
V-102 43.400,00
V-103 28.300,00
V-104 31.300,00
V-105 38.400,00
K-100 1.380.000,00
K-101 2.950.000,00
K-102 1.180.000,00
K-103 1.100.000,00
K-104 981.000,00
K-105 981.000,00
K-106 981.000,00
K-107 981.000,00
K-108 1.750.000,00
P-101 108.000,00
Z-101 1.340.000,00
TOTAL 18.220.800,00  

Tabela 37 – CAPEX – Caso 2

Equipamentos CAPEX (US$)

E-100 850.000,00
E-101 1.820.000,00
E-102 1.120.000,00
E-105 173.000,00
E-106 179.000,00
E-107 78.000,00
E-108 87.000,00
V-100 75.000,00
V-101 52.400,00
V-102 43.400,00
V-103 28.300,00
V-104 28.300,00
K-100 1.380.000,00
K-101 2.950.000,00
K-102 1.180.000,00
K-103 1.100.000,00
K-104 1.860.000,00
K-105 981.000,00
K-106 981.000,00
K-107 981.000,00
P-100 118.000,00
P-101 108.000,00
T-101 130.000,00
Z-101 1.340.000,00
TOTAL 17.653.400,00  



DIMENSIONAMENTO DE EQUIPAMENTOS. ANÁLISE 

ECONÔMICA E DISCUSSÃO DOS RESULTADOS CAPITULO 6 

 

 95 

 

Tabela 38 - CAPEX - Caso 3  Tabela 39 - CAPEX - Caso 4

Equipamentos CAPEX (US$)

E-100 850.000,00
E-101 1.820.000,00
E-102 1.120.000,00
E-105 173.000,00
E-106 179.000,00
E-107 78.000,00
E-108 87.000,00
V-100 75.000,00
V-101 52.400,00
V-102 43.400,00
V-103 28.300,00
V-104 31.300,00
K-100 1.380.000,00
K-101 2.950.000,00
K-102 1.180.000,00
K-103 1.100.000,00
K-105 981.000,00
K-106 981.000,00
K-107 981.000,00
P-100 118.000,00
P-101 108.000,00
T-101 133.000,00
Z-101 1.340.000,00
TOTAL 15.789.400,00

 

Equipamentos CAPEX (US$)

E-100 850.000,00
E-101 1.820.000,00
E-102 1.120.000,00
E-105 173.000,00
E-106 179.000,00
E-107 78.000,00
E-108 106.000,00
E-109 118.000,00
E-110 122.000,00
V-100 75.000,00

V-101 52.400,00
V-102 43.400,00
V-103 28.300,00
V-104 31.300,00
V-105 38.400,00
V-106 28.300,00
V-107 28.300,00
V-108 28.300,00
K-100 1.380.000,00
K-101 2.950.000,00
K -102 1.180.000,00
K-103 1.100.000,00
K-104 981.000,00
K-105 981.000,00
K-106 981.000,00
K-107 981.000,00
K-108 1.880.000,00
K-109 981.000,00
K-110 981.000,00
K-111 981.000,00
P-101 108.000,00
Z-101 1.340.000,00

Z-102 1.340.000,00
TOTAL 23.092.000,00

 

Os compressores são os principais equipamentos dos quatro processos, em termos de 

CAPEX. Nas tabelas dos quatro casos, o custo dos compressores 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) envolvem o cálculo dos custos 

operacionais diretos, fixos e das despesas operacionais gerais, requerendo informações de 

custos com: (a) matéria prima, (b) tratamento de efluentes, (c) utilidades e (d) mão de obra. O 

presente trabalho adota como desprezível o custo com tratamento de efluentes. 

Adicionalmente, o custo com matérias primas é igual nos quatro casos considerados. A seguir, 

para cada caso avaliado, apresentam-se os cálculos dos custos relativos às utilidades bem 

como o detalhamento dos demais custos que compõem o OPEX. 

 

6.2.2.1 Custos com Utilidades 

 

Nos quatro casos simulados, as utilidades necessárias são água de resfriamento e 

eletricidade com custos unitários apresentados na Tabela 40. 

 

Tabela 40 - Custos Unitários de utilidades  

Utilidade Custo ($/GJ) 
Água de Resfriamento 0.354 

Eletricidade 42,8 
(FONTE: Barbosa, 2011 e Marcellos et al, 2011) 

 

Com os valores da Tabela 40 e os resultados da simulação, considerando-se que as 

plantas operem durante 8322 h/ano, os custos com utilidades foram estimados e são 

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

Equipamentos Utilidade Consumo Custo Anual (US$)

E-100 Água de Resfriamento 808  MJ/h 2380.00

E-101 Água de Resfriamento 11400  MJ/h 33600.00

E-102 Água de Resfriamento 3850  MJ/h 11300.00

E-105 Água de Resfriamento 1370  MJ/h 4000.00

E-106 Água de Resfriamento 1390  MJ/h 4100.00

E-107 Água de Resfriamento 1410  MJ/h 4100.00

E-108 Água 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

9,844,150TOTAL  

 

              Tabela 42 – Custos de Utilidades - Caso 2 

Equipamentos Utilidade Consumo Custo Anual (US$)

E-100 Água de Resfriamento 808  MJ/h 2380.00

E-101 Água de Resfriamento 11400  MJ/h 33600.00

E-102 Água de Resfriamento 3850  MJ/h 11300.00

E-106 Água de Resfriamento 1370  MJ/h 4000.00

E-107 Água de Resfriamento 1390  MJ/h 4100.00

E-108 Água 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

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

Equipamentos Utilidade Consumo Custo Anual (US$)

E-100 Água de Resfriamento 808  MJ/h 2380.00

E-101 Água de Resfriamento 11400  MJ/h 33600.00

E-102 Água de Resfriamento 3850  MJ/h 11300.00

E-105 Água de Resfriamento 1370  MJ/h 4000.00

E-106 Água de Resfriamento 1390  MJ/h 4100.00

E-107 Água de Resfriamento 1410  MJ/h 4100.00

E-108 Água 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

9,052,150TOTAL  
Tabela 44 – Custos de Utilidades - Caso 4 

Equipamentos Utilidade Consumo Custo Anual (US$)

E-100 Água de Resfriamento 808  MJ/h 2380.00

E-101 Água de Resfriamento 11400  MJ/h 33600.00

E-102 Água de Resfriamento 3850  MJ/h 11300.00

E-105 Água de Resfriamento 1370  MJ/h 4000.00

E-106 Água de Resfriamento 1390  MJ/h 4100.00

E-107 Água de Resfriamento 1410  MJ/h 4100.00

E-108 Água de Resfriamento 707  MJ/h 2080.00

E-109 Água de Resfriamento 923  MJ/h 2720.00

E-110 Água de Resfriamento 626  MJ/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

13,071,130TOTAL  

Das tabelas 41, 42, 43 e 44 novamente fica clara a grande influência dos compressores. 

Nos 4 casos estudados este custo supera 60% do custo total com as utilidades das plantas, 
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alcançando, no caso 4, cerca de 95% do custo total. Em termos de comparação entre os 4 

casos, o caso 1 possui uma ligeira vantagem em consumo de utilidades sobre os demais casos. 

 

6.2.2.2 Demais Custos Operacionais 

 

Os custos de operação da planta foram estimados pelo procedimento detalhado no item 

4.1. Assim como no item 4.3.3, algumas premissas foram consideradas no cálculo do OPEX e 

estão expostas a seguir: 

 

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

II.  Foi desprezado o custo de unidade de tratamento; 

III.  O custo da mão de obra considerou que o salário médio anual dos operadores é 

de US$ 45.300.  (Barbosa, 2010). 

 

O OPEX foi calculado para os quatro processos, e estão apresentados na Tabela 45. 

Tabela 45 – Custo de OPEX 

Item
Valor Base (US$) - 

Caso 1

Valor Base (US$) - 

Caso 2

Valor Base (US$) - 

Caso 3

Valor Base (US$) - 

Caso 4

Matérias-Primas - - - -

Tratamento de Efluentes - - - -

Utilidades 9,844,150.00 9,108,480.00 9,052,150.00 13,071,130.00

Número de Operadores

Neq = número de equipamentos principais 23 25 24 32

Salário 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 Mão de Obra 693,689.30 707,333.06 700,544.40 753,142.30

Trabalho de Supervisão e de Escritório 3,852,000.00 3,690,000.00 3,276,000.00 4,156,560.00

Manutenção 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 Laboratório 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

Depreciação 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

Custos de Administração 64,938.93 33,210.00 29,484.00 37,409.04

Custo de Distribuição 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

Custo Operacional Direto (DMC)

Custo Operacional Fixo (FMC)

Despesas Operacionais Gerais (GMC)
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Comparando-se o valor de OPEX dos quatro casos operacionais vemos que os casos 2 e 3 

possuem valor próximos, com ligeira vantagem para o caso 3. No entanto chama atenção que 

os casos 4 possuem um custo de OPEX superior aos demais casos. Atribuímos esta situação 

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

maiores complexidades, visto que é o processo que possui mais compressores, equipamento 

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

 

6.2.3  Fluxo de Caixa 

        

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

respectivos fluxos de caixa, detalhados na Tabela 8 do item 4.1. Adicionalmente, algumas 

premissas são adotadas: 

 

(i) O período de operação da planta é de 20 anos; 

(ii)  O desembolso do investimento (CAPEX) ocorre com 40% no 1º ano e 60% 

no 2º ano; 

(iii)  A depreciação é calculada pelo método MACRS (“Modified Accelerated 

Cost Recovery System”), iniciando-se após o término do investimento (3° 

ano); 

(iv) O total de taxas e impostos é de 45%; 

(v) A taxa de risco é de 10%; 

(vi) A receita gerada pela injeção de gás é de 1 barril de óleo por tonelada de 

CO2 injetado (Machado et al, 2012) e o crédito de 15 US$  por tonelada de 

CO2 capturado (Smiderle, 2013). 

 

6.2.3.1 Cálculo de Receitas 

 

O cálculo de receitas geradas nos três casos analisados é função das receitas unitárias 

de cada uma das correntes de LGN produzidas. As receitas unitárias de cada 

hidrocarboneto disponível nas correntes produzidas foram obtidas na literatura (BULLIN, 

2001) e são mostrados na Tabela 46. 
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Tabela 46 - Receitas Unitários: Produtos  

Item 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$/Sm3 58,12 
Barril de Petróleo US$/barril 100,00 

(FONTE: BULLIN, 2001) 

 

As composições das correntes de LGN produzidas, assim como a corrente de injeção, 

obtidas via simulação dos quatro casos, são apresentadas na Tabela 47. 

 

Tabela 47 – Composições das correntes Finais 

Parametros Injeção C1-C4 C5+ Injeção C2-C4 C5+ Injeção C2+ Injeção 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

Pressão (bar) 560 170 200 280 200 200 280 200 280 170 200

Vazão Mássica (kg/h) 6689 14080 3664 16600 4166 3664 16600 7830 5338 154 3664

Vazão (Sm3/d) 263.76 956.16 142.34 1012.8 207.1 142.34 1012.8 349.44 171.41 1048.3 142.34

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%

Água 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%

CASO 1 CASO 4

Composição (% molar)

CASO 2 CASO 3

 

 

Para o cálculo de receitas, foram consideradas médias dos custos unitários de cada 

hidrocarboneto presente na respectiva corrente. Os resultados, em base anual, são mostrados 

na Tabela 48. 
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Tabela 48 - Receitas Anuais 

Injeção  (US$/dia) C1-C4  (US$/dia) C5+  (US$/dia) TOTAL  (US$/ano)

18.461,64 123.437,98 8.272,75 52.072.268,14

Injeção (US$/dia) C2-C4  (US$/dia) C5+  (US$/dia) TOTAL  (US$/ano)

45.816,00 8.456,15 8.272,75 21.687.441,46

Injeção  (US$/dia) TOTAL  (US$/ano)

45.816,00 21.357.871,74

Injeção  (US$/dia) C1-C4  (US$/dia) C5+  (US$/dia) TOTAL  (US$/ano)

14.732,88 136.760,26 8.077,47 55.331.108,37

Processo 1

Processo 2

Processo 3
C2+  (US$/dia)

15.778,44

Processo 4

 

A tabela 48 mostra a maior receita gerada pelos processos 1 e 4. Em outras palavras, é um 

primeiro indício da vantagem que existe em separar e exportar o metano ao invés de injetá-lo 

no poço junto ao CO2. Entretanto, este dado ainda é preliminar e um refinamento maior será 

apresentado a seguir para que possamos concluir pelo processo mais vantajoso. 

 

Com os dados econômicos calculados para os quatro casos, foram traçados os gráficos 

comparativos que representam a evolução do fluxo de caixa anual de cada um dos casos 

simulados, considerando os 20 anos de operação da planta. Estes gráficos são mostrados nas 

Figuras 37, 38 e 39.  
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Figura 37 - Comparação de Fluxo de Caixa - Casos 1, 2, 3 e 4 
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Figura 38 - Comparação de Fluxo de Caixa descontado - Casos 1, 2, 3 e 4 
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Figura 39 - Comparação de Fluxo de Caixa acumulativo descontado - Casos 1, 2, 3 e 4 

 

Observando-se os gráficos apresentados nas Figuras 37, 38 e 39, conclui-se que os quatro 

casos são economicamente viáveis por apresentarem fluxo de caixa acumulado positivo após 

os 20 anos de operação considerados.  Como fica evidenciado na figura 39, o caso 1 tem 

rendimento econômico superior aos demais, ao final dos 20 anos de operação. 

 

6.3  Análise Econômica Offshore 

Conforme descrito por Smiderle et al, 2013, o procedimento de Turton et al. (2009), 

desenvolvido para estimativas de custos de plantas químicas onshore, subestima o CAPEX de 

plantas de petróleo offshore em águas profundas (caso da exploração do Pré-Sal). Destaca-se, 

contudo, que para fins de comparação entre alternativas de processo, é uma metodologia 

aplicável.  

 

Reach (2012) concluiu com base em banco de dados da Energy Funds Advisors que o 

custo médio de projetos offshore é, em geral, 2,2 vezes maior que o custo de projetos 
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totalmente onshore. Portanto, o CAPEX dos três casos de operação avaliados é corrigido 

considerando-se o fator multiplicativo 2,2 de Reach. Como as correlações utilizadas no 

cálculo do OPEX são função do valor do CAPEX optou-se por corrigir os valores de OPEX 

dos processos. Os valores corrigidos são apresentados na Tabela 49. 

 

Tabela 49 – CAPEX / OPEX Corrigido Offshore 

Caso CAPEX Corrigido (US$) OPEX Corrigido (US$)

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 consideração cabível é de que a premissa adotada de 20 anos de operação do 

processo offshore não considera o valor residual do investimento posto que, após os 20 anos 

de depreciação, este ainda se encontra operacional. Adotou-se este cenário de operação pós-

depreciação introduzindo-se na última parcela do fluxo de caixa (20 anos) um fator 

multiplicador 10. Os gráficos com a avaliação do fluxo de caixa anual para os 4 processos 

considerando o ambiente offshore encontram-se nas Figura 40, 41 e 42. 
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Figura 40 – Comparação de Fluxo de Caixa Offshore - Casos 1, 2, 3 e 4 
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Figura 41 - Comparação de Fluxo de Caixa descontado Offshore - Casos 1, 2, 3 e 4 
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Figura 42 - Comparação de Fluxo de Caixa acumulativo descontado Offshore - Casos 1, 2, 3 e 4 
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A partir da figura 42 podemos afirmar que o Caso 1 é vantajoso sobre os demais 

processos, pois este possui maior valor presente líquido ao final dos 20 anos de operação 

(cerca de 43 milhões de dólares). Em termos de tempo de retorno do investimento o Caso 1 

também apresenta vantagem frente aos demais, garantindo a recuperação do investimento no 

sexto ano após o início do projeto. 

 

6.4 – Discussão dos Resultados 

6.4.1 Análise de Viabilidade Técnica 

 

Os quatro casos operacionais descritos no Capítulo 5 e calculados no Capítulo 6 foram 

comparados e avaliados quanto à viabilidade técnica e se mostraram viáveis. Como o sistema 

de compressão e separação de C5+ (descrito no item 4.1.1) é o mesmo nos quatro casos 

apenas o sistema de separação e injeção (Itens 4.1.1, 4.1.2, 4.1.3 e 4.1.4) de cada um dos 

processos serão comparados tecnicamente. 

 

- Caso 1 (Item 4.1.1): 

 

Neste processo a corrente permeado (17 PERMEADO) é também comprimida em 4 

estágios, alcançando a pressão de 280 bar necessária para injeção no poço. Entretanto esta 

corrente não é misturada à corrente de metano (16 RETENTADO), e portanto a vazão 

injetada é consideravelmente inferior, diminuindo a capacidade do compressor de injeção. 

 

A corrente retentado (16 RETENTADO), oriunda da membrana, é a própria corrente 

final de LGN. Entretanto, diferentemente do caso 2 esta corrente é gasosa, sendo comprimida 

até a pressão necessária para envio para terra. Entretanto, neste caso não foi prevista a 

compressão até 200 bar, visto que nesta condição uma corrente bifásica é gerada. A corrente 

C5+ é bombeada até uma pressão de 200 bar, sendo então enviadas para a terra via dutos.  
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O escoamento dos produtos foi avaliado do ponto de vista do tipo de escoamento que 

teremos no fundo do mar. Considerando uma condição final, na chegada a terra, de 70 bar e 

10°C as correntes possuem respectivamente pontos de bolha e orvalho conforme a seguir: 

  

33GNLC1C2C3: 173 bar @ 10 °C 

C5+: 8 bar @ 10 °C 

 

Portanto o escoamento de LGN nos dutos seria bifásico, caso utilizássemos a mesma 

pressão do caso 2 (200 bar), trazendo complicações de dimensionamento e operação. Neste 

processo o equipamento crítico a ser comprado é o compressor de LGN, que trabalha com 

uma grande vazão de gás (conforme Tabela 27) com razão de compressão de 

aproximadamente 4 podendo ser considerado o equipamento crítico do processo. 

 

 

- Caso 2 (Item 4.1.1): 

 

As correntes de produtos (GNL C2, C3 e C5+) são bombeadas até uma pressão de 200 

bar, sendo então enviadas para a terra via dutos. Este escoamento foi avaliado do ponto de 

vista do tipo de escoamento que teremos no fundo do mar. Considerando uma condição final, 

na chegada a terra, de 70 bar e 10°C as correntes são ainda líquidas, possuindo ponto de 

orvalho conforme a seguir: 

 

C2C3: 18 bar @ 10 °C 

C5+: 8 bar @ 10 °C 

 

Portanto o escoamento nos dutos será monofásico durante todo o percurso, 

escoamento mais simples de ser dimensionado e operado.  

 

Como o objetivo do processo é maximizar o gás a ser injetado, incluindo o metano na 

corrente de injeção, o compressor de injeção trabalha com uma grande vazão de gás 
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(conforme Tabela 25) com razão de compressão de aproximadamente 7 podendo ser 

considerado o equipamento crítico do processo. 

 

 

- Caso 3 (Item 4.1.3): 

 

O processo 3 é bastante similar ao 2 e portanto a descrição é semelhante. A diferença 

está após o bombeamento dos produtos líquidos (LGN e C5+), pois estes são misturados para 

serem enviados para terra. 

 

Este escoamento foi também avaliado do ponto de vista do tipo de escoamento que 

teremos no fundo do mar. Considerando uma condição final, na chegada a terra, de 70 bar e 

10°C a corrente resultante é ainda líquida, possuindo ponto de orvalho conforme a seguir: 

 

LGN TOTAL: 13 bar @ 10 °C 

Portanto, também neste caso, o escoamento nos dutos será monofásico durante todo o 

percurso. Portanto do ponto de vista técnico este processo é semelhante ao processo 1, sendo 

o equipamento crítico a ser comprado o compressor de injeção que trabalha com uma grande 

vazão de gás (conforme Tabela 24) com razão de compressão de aproximadamente 7. 

 

- Caso 4 (Item 4.1.4): 

 

 Semelhante ao caso 1, a vazão injetada neste processo é consideravelmente inferior 

aos casos 2 e 3, diminuindo a capacidade do compressor de injeção.  No caso 4 a vazão 

injetada é ainda menor que no caso 1, uma vez que grande parte do metano que era injetado, é 

agora recuperado numa membrana e enviado para a corrente de LGN. 

 

A corrente retentado (16 RETENTADO), oriunda da membrana, é misturada à 

corrente de saída da segunda membrana, gerando a corrente final de LGN. Assim como no 

caso 1 esta corrente é gasosa, sendo comprimida até a pressão necessária para envio para 

terra. A corrente C5+ é bombeada até uma pressão de 200 bar, sendo então enviada para a 
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terra via dutos. Com relação ao escoamento de LGN nos dutos, assim como no caso 1, este 

seria bifásico, caso a pressão necessária seja de 200 bar . Considerando uma condição final, 

na chegada a terra, de 70 bar e 10°C as correntes possuem 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 são viáveis de serem executados. Os 

processos 1 e 4 deve ser avaliado quanto a pressão necessária para a transferência do gás 

exportado de forma a avaliar o escoamento nos dutos, pois caso a pressão necessária seja 

muito elevada (superior a 173 bar a) surgiria a necessidade de um escoamento bifásico nos 

dutos, dificultando os processos. 

 

6.4.2 Análise de Viabilidade Econômica 

 

6.4.2.1 CAPEX 

 

Os custos de CAPEX dos quatro processos em ambiente offshore foram apresentados 

na Tabela 49. O processo 1 não apresenta a torre para separação do metano, entretanto a 

capacidade do compressor para envio do LGN obtido para terra eleva o CAPEX do processo. 

O processo 4 apresenta uma quantidade superior de compressores, devido à recuperação de 

metano da corrente que é injetada no caso 1, tornando seu CAPEX o mais alto dentre os 

quatro processo. Entre os processos 2 e 3 a diferença é basicamente nas capacidades de alguns 

equipamentos, levando a um menor custo para o processo 3.  

 

Com diferença de 30% entre os valores de CAPEX dos processos podemos afirmar que os 

quatro processos são viáveis economicamente. 
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Não foi considerado nos cálculos CAPEX o custo da instalação de gasodutos / oleodutos 

para escoamento da produção. No contexto do pré-sal, onde os poços de produção distam 

cerca de 300 km da costa, estes custos são bastantes elevados. O custo atual de instalação de 

um duto está por volta de US$1.000.000,00 por quilômetro 

(http://www.ie.ufrj.br/hpp/intranet/pdfs/econ_transport.pdf). Baseado nesta informação podemos 

afirmar que a viabilidade econômica dos 4 casos operacionais desenvolvidos neste trabalho 

dependem da existência de dutos próximo à plataforma. 

 

 

6.4.2.2  OPEX 

 

Os custos de OPEX dos quatro processos em ambiente offshore foram apresentados na 

Tabela 49. O resultado mostra uma diferença de 30% entre os dados extremos, novamente 

com vantagem do processo 3, indicando que este processo é vantajoso do ponto de vista do 

investimento a ser feito. Entretanto ainda não é conclusiva, necessitando de mais dados para 

uma definição. 

 

Os processos 1 e 2 possuem custos de operação bastante próximos e consequentemente 

nenhuma diferença marcante pode ser observada  nestes resultados.  O custo do processo 4 é o 

mais elevado dentre os quatro avaliados, o que juntando ao maior CAPEX do mesmo, torna o 

processo 4 o de maior investimento a ser feito. Do ponto de vista dos custos de operação das 

plantas, podemos novamente afirmar que os quatro processos são viáveis. 

 

6.4.2.3  Receitas 

 

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

dos processos são 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 predominância dos processos que priorizam a 

produção de LGN, ao invés da injeção no poço, o que indica uma maior lucratividade na 

comercialização do Metano ao invés da sua injeção junto ao CO2.  

 

6.4.2.4  Fluxo de Caixa 

 

Com o gráfico apresentado na figura 38 podemos concluir pela predominância do 

processo 1 (recuperação e comercialização do metano junto à corrente de LGN), com 

vantagem tanto em VPL quanto em tempo de retorno do investimento.
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CAPÍTULO 7 – Conclusões 

Inseridas no contexto do Pré-Sal, as tecnologias de injeção de CO2 são uma tendência 

importante nos empreendimentos offshore. Desconsiderando o ganho ambiental, importante, 

porém difícil de ser mensurado financeiramente, a viabilidade econômica do processo de 

injeção de CO2 pode ser obtida com o processo de recuperação e exportação de gases leves, 

de interesse da indústria petroquímica, contidos neste gás. 

 

Visando ao desenvolvimento de tecnologias que venham a agregar valor e garantir a 

viabilidade econômica do processo de injeção de CO2 nos poços, avaliou-se neste trabalho a 

recuperação de LGN de corrente de gás natural.  

 

Para isso, o trabalho foi dividido em três partes principais, onde na primeira dados da 

literatura foram utilizados para validação da metodologia de avaliação técnica e econômica a 

ser empregada. Na segunda parte, utilizando a metodologia validada, quatro casos 

operacionais foram avaliados e na terceira parte especificidades do ambiente offshore foram 

consideradas de forma a concluir pela viabilidade dos processos em situação real. 

 

Tecnicamente os processo 1 e 4 apresentaram desvantagem frente aos demais, devido à 

possibilidade de ocorrência de escoamento bifásico no duto de transferência da corrente de 

LGN para a terra.  

 

A seguir os principais equipamentos foram dimensionados e a metodologia de análise 

econômica foi aplicada aos quatro casos operacionais concluindo-se pela predominância do 

processo 1 (Caso base - recuperação do metano na corrente de LGN). Este processo 

apresentou um melhor fluxo de caixa descontado, com uma recuperação do investimento após 

o 4º ano de operação e um Valor Presente líquido ao final de 20 anos de operação de 55 

milhões. Os outros três processos apresentaram um VPL também positivos, entretanto 

inferiores ao processo 1. 
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Por fim, os cálculos econômicos desenvolvidos na segunda parte foram corrigidos para 

levar em consideração as dificuldades do ambiente offshore. Ao final concluiu-se que 

novamente o sistema atualmente utilizado no pré-sal, processo 1, foi superior aos demais com 

um VPL de 99 milhões após os 20 anos de operação e uma recuperação do investimento após 

o 4º ano de operação, ambos superiores aos outros dois processos. 

 

Por fim, conclui-se pela viabilidade econômica dos processos de recuperação de LGN e 

injeção de CO2, com clara predominância do processo de recuperação do metano na corrente 

de LGN, frente à injeção do mesmo. Portanto, seguindo a tendência das plantas de produção 

com alta flexibilidade, a proposta técnica conclusiva deste trabalho recomendaria a instalação 

de uma processo combinado entre os processos 1 e 2. Neste caso teríamos a torre de separação 

de metano, que seria desviada quando o interesse fosse a produção máxima de LGN e esta 

seria utilizada caso o objetivo fosse a injeção máxima. 

 

Um caso alternativo aos quatro processos avaliados neste trabalho seria a re-injeção de 

todo o gás obtido, aumentando assim a recuperação de petróleo e simplificando o processo de 

separação e transferência do mesmo para terra. Neste caso não haveria também necessidade 

de qualquer tipo de gasoduto próximo à plataforma. Entretanto, uma avaliação global precisa 

ser feita devido a necessidade de alimentação dos gasodutos / mercados consumidores com o 

gás natural extraído dos poços do pré-sal. Portanto, uma sugestão de trabalho futuro é o 

estudo global de um cenário onde todo o gás fosse injetado. Uma análise do impacto desta 

alternativa deve ser feita, e assim este processo poderia ser comparado aos quatro casos 

desenvolvidos no presente trabalho. 

 

O ambiente offshore, reconhecidamente um ambiente complexo para processos e 

estimativas econômicas, não pode ser ignorado. Como vimos nos cálculos efetuados no item 

6.3 deste trabalho, o impacto do ambiente offshore nos custos do processo são muito grandes. 

Conforme exposto no Capítulo 4, as metodologias de estimativas de custos neste caso são 

ainda intensivas em dados reais. As grandes empresas do setor, de posse destes dados, 

conseguem organizar poderosos bancos de dados para efetuar análises econômicas offshore. 
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Um grande trabalho de compilação de dados e desenvolvimento de equações da mesma 

forma que foi feita para a indústria petroquímica é um ponto que deve ser explorado em 

trabalhos futuros. Inspirado no próprio modelo de Tourton et al (2009), um modelo próprio 

para o ambiente offshore seria de grande relevância dentro da indústria de exploração e 

produção.  

 

Outra sugestão de trabalho futuro seria um estudo específico sobre os custos envolvidos 

na etapa de injeção de gás no poço, com uma modelagem completa dos dutos de injeção e um 

levantamento dos custos atrelados a esta etapa, que no presente trabalho foi tratado 

simplificadamente. Neste estudo poderia ser verificada a influência da mistura de metano na 

corrente de CO2 a ser injetada, comparando com a mistura de LGN na corrente de CO2. 

 

Como última sugestão de trabalho futuro uma simulação dinâmica do reservatório de Tupi 

deve ser realizada de forma a poder representar de forma mais próxima a realidade e concluir 

pela viabilidade dos processos desenvolvidos. Especificamente sobre os poços produtores do 

pré-sal, a injeção de água e CO2 é esperada desde o começo de sua operação e portanto a 

composição do gás natural, que neste trabalho foi considerada como constante, deve variar 

bastante com o passar dos anos, aumentando a concentração de CO2. Esta variável deve ser 

considerada e investigada em trabalhos futuros.  
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APÊNDICE A – Dimensionamento de Equipamentos 

 

Neste Apêndice serão apresentadas as metodologias de cálculo e dimensionamento dos 

equipamentos, dispostas por tipo de equipamento. 

 

A1 - Vasos 

Para o cálculo das dimensões dos vasos foi utilizado o algoritmo mostrado a seguir:  

 

• VELOCIDADE DO VAPOR : 

 

2�(3 = �')	4)	5)6$784(4) ∗ 0,3048 ∗ >?ℎ$6 − ?ℎ$A?ℎ$A  

 

 Sendo: 

 - Constante de Velocidade (ft/s) - 0,35 ft/s (Considerando interno “Wire-

mesh”) 

 - rhol – Massa específica do líquido (kg/m3) 

 - rho – Massa específica do gás (kg/m3) 

 - Vmax – Velocidade máxima do gás (m/s)  

 

• DIÂMETRO DO VASO  

 

48 = 	>4 ∗ 5(Bã$D ∗ 2�(3 

Sendo:  - vazão – Vazão de gás nas condições de operação do vaso (m3/s) 

 - di – Diâmetro interno do vaso (m) 

 

 

 



 

 

• ALTURA DO VASO

 

Com o diâmetro calculado, foi utilizada uma 

assim definida a altura do vaso.

 

A2 - Compressores 

 

A própria simulação no ambiente ASPEN HYSYS fornecem os dados de potência para os 

compressores. Apenas o tipo do compressor pode ser definido utilizando o gráfico a 

 

Figura 43

 A3 - Bombas 

 

A própria simulação no ambiente ASPEN HYSYS fornecem os dados de potência para as 

bombas. 

 

 

 

 

APÊNDICE A 

ALTURA DO VASO  

Com o diâmetro calculado, foi utilizada uma razão Altura / diâmetro de 3,0, e 

assim definida a altura do vaso. 

A própria simulação no ambiente ASPEN HYSYS fornecem os dados de potência para os 

compressores. Apenas o tipo do compressor pode ser definido utilizando o gráfico a 

43 – Gráfico para determinação do tipo de compressor

(FONTE: Branan, 2005) 

A própria simulação no ambiente ASPEN HYSYS fornecem os dados de potência para as 
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razão Altura / diâmetro de 3,0, e 

A própria simulação no ambiente ASPEN HYSYS fornecem os dados de potência para os 

compressores. Apenas o tipo do compressor pode ser definido utilizando o gráfico a seguir: 

 
Gráfico para determinação do tipo de compressor 

A própria simulação no ambiente ASPEN HYSYS fornecem os dados de potência para as 
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 A4 - Trocadores de Calor 

  

A partir da simulação no ambiente ASPEN HYSYS, o produto U*A  foi obtido para cada 

trocador de calor, sendo: 

 

U = Coeficiente Global de Transferência de Calor (W/m2.K) 

A = área do trocador de calor (m2) 

 

A partir de valores da literatura para U, é possível calcular a área. Na Tabela 50, os 

valores típicos para U utilizados nesse trabalho são mostrados: 

 

Tabela 50 – Valores Típicos para o Coeficiente Global de Transferência de Calor 

(Fonte: Queiroz, 1995 – Adaptada pelo autor) 

Fluido Quente Fluido Frio U (W/m²K)

Água Água 800 - 1500

Solv. Orgânico Solv. Orgânico 100 - 300

Óleos Leves Óleos Leves 100 - 400

Óleos Pesados Óleos Pesados 50 - 300

Gases Gases 10 - 50

Solv. Orgânico Água 250 - 750 

Óleos Leves Água 350 - 900

Óleos Pesados Água 60 - 300

Gases Água 20 - 300

Solv. Orgânico Salmoura 150 - 500

Água 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

Vapor Água 1500 - 4000

Vapor Solv. Orgânico 500 - 1000

Vapor Óleos Leves 300 - 900

Vapor Óleos Pesados 60 - 450

Vapor Gases 30 - 300

Vapores Aquosos Água 1000 - 1500

Vapores Org. Água 700 - 1000

Vapores Org. Ar 300 - 600

Vapor Sol. Aquosas 1000 - 1500

Vapor Org. Leves 900 - 1200

Vapor Org. Pesados 600 - 900

TROCADORES

RESFRIADORES

AQUECEDORES

CONDENSADORES

VAPORIZADORES
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A5 - Torres de Destilação 

 

Apenas torres de pratos foram utilizadas neste trabalho. O dimensionamento das mesmas 

foi feita dentro do próprio software ASPEN HYSYS, no módulo “Tray Sizing”, e portanto a 

metodologia empregada está disponível no manual do programa. 
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APÊNDICE B – ESPECIFICAÇÃO DO GÁS NATURAL 

Tabela 51 – Especificação do Gás Natural 

 

(1) O gás natural não deve conter traços visíveis de partículas sólidas ou líquidas. 

(2) Os limites especificados são valores referidos a 293,15K (20ºC) e 101,325kPa (1atm) em base seca, 
exceto os pontos de orvalho de hidrocarbonetos e de água. 

(3) A aplicação veicular do gás natural de Urucu se destina exclusivamente a veículos dotados de motores 
ou sistemas de conversão de gás natural veicular que atendam à legislação ambiental específica. O revendedor 
deverá afixar em local visível de seu estabelecimento comercial o seguinte aviso: "GÁS NATURAL 
VEICULAR DE URUCU - EXCLUSIVO PARA VEÍCULOS ADAPTADOS AO SEU USO 

 (4) O poder calorífico de referência de substância pura empregado neste Regulamento Técnico encontra-
se sob condições de temperatura e pressão equivalentes a 293,15K, 101,325 kPa, respectivamente em base seca. 

(5) O índice de Wobbe é calculado empregando o poder calorífico superior em base seca. Quando o 
método ASTM D 3588 for aplicado para a obtenção do poder calorífico superior, o índice de Wobbe deverá ser 
determinado de acordo com a seguinte fórmula: 
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onde: IW – índice de Wobbe 

PCS – poder calorífico superior 

d - densidade relativa 

(6) O número de metano deverá ser calculado de acordo com a última versão da norma ISSO 15403-1. Na 
versão ISO 15403-1:2006(E), considera-se o método GRI do Anexo D. Calcula-se inicialmente o Número de 
Octano Motor – MON a partir da equação linear empírica, função da composição dos componentes 
discriminados. Em seguida com o valor determinado para o MON calcula-se o número de metano ou NM a partir 
da correlação linear entre NM e MON. Tais equações vêm descritas abaixo: 

  

 
  

onde x é a fração molar dos componentes metano, etano, propano, butano, CO2 e N2. 

NM = 1,445 x (MON) – 103,42 

(7) Caso seja usado o método da norma ISO 6974, parte 5, o resultado da característica teor de oxigênio 
deverá ser preenchido com um traço (-). 

(8) É o somatório dos compostos de enxofre presentes no gás natural. Admite-se o limite máximo de 150 
mg/m³ para o gás a ser introduzido no início da operação de redes novas ou então a trechos que em razão de 
manutenção venham a apresentar rápido decaimento no teor de odorante no início da retomada da operação. 

(9) Caso a determinação seja em teor de água, a mesma deve ser convertida para (ºC) conforme 
correlação da ISO 18453. Quando os pontos de recepção e de entrega estiverem em regiões distintas, observar o 
valor mais crítico dessa característica na especificação. 

(10) Pode-se dispensar a determinação do ponto de orvalho de hidrocarbonetos – POH quando os teores 
de propano e de butanos e mais pesados forem ambos inferiores a 3 e 1,5 por cento molares respectivamente de 
acordo com o método NBR 14903 ou equivalente. Anotar nesse caso 'passa' no referido campo. Se um dos 
limites for superado, analisar o gás natural por cromatografia estendida para calcular o ponto de temperatura 
cricondentherm – PTC (definida como a máxima temperatura do envelope de fases) por meio de equações de 
estado conforme o método ISO 23874. Caso o PTC seja inferior ao POH especificado em mais que 5ºC, reportar 
o POH como sendo esse valor. Quando o PTC não atender a esse requisito, determinar o POH pelo método ISO 
6570. O POH corresponde à acumulação de condensado de 10 miligramas por metro cúbico de gás admitido ao 
ensaio. Quando os pontos de recepção e entrega estiverem em regiões distintas, observar o valor mais crítico 
dessa característica na especificação. 

 


