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RESUMO

O presente trabalho contempla a avaliacdo preliminar de uma coluna desmetanizadora com o objetivo
de aumentar a capacidade de produgdo de eteno em planta petroquimica. Através do simulador Aspen
Plus, evidenciou que a coluna estudada consegue separar o metano da corrente de processo atendendo
as especificagdes da coluna desmetanizadora principal de 4000 ppm de eteno na corrente de topo e 600
ppm de metano no fundo. Com isso, pode-se evidenciar que a coluna estudada consegue realizar a
mesma fun¢do que a coluna desmetanizadora principal da unidade e dessa forma viabilizar o aumento
da produgdo de eteno da unidade.

Palavras-chaves: Desmetanizadora; Eteno e Olefinas.

ABSTRACT

The present work contemplates the preliminary evaluation of a demethanizing column with the
objective of increasing the ethylene production capacity in the petrochemical plant. Through the
Aspen Plus simulator, it was shown that the studied column is capable of separating methane from the
process stream by meeting the specifications of the main demethanizing column of 4000 ppm ethylene
in the top stream and 600 ppm methane in the bottom. With this, it can be evidenced that the studied
column is able to perform the same function as the main demethanizer column of the unit and in this
way to enable the increase of the ethylene production of the unit.

Keywords: Demethanizer; Ethylene and Olefins.

1 INTRODUCAO

A demanda por petroquimicos basicos no Brasil segue uma tendéncia de crescimento.
Uma importante vantagem competitiva que pode ser explorada fortemente pela industria
brasileira ¢ o tamanho do mercado interno, uma vez que existe um grande potencial de
crescimento de consumo de resinas termoplésticas (PANG, 2009). Na industria petroquimica,
a industria do plastico possui grande representatividade, caracterizando grande importancia

para os bens de consumo e melhoria do cotidiano humano. A Figura 1 compara o consumo de
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resinas termoplasticas per capita dos brasileiros com consumidores de outras localidades

(AZEVEDO, 20006).

Figura 1 - Consumo de resinas termoplasticas per capita no mundo
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Fonte: Adaptado de Azevedo (2006)

E visto que o Brasil ainda possui potencial para elevar o consumo de produtos de
segunda geragdo. No entanto, de nada adianta o aumento do consumo de resinas
termoplasticas se o0 mesmo ndo vir acompanhado do aumento de produ¢do dos insumos
basicos para a producgdo destas resinas (PANG, 2009).

Diante deste cenario, a industria de insumos basicos tem buscando iniciativas com o
objetivo de criar empresas de maior porte ou aumentar a capacidade das industrias ja
existentes (CARVALHO, 2011).

Este trabalho contempla a avaliacdo preliminar de uma torre desmetanizadora com o
objetivo de aumentar a capacidade de produgao de eteno em planta de insumos basicos da
Braskem. Tendo como objetivos especificos: Analisar as varidveis de projeto da
desmetanizadora; realizar o balanco de massa do processo e simular a torre de destilagdo e

verificar o comportamento dos equipamentos do sistema.
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2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 Industria Petroquimica

A industria petroquimica caracteriza-se pela conversao de hidrocarbonetos contidos no

petréleo e gas natural em uma enorme gama d’e produtos. No Brasil, a nafta ¢ a principal

matéria-prima da cadeia petroquimica, seguida do gas natural. A tunica produtora destas

matérias primas no Brasil ¢ a Petrobras, atendendo parte da demanda nacional com produgao

propria e importacdes (AZEVEDO, 2006).

Devido a complexidade da cadeia petroquimica, ¢ comum que a mesma seja tratada

em termos de geracdes. De maneira simplificada, esta cadeia organiza-se da seguinte forma:

extracdo e refino do petroleo e gas que sao fornecedores de matérias primas a petroquimica

basica (1* geragdo), as resinas termoplasticas ou intermedidrios quimicos ou produtos finais

(2* geragdo). Assim, as resinas e elastomeros seguem para induastrias de transformagdo

pléstica (3* geracao), conforme a Figura 2 (BRASKEM, 2014).

Figura 2 - Encadeamento das atividades do Refino e Petroquimica
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Fonte: Adaptado de Azevedo (2006).

Pode-se dizer que o inicio da industria petroquimica ¢ dado a partir da producao dos

petroquimicos basicos. O processo de producgdo destes insumos envolve diversas etapas e gera

produtos de origem olefinica (hidrocarbonetos com duplas ligacdes) e aromatica.
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3.2 Insumos Basicos

Na 1?7 geracdo, os petroquimicos basicos obtidos sdo divididos em dois grupos: as
olefinas (eteno, propeno, buteno, butadieno e outros) e os aromaticos (benzeno, tolueno,
xileno e outros). Estes petroquimicos basicos sdo utilizados para gerar os intermediarios que
sdo transformados nos produtos petroquimicos finais que seguem para os consumidores,
conforme a Figura 3 (BRASKEM, 2014).

Os insumos basicos possuem estado liquido ou gasoso e os mesmos sdo transportados
através de dutos as unidades produtoras de segunda geracdo, em geral localizadas proximo as
unidades de processamento, para passarem por etapas adicionais de processo (AZEVEDO,
2006).

Figura 3 - Distribuicao das plantas de primeira geracao.
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Fonte: Elaboragao propria.

Os produtores de segunda geragdo processam os petroquimicos basicos comprados das
unidades de insumos basicos, produzindo os seguintes petroquimicos intermedidrios:
polietileno, originado a partir do eteno, polipropileno, produzido através do propeno e
polibutadieno, formado através do butadieno (BRASKEM, 2014).

No Brasil, diversos estudos apontam para projecdes de crescimento do consumo de
eteno e propeno dentre os demais petroquimicos basicos, justificando a necessidade de novos
investimentos que incentivem o aumento do processo produtivo das olefinas (AZEVEDO,

2009).
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3.3 Olefinas

A producdo de produtos de origem olefinica envolve o aquecimento, craqueamento,
compressao, resfriamento e separagao das correntes oriundas das matérias primas disponivesis,
sob condig¢des controladas de temperatura e pressdo (BRASKEM, 2008). O processo se inicia
nos fornos de pirdlise, onde a nafta ou gas ¢ aquecido causando o rompimento das moléculas
de cadeias longas e transformando-as em cadeias menores, principalmente em olefinas.
Existem diversos fatores que podem influenciar a reacdo de pirdlise e consequentemente
diminuir o rendimento em eteno e sub produtos como o tempo de residéncia, a geometria das
serpentinas, a temperatura de operagdo e a vazdo de vapor de dilui¢do, que ¢ o vapor injetado
juntamente com a matéria-prima para controlar a pressao parcial dos hidrocarbonetos que
alimentam os fornos (BRASKEM, 2015).

Ap0s o craqueamento, os gases resultantes deste processo sdo resfriados e submetidos
a um processo de destilagdo. A destilagdo ocorre em uma fracionadora de gasolina, onde ¢
efetuada a remocao das correntes pesadas contidas na carga. A corrente de topo desta
fracionadora ¢ enviada a torre de quench, onde ¢ feita a separacdo da dgua e da gasolina. A
gasolina ¢ utilizada como refluxo desta fracionadora e parte ¢ armazenada como produto final.
A agua que foi separada da gasolina também ¢ utilizada no processo, seja em trocadores de
calor, seja na geracdo de vapor. A corrente de topo da torre de quench ¢ enviada para um
compressor na area de compressao da unidade industrial (BRASKEM, 2015).

A carga oriunda da area de compressao contém fracdes de hidrogénio, metano, etano,
eteno e hidrocarbonetos entre C3-C6, ou seja, moléculas de hidrocarbonetos contendo de trés
a seis atomos de carbono. Esta carga ¢ composta por um gés seco que ¢ resfriado em
sucessivas etapas através de sistemas de refrigeracdo. Consegue-se assim temperaturas
criogénicas que podem alcangar até — 166,5 °C (BRASKEM, 2014). Apds o resfriamento, a
carga segue para uma desmetanizadora, cujo objetivo € separar pelo topo o metano com uma
perda de 4000 ppm de eteno e pelo fundo uma corrente com 600 ppm de metano, que serd a
carga da desetanizadora na sequéncia do processo (BRASKEM, 2008). A desetanizadora
possui como corrente de topo os componentes etano, eteno e etino e como corrente de fundo
componentes C3+. A corrente de topo segue para um reator de hidrogenagdo catalitica do
etino e o efluente deste reator ¢ fracionado em uma torre de destilagdo que separa eteno do
etano. A corrente de fundo da desetanizadora segue para as despropanizadoras, onde havera a

separacao entre a corrente de C3, que saira pelo topo da torre e a de C4+, que saira pelo fundo
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da torre. A corrente de C3 ¢ composta principalmente por propeno, propano, propino e
propadieno ¢ a mesma ¢ enviada para um processo de reacdo de hidrogenagdo, onde o
efluente desta reacdo segue para ser fracionado em propeno e propano em uma torre de
destilacdo. A corrente rica em C4+ seguira para a desbutanizadora, onde ira separar o C4, que
alimenta a unidade de produgdo de aromaticos, do C5+ que serd armazenado (BRASKEM,
2008). O processo de producdo de produtos olefinicos pode ser representado de forma
resumida pela Figura 4.

ApoOs os processos de fracionamento criogénico e purificagdo, € possivel recuperar
eteno e propeno de alta pureza. A obtengdo destes produtos com elevado grau de pureza ¢
devido ao processo possuir diversas etapas que envolvem a destilacdo fracionada, cujo

processo ocorre em varios estagios de equilibrio (CARNEIRO, 2006).

Figura 4 — Esquematico de planta produtora de olefinas

,,

b 1 = M MisturaC4
—_— )\ =
rs | S S
Y \ B4 E‘

B R== e O oo
N\ Z

Fonte: Adaptado de Braskem (2015)

2.4 Destilacao

A destilagao ¢ um processo de separacdo que se baseia no equilibrio liquido-vapor de
misturas. Quando se quer purificar duas ou mais substancias formadas a partir de uma mistura
e se as substancias possuirem volatilidades diferentes entre si, essa técnica de separagdo ¢ a
mais indicada. Este processo ¢ caracterizado pelo fato do vapor formado possuir uma
composi¢ao diferente do liquido residual. Dessa forma, o estado de equilibrio ¢ atingido

quando o numero de moléculas que passa a fase vapor ¢ igual ao numero de moléculas que
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retorna a fase liquida ap6s um processo de transferéncia de massa entre si (CARNEIRO,
2006; KISTER, 1992).

Uma coluna de destilagao ¢ dividida em se¢des distintas, onde o prato de alimentagdo
¢ o limite entre elas e ¢ fungdo do seu estado térmico e composi¢do. A se¢do superior €
conhecida como zona de retificacdo e a se¢do inferior ¢ conhecida como zona de esgotamento.
Na secdo de retificacdo a vazao interna de liquido que desce na coluna ¢ menor que a vazao
de vapor que sobe, resultando em um saldo positivo de fluxo ascendente para gerar o produto
de topo. O contrario ¢ observado na secdo de esgotamento, onde a vazao interna de liquido
que desce na coluna ¢ maior que a vazao de vapor que sobe, resultando em um saldo positivo
de fluxo descendente para gerar o produto de fundo (KISTER, 1992).

Os principais componentes de uma coluna de destilagdo sao:

a) Casco vertical;

b) Pratos e recheios;

c) Refervedor ou reboiler,
d) Condensador ¢

¢) Vaso de refluxo.

O casco vertical suporta os internos da coluna e, juntamente com o refervedor e
condensador, constituem a coluna de destilagao propriamente dita. Por conta do equilibrio
entre o liquido e o vapor em uma coluna de destilacdo, mudangas no balango de energia se
manifestam em mudancas no inventario entre as duas fases. Se calor ¢ adicionado a coluna
mais rapido do que € retirado, existird uma conversao de liquido para vapor. Por outro lado, se
o calor for adicionado a uma taxa inferior a necessaria, existira um acamulo de liquido na
coluna de destilagdo. O refervedor ou reboiler ¢ o responsavel por fornecer a vaporizagao
necessaria ao processo, através do liquido de fundo da coluna (SARDELLA, 1997).

A Figura 5 representa uma unidade tipica de destilagdo com uma unica alimentagdo e

duas correntes de produto (CARNEIRO, 2006).
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Figura 5 — Componentes do sistema de destilagao
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Fonte: Carneiro (2006)

Embora a pressdo na coluna seja um indicador do inventario de vapor, a mesma
também possui uma relacao especifica com outras variaveis como volatilidade relativa, ponto
de bolha e limite de inundagdo. Portanto, quanto menor a pressdo de opera¢do de uma coluna
de destilagdo mais facil se torna a separacdo, menor serd o custo energético, menor a razdo de
refluxo, maior a volatilidade relativa, menores as temperaturas ao longo da coluna e
consequentemente ira resultar em redugdo de problemas como polimerizagdao e degradagao.
Apesar de existirem diversos fatores a favor da operacdo de colunas de destilagdo com
pressdes reduzidas, a produ¢do de uma maior massa de vapor ird exigir um condensador de
maior porte. Este condensador ¢ responsavel pela condensacao do vapor de topo da coluna e o
produto obtido pela condensacdo pode se dividir em duas correntes conhecidas como
destilado e refluxo (SARDELLA, 1997). O destilado ¢ o produto final da destilacdo e o
refluxo ¢ o retorno de liquido condensado no topo da coluna. Quanto mais liquido condensado
retornar para cada estagio intermedidrio da sequéncia, melhor serd o grau de separagdo entre
0s compostos, pois maior serd o grau de enriquecimento do vapor nos componentes mais
volateis e do liquido nos componentes menos volateis (CARNEIRO, 2006).

Os processos continuos de destilagio nas induastrias devem ocorrer em estado
estaciondrio ou regime permanente, isto €, a massa total ou por componente que entra em um
determinado equipamento, deve ser igual a massa que sai, em um intervalo de tempo, exceto
em condi¢des de parada, partida ou emergéncias operacionais. O calculo de colunas de

destilagdo implica na resolugdo de balangos de massa global e por componente, balancos de
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energia e célculo do equilibrio termodinamico. Estas equagdes sdo aplicadas a cada estagio e
para todos os componentes da carga. Os calculos rigorosos de colunas de destilacdo sdo
iterativos ¢ normalmente sao realizados usando simuladores de processos devido ao grande
numero de equagdes envolvidas, além do numero de iteragdes necessarias para que a

convergéncia seja atingida (CARNEIRO, 2006).

3 ESTUDO DE CASO: UNIDADE DE PRODUCAO DE INSUMOS BASICOS

A Braskem ¢ a maior produtora de resinas termoplasticas das Américas e a sexta maior
petroquimica do mundo, com producdo anual de 16 milhdes de toneladas, incluindo produtos
quimicos e petroquimicos basicos, como eteno, propeno, butadieno, entre outros. E, também,
a maior fabricante mundial de biopolimeros, com capacidade anual de 200 mil toneladas de
producdo do Pléastico Verde I'm green™, polietileno produzido a partir do etanol de cana-de-
actcar de origem 100% renovavel. Atualmente, os polos petroquimicos integrados as centrais
de matérias-primas sao: Polo de Capuava (SP), Polo de Camacari (BA), Polo de Triunfo (RS)
e Polo de Duque de Caxias (RJ).

O polo de Camagari foi o primeiro complexo petroquimico planejado do pais e iniciou
suas operagdes em 1978. Este polo é composto por industrias que produzem petroquimicos
para a fabricagdo de resinas termoplasticas, fertilizantes, metalurgia do cobre, entre outros. A
unidade da Braskem em Camagari engloba uma unidade de produ¢ao de insumos basicos, trés
unidades de producao de segunda geragdo e unidades de cloro-soda e PVC.

A maioria das empresas do polo de Camagari esta interligada por tubovias a Unidade
de Insumos Bésicos da Braskem (UNIB) e a mesma ¢ considerada a maior industria do
Complexo de Camagari e um dos cinco maiores empreendimentos privados do pais. A
Braskem recebe derivados de petroleo da Petrobras, principalmente a nafta, em sua Unidade
de Insumos Basicos de Camagari e os transforma em petroquimicos basicos nas unidades de
producado de olefinas e aromaticos.

A unidade de producao de olefinas da unidade de insumos bésicos ¢ dividida em area
quente, area de compressdo e area fria. A area quente ¢ onde hd o recebimento da nafta e
etano para craqueamento nos fornos de pirdlise e posterior produgdo dos produtos olefinicos.
Essa area também engloba a separagao dos produtos mais pesados da corrente de efluente dos
fornos como o residuo de pirolise, gaséleo e gasolina pesada de pirdlise, especificando assim
o produto gasoso para o compressor da unidade de compressao.

402

XVI SEPA - Seminario Estudantil de Produg¢do Académica, UNIFACS, 2017.
http://www.revistas.unifacs.br/index.php/sepa



A area de compressao possui como objetivos principais a compressao do gas oriundo
da area quente através de um compressor de cinco estagios, a separacdo e especificacdo de
fragdes pesadas da condensagdo entre os estagios do compressor, a eliminacao de diéxido de
carbono e sulfeto de hidrogénio em torre de lavagem céustica e a secagem do gas de carga em
vasos com peneiras moleculares.

A drea fria, por sua vez, ¢ a area responsavel por obter a especificagdo dos produtos
finais como hidrogénio, metano e carga dos processos de separacdo do C2+, através de
criogenia, fracionamento e separacdo e sistemas de refrigeragdo. A carga da area fria ¢
composta por hidrogénio, metano, etano, eteno, C3, C4, C5 e tracos de C6+. A separagdo do
hidrogénio do metano ¢ conseguida na temperatura mais baixa do processo e o hidrogénio ¢é
utilizado em um reator conhecido como metanador, que remove o CO contaminante através
da formagao de metano produto que abastece o sistema de gas combustivel. Apos o sistema de
compressao, o gas efluente do compressor € seco e resfriado sucessivamente em trocadores de
calor que operam com temperaturas criogénicas (cold box). A carga liquida obtida deste
resfriamento se divide em quatro correntes € as mesmas entram como carga da
desmetanizadora da unidade, cujo objetivo ¢ separar pelo topo metano e pelo fundo C2+. O
produto de fundo da desmetanizadora ¢ a carga de alimentacdo da desetanizadora, que ¢ a

torre responsavel pelo inicio dos processos de especificagdao dos cortes C2 e C3.

» CORTE C2
A corrente de topo da desetanizadora ¢ composta principalmente por etano, eteno e

etino ¢ a mesma alimenta o reator de etino. Através da hidrogenacdo catalitica, o etino ¢
eliminado do processo. O efluente do reator, rico em eteno e etano, ¢ a carga da fracionadora
de eteno, onde acontece a separacdo e especificagdo de eteno no topo, que ¢ enviado para

clientes e do etano no fundo, que ¢ enviado para alguns dos fornos de pirdlise.

» CORTE C3
A corrente de fundo da desetanizadora e a corrente rica em condensados provenientes

da area de compressdo alimentam as despropanizadoras, onde por destilagdo o C3 sai pelo
topo, especificado quanto ao teor de C4. Pelo fundo, o C4+ ¢ a carga da desbutanizadora.
Nesta coluna, o topo ¢ o C4 que alimenta a unidade de Aromaéticos e o fundo ¢ a corrente de
C5+, gasolina leve de pirdlise, que ¢ armazenada na area de tancagem. O propeno, propano,
propino e propadieno sdo os produtos de topo das despropanizadoras que sdo enviados para

um processo de reacdo de hidrogenacao, no intuito de eliminar o propino e propadieno que
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sdo venenos para as plantas de resinas consumidoras de propeno grau quimico (95%) e
propeno grau polimero (99,5%). O efluente deste reator ¢ a carga da torre de green oil, onde
ha a eliminacao de compostos pesados formados na reacdo. Apds essa etapa, ha um processo
de secagem em peneiras moleculares e assim, parte da corrente € utilizada como propeno grau
quimico, que ¢ armazenado e enviado para os consumidores. A outra parte desta corrente
alimenta a fracionadora de propeno, onde por destilacdo ¢ obtido propeno grau polimero pelo
topo, que ¢ enviado para os consumidores e mistura de propano e propeno pelo fundo, que
pode ser vendido como GLP, utilizado como gas combustivel ou ainda, craqueado nos fornos
de pirdlise. A Figura 6 representa a unidade de olefinas e seus principais produtos.

Além das areas principais que compdem a unidade de producdo de olefinas, existem
areas que complementam o processo produtivo desta unidade, como ¢ o caso da area de
recuperagdo de etano. Esta unidade tem por finalidade recuperar o etano presente em uma
corrente de gés natural proveniente de concessionaria de gas, de forma a enviar o etano para o
craqueamento nos fornos de pirdlise da unidade de olefinas. A corrente pobre em etano
retorna para o header de gas natural para ser consumido como combustivel gasoso. Essa area

opera apenas eventualmente quando tem gas natural disponivel e com pre¢o competitivo.

Figura 6 — Fluxograma da unidade de olefinas da UNIB na Bahia
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O gés natural para qual a unidade de recuperacdo de etano foi projetada consiste
principalmente de metano (86 mol %), etano (9 mol %), propano (2 mol %) e nitrogénio (3

mol %). O fluxograma da unidade de recuperagdo de etano € representado através da Figura 7.

Figura 7 — Fluxograma da unidade de recuperacao de etano
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Fonte: Braskem (2014)

A coluna desmetanizadora da unidade (D-01) possui 32 pratos, com alimentacao no
prato 6. O produto de topo € metano e o produto de fundo etano e mais pesados. A corrente de
topo da coluna desmetanizadora ¢ condensada em um trocador do tipo kettle, T-01, que ¢ um
condensador do tipo refluxo total que utiliza eteno como fluido refrigerante e possui carga
térmica de projeto 1,65 x 10° kcal/h. O reboiler da desmetanizadora é um trocador
termossifao, T-02, que utiliza agua de quench proveniente da area quente como fluido de
aquecimento e possui carga térmica de projeto de 1,8 x 10° kcal/h. A bomba de refluxo da
desmetanizadora, B-01, possui vazdo de projeto de 51,8 m*/h. Como o fluido de processo
possui uma densidade relativa de 0,365, a vazao massica dessa bomba ¢ de aproximadamente
20 t/h. As temperaturas de topo e fundo da coluna desmetanizadora sdo de aproximadamente -

101 °C e -7°C, respectivamente.

4 SIMULACAO DE PROCESSO

Uma alternativa para manter carga alta nos fornos de pirdlise da planta de olefinas,
sem causar aumento do diferencial de pressdo da desmetanizadora principal da area fria, ¢
desviar parte da carga para a desmetanizadora situada na unidade de recuperagdo de etano. A

desmetanizadora principal possui quatro alimentagdes provenientes do fundo de vasos de
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flash e parte de uma delas pode ser desviada para a desmetanizadora da unidade de
recuperagdo de etano. Nesse sentido, foi necessario avaliar se a desmetanizadora D-01

consegue desmetanizar a corrente de fundo do vaso F-01.

4.1 Balanco de massa da coluna de destilacao

Segundo o fluxograma de processo, condigdes como pressdo, temperatura e

composicao da corrente de fundo do vaso F-01 foram encontradas e dispostas na Tabela 1.

Tabela 1- Dados de projeto da corrente de fundo do vaso F-01

Componentes Composicio massica (%m)

H, 0,1

CH4 15,27

C.H» 0,71

CyHy 59,84

C,Hs 13,02

CsHy 0,19

CsHs 9,45

CsHg 0,38

CsHs 0,47

C4Hg 0,43
Temperatura (°C) -72,33
Pressdo (kg/cm? g) 30,03

Fonte: Braskem (2014).
Foi feito um balango material global na coluna supondo que no topo nao saird C2+ e
no fundo ndo sairda metano, para a obtengao das vazdes utilizadas na simulagdo. Este balango
levou em consideracdo uma vazao de alimentagdo da torre D-01 de 10 t/h, conforme a Figura

8.

406
XVI SEPA - Seminario Estudantil de Produg¢do Académica, UNIFACS, 2017.
http://www.revistas.unifacs.br/index.php/sepa



Figura 8 — Balango de massa global da D-01
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Fonte: Elaboragao propria

A partir das consideragdes ja mencionadas, as vazoes de topo e fundo encontradas
foram de 1,54 t/h e 8,46 t/h, respectivamente. Para dar inicio a simulacdo no Aspen Plus
(Licenca da Braskem), algumas premissas precisaram ser adotadas, premissas as quais sao

especificagdes da desmetanizadora principal da area fria.

» Pressdo de topo: 28 kgf/cm? g;
» Eteno no topo <4000 ppm mol e

» Metano no fundo < 600 ppm mol.

4.2 Escolha do modelo termodinamico

O modelo termodindmico escolhido foi o de Soave-Redlich-Kwong (SRK) para
hidrocarbonetos com a modificagdo de Boston-Mathias. Este modelo fornece resultados
compativeis com os gerados pelo modelo de Peng Robinson, porém o modelo SRK-BM

compreende um range mais adequado para processos criogénicos.

» Temperatura > -143°C

» Pressdao < 5000 kPa abs
5.3 Calculo da eficiéncia através do método de O’Connel

Existem diversas correlacdes empiricas que fornecem a eficiéncia de colunas de

destilacdo. A correlacdo de O’Connel ¢ dada através de uma curva que relaciona a eficiéncia
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global da coluna e o produto entre a volatilidade relativa entre os componentes chaves e a
viscosidade da carga da coluna de destilagao.

No entanto, esta curva pode ser linearizada, conforme a Equacdo 1 (SHON, 2011).
logn = m*log[Param] + b (D

Onde:

n: Eficiéncia global da coluna;

m: Coeficiente angular da correlacao linearizada de O’Connel no valor de -0,244;

b: Coeficiente linear da correlagdo linearizada de O’Connel no valor de 1,6917 e

Param: Produto entre a volatilidade relativa entre os componentes chaves leve e pesado (o) e

a viscosidade em cP ().

Dessa forma, utilizando a correlacdo de O’Connel, a eficiéncia global da D-01 pode
ser encontrada a partir de método iterativo. Este método iterativo considerou como estimativa
inicial para a eficiéncia o valor 0,7. Ao simular a torre desmetanizadora considerando esta
eficiéncia, a volatilidade prato a prato pode ser encontrada e assim o “Param” pode ser
calculado. A viscosidade considerada no célculo ¢ constante, uma vez que se refere a
viscosidade da carga de alimentacdo da torre. Para efeito representativo, foi considerada uma
média entre as volatilidades a cada iteracdo realizada, bem como uma média entre os

“Param”, conforme a Tabela 2.

Tabela 2 — Processo iterativo para a correlagdo de O’Connel linearizada

Calculo da eficiéncia através do método de O'Connel

1o o n Param n Erro
Estimativa inicial 0,7 4,6442 0,0968 0,4495 0,5977 14,6173%
1? Iteragdo 0,5977 4,5066 0,0968 0,4361 0,6021 0,7312%
2% [teragdo 0,6021 4,5118 0,0968 0,4366 0,6019 0,0281%
3? Iteragdo 0,6019 4,5117 0,0968 0,4366 0,6019 0,0005%

Fonte: Elaboracgdo Propria

4.4 Estimativas iniciais e dados de processo

O valor para a perda de carga no condensador utilizado na simulagdo foi de 0,2
kgf/cm?, que € o valor disponivel para que seja suficiente vencer a perda de carga do sistema
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nas tubulagdes, bocais e fouling. A perda de carga real da desmetanizadora principal ¢ de 0,4
kgf/cm? aproximadamente, portanto a mesma também foi utilizada para dar seguimento a
simulacao.

Partindo do balanco material da envoltoria da D-01, a vazao de alimentagdo
considerada foi de 10 t/h, pois apenas parte da corrente de fundo do vaso de flash F-01, que
contém 43,8 t/h, serd desviada para esta torre. Como estimativas iniciais foram consideradas
as vazdes de destilado e refluxo como 1,54 t/h e 19,5 t/h, respectivamente. A vazdo de
destilado utilizada foi a vazao encontrada no balanco de massa global e a vazao de refluxo
utilizada foi escolhida considerando que a vazao de projeto da bomba de refluxo, B-01, possui
vazao de projeto de 20 t/h. Além destas informacgdes, também foi utilizada a temperatura da

corrente de -72,33 °C, conforme a Tabela 1.

4.4 Resultados obtidos

ApOs a coleta de dados de processo, a D-01 pode ser simulada e a sua simulagdo via

Aspen Plus ¢ dada através da Figura 9.

Figura 9 — Flowsheet da simulagdo

Fonte: Elaboragao propria

Os resultados de fracdo molar obtidos pela simulagdo para os componentes
especificados se encontram na Tabela 3 € os mesmos indicam que as composi¢gdes de metano

e eteno se encontram dentro da especificagdo necessaria.
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Tabela 3 — Fra¢dao molar das correntes simuladas

Frac¢ao molar Carga Topo Fundo
H» 0,0129 0,0494 0,0000
CH4 0,2471 0,9458 0,0006
CO 0,0002 0,0007 0,0000
CHa 0,0071 0 0,0096
C>H4 0,5539 0,004 0,7479
C2He 0,1124 0,0001 0,1520
CsHy 0,0012 0 0,0017
CsHe 0,0583 0 0,0789
CsHs 0,0022 0 0,0030
CsHs 0,0023 0 0,0031
CsHs 0,002 0 0,0027
CsHio 0,0003 0 0,0004
CsHi» 0,0001 0 0,0002

Fonte: Elaboracao Propria

A simulag¢do mostra que a carga para a D-01 com vazao de 10 t/h ¢ adequada, uma vez

que o condensador e reboiler da torre irdo operar com cargas térmicas dentro dos limites de

projeto, conforme a Tabela 4.

Tabela 4 — Cargas térmicas calculadas e seus limites de projeto

Cargas térmicas (MM kcal/h)

Calculada via simula¢do

Limite de projeto

Condensador

0,242

1,65

Reboiler

0,699

1,8

Fonte: Elaboragao Propria

O perfil de temperatura da torre simulada ¢ compativel com as temperaturas de projeto

da desmetanizadora principal, conforme a Figura 10.
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Figura 10 — Perfil de temperatura da D-01
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Fonte: Elaboragao propria.

As vazdes de destilado e de fundo resultantes estdo bem proximas dos valores

encontrados através do balango de massa global, conforme a Tabela 5.

Tabela 5 — Vazoes de destilado e de fundo da torre.

Corrente Vazao Unidade
Destilado 1547,87 kg/h
Fundo 8452,12 kg/h

Fonte: Elaboragao propria.

Também foram obtidas as vazdes e razoes de refluxo e boilup, conforme a Tabela 6.

Tabela 6 — Vazdes e razdes de refluxo e boil up.

Variaveis Valor Unidade
Vazao de refluxo 3419,91 kg/h
Razdo de refluxo 2,10 -
Vazao de boilup 10508,97 kg/h
Razao de boilup 1,29 -

Fonte: Elaboragao propria.
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5 CONCLUSOES

A avaliagdo de processo, pelo simulador comercial Aspen Plus, evidenciou que a torre
desmetanizadora D-01 consegue separar o metano da corrente de fundo do vaso F-01 e dessa
forma auxiliar a torre desmetanizadora ja existente. Esta separacdo foi feita considerando as
especificagdes de 4000 ppm de eteno no topo da torre e de 600 ppm de metano no fundo
desta. As cargas térmicas dos trocadores de calor, calculadas pelo simulador, resultaram em
2,42 x 10° kcal/h para o condensador e 6,99 x 10° kcal/h para o reboiler e ambos os valores se
encontram abaixo dos limites de projeto destes equipamentos, evidenciando que estes irdo
suportar as cargas térmicas as quais serdo submetidos. A vazdo de refluxo da coluna foi de
3419,91 kg/h, porém a bomba B-01 possui vazao de projeto de 20000 kg/h. No entanto, ¢
preciso verificar se esta bomba B-01 consegue operar com a vazao de refluxo exigida pelo
processo sem que haja cavitagao.

A partir dos resultados obtidos provenientes da simulagdo e da avaliagdo preliminar
dos equipamentos pertencentes ao sistema de separagdo em questdo, pode-se evidenciar que a
coluna desmetanizadora consegue realizar a mesma fung¢ao que a coluna desmetanizadora

principal e dessa forma viabilizar o aumento da produ¢do de eteno da unidade.
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