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RESUMO

Este trabalho apresenta um estudo do potencial de cogeragdo para a Industria
Petroquimica brasileira, baseando-se em analises individualizadas dos processos de
fabricagdo de seus principais produtos: eteno, aménia, uréia, metanol, etilbenzeno, estireno,
polietileno de baixa e alta densidades. Inicialmente se apresenta um breve histérico das
industrias do petréleo e petroquimica no Mundo e no Brasil, tratando-se a seguir de abordar
em maior detalhe as caracteristicas desta tltima, em termos de seus produtos e matérias
primas, bem como seus indicadores no contexto brasileiro. Sio entdo analisados os balangos
de massa e energia dos principais processos de produgdo petroquimica, particularmente
determinando-se os requerimentos de utilidades, que serdo considerados para a defini¢do das
configuragdes dos sistemas de cogeragdo a serem adotados, sempre considerando a operagdo
em paridade térmica, sem qualquer sobrecapacidade de prcdugdo de energia elétrica
tampouco sem incluir o efeito da utilizagdo das eventuais correntes residuais de subprodutos.
Estes sistemas de cogeragdo foram analisados técnico-economicamente empregando-se o
Método da Convolugdo das curvas de duragdo das demandas de energias elétrica e térmica,
fornecendo indicadores de disponibilidade energética e de viabilidade economica. Os
resultados foram inicialmente definidos para plantas de referéncia com capacidade de 1000
ton./dia, sendo posteriormente estendidos para os volumes de producdo correspondentes a
industria brasileira. O potencial total determinado foi de 318 MW para o caso em que o
sistema de cogera¢do opera sem complementagdo térmica, de 211 MW para a situagdo em
que este sistema opera na base da curva de demanda térmica e de 255 MW para o caso em
que o nivel de complementagio térmica foi definido de forma a minimizar o tempo de retorno
dos investimentos em cogeragdo. Em todos estes casos, cerca de 75 % da capacidade
instalada corresponde aos precursores petroquimicos, representados pelo eteno, e a amonia.
Os custos de capacidade instalada resultaram da ordem de 450 US$/kW e a energia elétrica
pode ser produzida a partir de custos de 7 US$/MWh, indicando assim uma competitividade

interessante face aos atuais custos de expansdo da capacidade instalada no Brasil.



ii
ABSTRACT

This work presents a study about the cogeneration potential throughout
Petrochemical Industry in Brazil, based on individual analysis of its main product
manufacturing processes, including ethylene, ammonia, urea, methanol, ethylbenzene,
styrene, high and low density polyethylene. At first, a brief historical discussion about the
Petroleum and Petrochemical Industries both in the world and in Brazil is made, followed by
a presentation of its characteristics in terms of products, raw materials and indicators
considering Brazilian context. The mass and energy balances of the main processes
throughout petrochemical production are analysed, particularly taking into account the
utilities demand, that will be considered for the cogeneration system configuration to be
adopted. A thermal load matching operation was considered without any overcapacity of
electrical energy generation. All calculations are developed disregarding the utilization effect
of any eventual by-products residual flow. The proposed cogeneration systems were analysed
technically and economically using the Convolution Method applied to the electrical and
thermal demand represented by duration curves, providing energy availability and
economical feasibility indicators. The results are previously defined for plants with capacity
of 1000 tons/day, and then extended to the Brazilian industry data. The total potential
determined was 318 MW for the case where the cogeneration system works without thermal
additional generation, as well as 211 MW for the situation where the system operates on the
base of the thermal demand curve. At last, 255 MW is the potential for the case where the
level of thermal complementation was defined to minimize thembﬁme of the
cogeneration investiment. In all cases, around 75% of the installed capacity corresponds to
the ammonia and to the petrochemical precursors, represented by ethylene. The average
costs due to installed capacity are about 450 US$/kW and the electrical energy can be
generated up to 7 US$/MWh, indicating an interesting competitivity according to the present

expansion costs of the installed capacity in Brazil.
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CAPITULO 1
INTRODUCAO

O crescimento do consumo de energia elétrica no Brasil vem apresentando sustentada
evolugdo nos ultimos anos, particularmente como resultado da alteragao do perfil industrial
na dire¢do de processos mais intensivos nesta forma de energia e do incremento da demanda
no setor residencial, implicando em taxas anuais de expansdo significativamente superiores ao
crescimento da economia e da propria demanda energética como um todo. Entretanto, por
diversos fatores, a capacidade de atendimento desta expansdo, mediante tecnologias
convencionais, por parte do Setor Elétrico tradicional (empresas de geragdo e
concessionarias de distribui¢do) vem se mostrando cada vez mais limitada, inclusive
apontando-se crescentes riscos de déficit em médio prazo. Também como um elemento
iinportante neste cenario, causa e efeito de mudangas, tem-se o progressivo cimbio
institucional no setor energético e especialmente na area de energia elétrica, com
expectativas de maior participagdo da unidades de autoprodugdo sob administragdo privada,
em um contexto de estimulo a4 competicdo na oferta energética. Assim, a expansdo da
cogeragdo parece encontrar seu momento propicio e se destaca como um dos principais e
com certeza, mais racionais, caminhos para insertar novas unidades de produgdo de energia
elétrica a capacidade instalada no Brasil.

Compreende-se por cogeragdo a produgdo combinada de energia eletromecénica e
calor util a partir de uma utnica fonte de calor, associando-se a algumas importantes
vantagens como a maior eficiéncia na utilizagdo dos insumos energéticos € 0 menor impacto
ambiental. Em termos mais restritos aos interesses das empresas autoprodutoras, a cogeragao
pode apresentar razoavel economicidade e revelar-se como um bom negocio, aumentando a
confiabilidade e a seguranga em seu suprimento de energia. Mesmo por parte das empresas
de energia elétrica, que algumas vezes relutam em reconhecer vantagens na cogeragdo e
consideram a expansdo destes sistemas de autoprodu¢do apenas como uma redugdo de seu
mercado, esta tecnologia pode associar-se favoravelmente aos programas de gestdo de
demanda, bem como apresentar a possibilidade de que capitais privados se comprometam
com a geragdo de energia, postergando investimentos as vezes de dificil realizagao.

Os sistemas de cogeragdo podem ser do tipo “topping”, quando nos processos de

conversdo energetica a geragao de energia elétrica antecede a utilizagdo de energia térmica,



ou do tipo “bottoming”, quando ocorre o inverso. Podem também ser empregadas
configuragdes utilizando motores alternativos, turbinas a gas e turbinas a vapor, dependendo
do nivel da demanda de eletricidade e da relagdo, para a oferta e a demanda, entre os fluxos
de energias elétrica e térmica.

Como um indicativo das alteragdes do cenério institucional brasileiro no sentido de
favorecer a cogeragdo, podem ser citadas as recentes leis editadas com referéncia a
concessdao de servigos publicos (Lei 8987, de 13 de fevereiro de 1995) e a produgdo
independente de energia (Lei 9074, de 08 de julho de 1995), que embora sejam omissas ou
bem pouco explicitas sobre a cogeragdo enquanto um processo diferenciado e mais eficiente
de autoprodugdo térmica, ja melhoram as possibilidades de geragido e venda de excedentes de
energia elétrica, inclusive para terceiros. Também digno de mengdo, € a maior disponibilidade
de gas natural na matriz energética brasileira, em diversas regides e particularmente no
Sudeste, com o desenvolvimento do projeto do gasoduto Brasil-Bolivia, bem como a
existéncia de incentivos no uso deste combustivel para cogeragdo, tal como dispde a
legislagdo do Estado de Sao Paulo.

Tradicionalmente, os setores promissores para implantagido de sistemas de cogeragdo
se caracterizam por apresentar razoaveis poténcias instaladas por unidade de consumo, da
ordem de no minimo alguns megawatts, fatores de carga elevados € uma demanda térmica
importante, sob temperaturas inferiores a 200 °C. Como um condicionante adicional tem-se a
disponibilidade de combustiveis de baixo prego, que podem ser resultantes do proprio
processo produtivo. Assim, a industria sucroalcooleira e de papel e celulose, exatamente por
mostrarem tais caracteristicas, oferecem contextos favoraveis a cogeragdo e tem sido alvo de
diversos estudos para a realidade brasileira (Walter, 1993 e Silveira, 1994). Entretanto, a
industria petroquimica também apresenta os mesmos fatores favoraveis a implantagao de
sistemas de cogeragdo, tecnologia alias ja utilizada em algumas empresas deste setor, mas
tem sido aparentemente menos explorada nos estudos de potencial. Esta foi a principal
motivagdo para o presente trabalho: avaliar a cogeragdo no ambito das principais plantas da
indastria petroquimica, que em 1994 produziram cerca de 10 milhdes de toneladas de
produtos, equivalentes a mais de 2 bilhdes de doélares de faturamento, consumindo,
juntamente com as demais industrias quimicas, 8293 GWh firmes e 2015 GWh de energia

interruptivel, correspondendo a uma poténcia contratada de 1285 MW e respondendo por



quase 10 % do consumo de energia nas industrias brasileiras, conforme se mostra na figura a

seguir.

No Brasil No setor industrial

504 9,9%

Figura 1.1 - Consumo percentual de energia elétrica do setor quimico/petroquimico em

relagdo ao total no Brasil e no setor industrial brasileiro

Para atender este objetivo, o presente estudo divide-se em sete capitulos, incluindo
esta introdugdo, e um anexo. No Capitulo 2 realiza-se um breve resumo histérico do
desenvolvimento das Industrias Quimica e Petroquimica no mundo e no Brasil,
apresentando-se as principais etapas e eventos deste processo. No capitulo seguinte
apresenta-se um estudo introdutorio da Industria Petroquimica, identificando seus principais
produtos em nivel nacional e os volumes de produgdo destes produtos, cujos processos serao
considerados para efeito de instalagdo de sistemas de cogeragao.

O Capitulo 4 analisa os principais processos de fabricagcdo dos produtos selecionados
anteriormente, em particular ressaltando os consumos médios das utilidades e o balango de
matérias-primas no processo. Em seguida, no Capitulo 5 propdem-se sistemas de cogeragao
para cada processo, calculando-se os parametros mais importantes na analise do desempenho
e da economicidade destes sistemas. Estes sistemas de cogeragao estdo configurados em trés
casos distintos, sempre operando em paridade térmica: Caso A - sem complementac¢io
térmica, isto €, toda a demanda de calor € atendida pelo sistema de cogeragdo, Caso B -
operando na base térmica, isto €, com um suprimento complementar de calor na ponta e
Caso C - uma terceira situagio, onde o nivel de complementago térmica correspondeu & um
valor otimizado visando a minimizagdo do tempo de retorno do investimento no sistema de
cogeragao.

A transposi¢do dos valores obtidos para a inddstria nacional consta do Capitulo 6,
onde o potencial de cogeragdo determinado para a industria petroquimica ¢ apresentado

estratificado por tipo de produto e segundo os custos de capacidade e energia produzida.
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CAPITULO 2
EVOLUCAO DA INDUSTRIA PETROQUIMICA

Neste capitulo se desenvolve uma sintese historica das Indudstrias do Petréleo e
Petroquimica, apresentando-se algumas citagdes antigas referentes a este matéria-prima e os
principais eventos relacionados a evolugdo destas industrias, separados nas suas fases inicial e
de consolidag@o, em termos mundiais e no Brasil, tratando-se ainda de aspectos particulares
referentes a industria petroquimica. A formac¢do historica destas industrias revela sua
vertiginosa evolugdo, e da espago a apresentagdo de algumas personalidades marcantes, cuja

trajetoria confunde-se com a do proprio setor.

2.1 O Petroleo

Existem muitas teorias sobre a origem do petroleo. Algumas acentuam a origem
vegetal ou animal e outras uma génese similar ao carvdo de pedra; algumas delas realgam que
qualquer material organico, de qualquer origem, pode ser transformado em produtos de
petroleo. Parecer haver entretanto concordancia geral em que o petroleo tenha sido formado
a partir de matéria organica em depositos maritimos nas vizinhangas da terra firme, num
ambiente deficiente em oxigénio, e associado a sedimentos que posteriormente se
solidificaram como rochas. No deposito original, a concentragao de matéria organica pode
ndo ter sido elevada, mas o petroleo migrou e acumulou-se nos locais mais favoraveis a sua
reten¢do (Shreve, 1980).

O petroleo é conhecido desde épocas remotas, tendo sido utilizado ja nos primordios
da Humanidade para fins diversos. Era entdo conhecido por diversos nomes: betume, asfalto,
alcatrdo, lama, resina, azeite, nafta, que podem ser identificados em diversas citagdes e
referéncias na historia, como se apresenta a seguir. Salomio usou argamassa a base de
petréleo na construg¢do de seu templo. Herodoto descreve as qualidades impermeabilizantes
do petroleo, tal como foi usado nas construgdes babildnicas, inclusive nos famosos Jardins
Suspensos. No Antigo Egito, o petroleo ajudou a levantar piramides servindo como elemento
de liga. Teve larga aplicagdo nos embalsamentos e é interessante lembrar que a palavra

mumia é derivada de uma antiga palavra de origem sirio-arabe: nuimmia, identificada. no



termo egipcio mum, cuja significacdo € asfalto ou betume. Era utilizado também para a
impermeabilizagdo de moradias, palacios, templos e tGmulos, para que resistissem as
frequentes inundagdes do Nilo (Neiva, 1974). A Biblia sagrada faz diversas citagdes ao
petroleo. Quando Deus anuncia a Noé o diluvio, recomenda-lhe: “Faze para ti uma arca de
madeira de gofer, faras compartimentos na arca, e a calafetaras por dentro e por fora com
betume” (Génese, 6:14). Com referéncia ao nascimento de Moisés, quando sua mie,
impossibilitada de cria-lo, o pde numa cestinha as margens do rio, reza a Biblia: “ndo
podendo, porém, mais escondé-lo, tomou uma arca de junco e a betumou com betume e pez;
e pondo nela 0 menino, a pds nos juncos a borda do rio” (Exodo, 2:3).

Os incas utilizavam alcatrdo como unguento. Suas flechas possuiam ponteiras
embebidas em petroleo, que eram atiradas nos acampamentos inimigos para incendia-los.
Quando Francisco Pizzaro conquistou o Peru, em 1527, virtualmente la encontrou uma
pequena refinaria, preparada e mantida em constante atividade pelos indios. Sabiam como
colher o petroleo da fonte natural, armazena-lo, obtendo do liquido os mais diversos

aproveitamentos (Neiva, 1974).

2.2 O Inicio da Industria do Petrodleo

Apesar de conhecido ha tanto tempo, até a metade do século passado nio havia ainda
a idéia da perfuragdo dos pogos petroliferos. As primeiras tentativas nesta area devem-se a
Edwin L. Drake, em 1854, quando os proprietarios de uma serraria em Titusville, no
nordeste da Pensilvdnia, resolveram enviar ao quimico George Bissell, amostras de uma
substancia negra e viscosa, encontrada em suas terras. Prevendo boas possibilidades de lucro
com a extragdo do oleo, visando sua potencial utilizagao para iluminagdo em substituigao ao
caro 6leo de baleia, Bisell transformou-se em empresario, associando-se aos madereiros para
fundar a Pennsylvania Rock Oil Company of New York, que contratou Drake para as
atividades de perfuragio.

Drake chegou a Titusville em 1857 e instalou-se na regido conhecida como Oil Crake,
iniciando os trabalhos de perfurag@o dois anos depois, através do processo de percussdo, ja
usado ha dois mil anos pelos chineses para perfurar pogos. A 27 de agosto de 1859, com
mais de 20 metros perfurados, o petréleo comegou a brotar, contudo com tdo pouca

intensidade que o fato s foi notado dias depois. Quando ocorreu a descoberta da jazida, ja



chegavam instrugGes para que cessassem as atividades, por falta de recursos e
descrédito da empresa quanto aos resultados, enfim atingidos .

Nesta €poca em que muitos passaram a interessar-se em pogos de petréleo, algumas
pessoas perceberam que a melhor maneira de se ganhar dinheiro com a “febre do ouro
negro” era atraves da integragdo das atividades, ou seja produzindo e fazendo a destilagdo e
venda aos mercados consumidores. Entre elas se destacou John D. Rockfeller, que
percebendo que os lucros do negocio eram afetados pela intensa concorréncia, comegou a
lutar pelo monopolio, através de contratos favorecidos com as estradas de ferro que
realizavam o transporte do petroleo, fazendo com que sua firma logo se tornasse a maior de
todas. O acordo com as empresas ferroviarias rendia também informagdes sobre o petréleo
despachado pelos concorrentes e o nome de seus clientes, aos quais Rockefeller oferecia
precos menores, eliminando os rivais.

Em 1882, Rockefeller formava a Standard Oil Trust, que em poucos anos chegou a
dominar mais de 80% do comércio de petroleo no mundo. Nessa €poca, os concorrentes da
Standard comegaram a pressionar contra o truste que, legalmente, nio poderia possuir
fabricas em mais de um Estado. Devido a estas pressdes e dos atos legais decorrentes,
Rockefeller dividiu suas agdes entre pessoas que, por clausulas de testamento, ndo eram suas
verdadeiras proprietarias. Ele proprio continuava dominando a totalidade das empresas. As
pressdes continuaram, destacando-se neste sentido a jornalista Ida Tarbell, que expds de
modo contundente todo o poder e a nefasta influéncia de Rockfeller. Nem mesmo a criagdo
de fundos para pesquisas médicas e sociais impediu que a Suprema Corte exigisse a
dissolugdo da Standard Oil em 1911, apés longa campanha contra o monopolio que
representava. A sentenga apenas devolveu a independéncia as empresas do grupo, pois
Rockfeller negociou acordos secretos e continuou controlando 51% das agdes da Standard
Qil. Certamente Rockfeller deve ser considerado como o principal e emblematico pioneiro

empreendedor da industria petrolifera, seguido por outros de mesmo carater (Yergin, 1990).

2.3 Desenvolvimento da Industria Petrolifera

A evolugdo da estrutura da industria internacional do petroleo pode ser dividida em

quatro estagios (Marinho Jr., 1989). O primeiro estagio compreende a formagdo da industria

do petrdleo (1859-1911) e seus principais eventos sio:



- Descoberta do petroleo em Titusville (1859);
- Integragao vertical e monopélio do Standard Oil Trust;

- Dissolugdo judicial do Standard Oil Trust (1911).

O segundo estagio engloba a formag¢do do Cartel Internacional do Petroleo (1911-
1938), cujos principais eventos sdo:
- Expansdo da Royal Dutch-Shell;
- Criagao da Anglo - Persian (1912) e da Compagnie Frangaise des Pétroles
(1924);
- Implementagao do Acordo de Achnacarry (1928) e do prego de referéncia;

- Hegemonia do sistema concessionario e conquista do Oriente Médio.

O terceiro estagio abrange a formagdo do cartel de paises produtores de petroleo
(1938-1960), observando-se o declinio do controle das oito grandes empresas e a
internacionalizagdo das companhias independentes de petroleo. Principais eventos deste
estagio sao:

- Implementag¢do do monopolio estatal no México (1938);

- Implanta¢do da férmula de participagdo 50%-50% na Venezuela (1948);

- Crise de Suez (1957) e controle das importagdes nos EUA (1959);

- Intensificagdo do intervencionismo estatal e internacionalizagdo das
companhias independentes;

- Criagdo da Organizagdo dos Paises Exportadores de Petroleo - OPEP
(1960)

O quarto estagio refere-se a formagao da nova estrutura da industria internacional do
petroleo, desenvolvendo-se desde 1960 até o presente. Diz respeito a crise energética, em
que companhias internacionais de petroleo, paises produtores e consumidores, envolvem-se e
se conflitam meio aos complexos problemas de abastecimento € de prego na nova ordem

internacional. Seus principais eventos foram:

- IV Conferéncia da OPEP em Genebra (1962), XVI Conferéncia em Viena
(1968) e XXI Conferéncia em Caracas (1970);



- Acordos de Teera e Tripoli (1971) e Genebra (1972): primeiro choque do
petroleo;

- Guerra no Oriente Médio e a politizagdo do petroleo (1973-74);

- A crise iraniana (1978) e a guerra Ird-Iraque (1979): o segundo choque do
petroleo;

- A nova ordem internacional: o terceiro choque do petroleo (1985).

Em Yergin (1990) o desenvolvimento historico da Industria Petrolifera e sua
profunda relagdo com a Historia recente é abordado detalhadamente. E dificil encontrar um
evento contemporaneo importante onde o petroleo, seja através de seus produtores ou

consumidores, ndo esteja presente de forma explicita ou subjetiva.

2.4 O Petroleo no Brasil

E interessante apresentar brevemente como evoluiram as atividades petroliferas em
territorio brasileiro, tomando como referéncia o Documento Abril: Petréleo, (1975). A
primeira indicagdo da possibilidade da existéncia de petroleo no Brasil ocorreu pouco depois
de 1850, na Bahia, com a descoberta dos xistos betuminosos de Marau. Em 1890, apos
perfurar-se um pog¢o de 448 metros, foram encontrados sinais positivos da ocorréncia de
petroleo em Bofete, no Estado de Sdo Paulo. A descoberta desses primeiros indicios assinala
o comego de uma longa disputa entre os pioneiros que acreditavam na existéncia de lengois
petroliferos em diversas regides do pais e alguns técnicos que dela duvidavam. Eram enormes
as dificuldades que se opunham ao desenvolvimento da exploragdo do petroleo no pais,
inclusive pela caréncia de conhecimentos geoldgicos, escassez de técnicos e falta de recursos.

Ao encerrar-se a década de 20, era evidente a formacgio de duas correntes em matéria
de petroleo no pais. De um lado, o governo, cujos servigos especializados, alegando falta de
recursos, ndo realizavam todos os trabalhos de pesquisa indispensaveis a descoberta de
jazidas. De outro, os particulares, que, igualmente carentes de recursos, acusavam o governo
de dificultar a sua agao através de uma legislagdo particularmente complicada.

Em 1931 o pioneiro Oscar Cordeiro teve sua atengdo despertada para a possibilidade

da existéncia de petroleo no Reconcavo Baiano. Solicitado a opinar, o Servigo Geolégico do



10

Ministério da Agricultura respondeu-lhe mostrando-se pessimista e negando-lhe a
autorizagdo para realizar trabalhos de perfuragdo. Cordeiro contestou a colocagdo, sem
resultados, mas ndo desanimou e prosseguiu na pesquisa, solicitando ao geélogo Silvio Froés
Abreu o seu parecer sobre o 6leo surgente na regido de Lobato. A conclusio foi de que
parecia existir “um nitido indicio de petroleo na bacia cretacea de Todos os Santos”. Froés
Abreu informou ao Departamento Nacional de Produgdo Mineral, ao Servico Geoldgico e
até ao presidente da Republica o resultado de seus exames.

Em 1937 tal area foi considerada prioritaria para pesquisas de petroleo. Em 1938,
Getulio Vargas criou o Conselho Nacional do Petroleo, com a competéncia de apreciar os
pedidos de pesquisa e de concessdo de lavras de jazidas de petroleo. A 21 de janeiro de
1939, um sabado, o pogo n® 163 atingiu 214 metros mostrando claros indicios de uma
camada impregnada de o6leo. No domingo, ao chegar em Lobato, Cordeiro viu que “o
petroleo minava da boca do pogo e corria pelo chdo, rumo ao leito da estrada de ferro”,
desmentindo a lenda de que nao havia petréleo no Brasil.

A descoberta de petroleo em Lobato abriu caminho para a industria do petréleo
nacional. O Conselho Nacional do Petréleo ndao abandonou os trabalhos executados em
outros pontos do pais e, ao mesmo tempo em que ampliava a area produtora da Bahia,
continuava a perfurar pogos pioneiros em diferentes localidades.

Em 1953, o Brasil inaugurou nova fase petrolifera, em que recursos mais poderosos e
capazes procuravam a solugdo para o problema de abastecimento nacional. Instituiu-se o
monopolio estatal e criou-se a Petrobras, pela Lei 2004, de 3 de outubro de 1953. Sua
instalagdo, contudo, so se verificou em 10 de maio de 1954. A industria petrolifera brasileira
passava a ser monopolio do Estado, exercido através de dois 6rgdos: O Conselho Nacional
do Petroleo (atual Departamento Nacional de Combustiveis), orgdo de orientagdo e
fiscalizagdo, € a Petrobras, orgdo executivo. Atualmente o monopolio foi flexibilizado,
mantendo-se sob controle da Unido, mas abrindo o pais a investimentos estrangeiros
associados a Petrobras. No momento da elaboragdo do presente trabalho estavam em
discussao os novos regulamentos neste sentido.

As descobertas de petroleo sucederam-se no final da década de 50 e inicio dos anos
60, aumentando gradativamente as reservas. Porém, os campos terrestres ndo mostravam
perspectivas de supric o mercado, levando a exploragio da plataforma continental. A

primeira descoberta comercial deu-se no campo de Guaricama - SE e na atualidade, as
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unidades de exploragdo “off-shore”, particularmente na Bacia de Campos - RJ, respondem
pela maior parte da produ¢do brasileira de petréleo. Com o avango tecnologico, as bacias
paleozoicas comecaram a ser estudadas novamente e exploradas no final dos anos 70, entre
elas a bacia Amazodnica, com importantes resultados gasiferos em Urucu, na Bacia do Rio
Jurua.

Em 1995, a Petrobras obteve seu recorde na produgdo diaria, com 750 mil barris,
valor correspondente aproximadamente a metade da demanda nacional. E importante
observar que a Petrobras investe significativamente em tecnologia, mantendo a vanguarda
mundial na exploragdo de petréleo “offshore” em aguas profundas.

A Figura 2.1 apresenta a evolugdo da produgdo brasileira de petréleo, desde o inicio
de sua explora¢do no Recdncavo Baiano, evidenciando-se o enorme esfor¢o de incremento
de produg¢io durante os periodos de elevagdo dos pregos internacionais, nos denominados

“Choques do Petroleo”, cujos resultados passaram a ser observados a partir dos anos 80.
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Figura 2.1- Evolugdo da produg¢@o interna de petroleo (Coronado, 1993)

2.5 A Evolucio da Industria Petroquimica no Mundo

O nascimento da Industria Petroquimica esta relacionado com a Industria Quimica e
com a Engenharia Quimica modernas. Os produtos petroquimicos eram desprezados pelas
companhias de petroleo que anteriormente faziam contratos de venda dos gases de rejeito
para as companhias quimicas, pois o pensamento e a planificagdo originais dos

administradores da industria do petréleo ndo costumavam considerar rotas de natureza
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quimica. Desta forma, os produtos basicos e valorizados do petréleo eram aqueles que
resultavam de sua destilagdo ou simples fracionamento, e ndo aqueles decorrentes de
alteragdes quimicas nos produtos bésicos. Por isso, as companhias quimicas tomaram a
dianteira inicial no desenvolvimento da inddstria petroquimica, com algumas excec¢des
notaveis, como a da Shell e a da Standard Oil.

O primeiro produto petroquimico - exclusive o negro de fumo - fabricado em escala
mundial foi o alcool isopropilico, produzido pela Standard Oil ( New Jersey) em 1920. Era,
de inicio, utilizado como solvente e na sintese da acetona, passando depois a ser adicionado a
gasolina, a fim de melhorar sua resisténcia a compressdo. Em 1920, também nos Estados
Unidos, foi obtido o glicol etilénico, a partir do eteno. Em 1927 descobriu-se um processo
capaz de oxidar parcialmente as substancias do gas natural, dando origem a varios
compostos oxigenados, como o metanol, o formol e a acetona. Em 1930 foi feita pela
primeira vez a sintese da amonia com base no hidrogénio de origem petroquimica, até entdao
obtido do carvdo ou da eletrolise da agua, a alto custo. Em 1933 descobriu-se a reagao que
veio a dar o polietileno e dois anos depois a borracha butilica. Em 1938, com a fabricagdo do
nailon pela Dupont, teve inicio a industria de fibras sintéticas.

Atualmente, as substancias petroquimicas individuais ascendem a mais de 3.000,
algumas delas produzidas em grandes volumes, enquanto a Industria Petroquimica representa

um dos setores mais dindmicos da economia mundial.

2.6 A Industria Petroquimica no Brasil

Com seu desenvolvimento associado a Petrobras, a Industria Petroquimica no Brasil
teve inicio com a utilizagdo de subprodutos de refinagdo, vinculada a ampliagdo da primeira
refinaria brasileira de grande porte, a Refinaria Presidente Bernardes, em Cubatdo, SP. Antes
mesmo desta refinaria entrar em operagdo, em fins de 1954, foi iniciado o projeto da Fabrica
de Fertilizantes (FAFER), destinada a produzir fertilizantes nitrogenados, que se baseiam em
amoénia. No ano seguinte, a Petrobras decidiu instalar nesta refinaria uma unidade de
fracionamento a baixa temperatura destinada a separar o eteno contido no gas residual.
Posteriormente, ainda em Cubatéo, a Petrobras instalou equipamentos para a separagio de

propeno, utilizado na preparacdo da acetona e, para atender o crescimento da demanda de
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eteno, incorporou, a0 mesmo conjunto, trés novas unidades de processamento: reformulagio
catalitica, extragdo de aromaticos e pirolise de nafta e etano.

No fim da década de 1950, no Estado do Rio de Janeiro, a Petrobras construiu uma
fabrica de borracha sintética do tipo SBR. A produg¢do teve inicio em 1962, com butadieno
importado e estireno ja produzido no pais. Posteriormente, foi construida a unidade
produtora de butadieno, principal matéria prima para a borracha sintética. Também em 1962,
a Petrobras iniciou estudos para aproveitar o gas natural produzido no Reconcavo Baiano,
concluindo-se pela implantagao de uma fabrica de fertilizantes nitrogenados, produzindo
amonia e uréia.

Considerando a importancia da industria petroquimica € a expectativa de sua grande
expansdo, foi criada, através do Decreto n® 61.981, de 28 de dezembro de 1967, a
Petroquisa, empresa subsidiaria e totalmente controlada pela Petrobras, como um meio de
estimular a integragdo entre o setor privado e o setor publico e dar a industria petroquimica
seguranga na obtengdo de matérias-primas a pregos estaveis e competitivos.

Em 1968, com a entrada da Petroquisa como acionista da Petroquimica Unido,
considerada, na época, o maior complexo petroquimico da Ameérica Latina, foi possivel a sua
consolidagdo e garantida a exequibilidade de seu projeto, que fora dimensionado segundo
critérios de economia de escala, para tornar o prego das olefinas e aromaticos competitivos e
ao nivel dos grandes complexos internacionais. Este projeto viabilizou varios outros
empreendimentos industriais que absorveriam estes insumos basicos. Tratavam-se de
empreendimentos que visavam principalmente a produgdo de polietileno de baixa densidade,
polietileno de alta densidade, tetramero de propeno e cumeno, oxido de eteno, policloreto de
vinila e cloreto de vinila.

Em 1972, a Petroquimica Unido comegou a produzir conforme previsto no
cronograma estabelecido, consolidando-se o Pélo Petroquimico de Sao Paulo. Em 12 de
janeiro de 1972, a Petroquisa criou uma subsidiaria, a Petroquimica do Nordeste - Copene,
com o objetivo de planejar a implantagdo de um complexo no Estado da Bahia, adotando os
seguintes critérios: a) os projetos do po6lo sdo concebidos como parte de um conjunto e ndo
isoladamente, utilizando tecnologia adequada e tendo dimensdes compativeis com o mercado
e com a disponibilidade de matérias-primas; b) todas as empresas consumidoras de produtos
basicos terdo participa¢do obrigatdria na central de matérias-primas (um aspecto relevante do

ponto de vista dos sistemas de cogeragdo); ¢) nos grupos empreendedores, a composigdo do
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capital deve ser 1/3 da Petroquisa, 1/3 de grupo privado nacional e 1/3 de grupo estrangeiro,
admitindo-se variagdes, desde que a participagao da Petroquisa ndo seja inferior ao do maior
sdcio, nacional ou estrangeiro, e que a maioria das a¢des ordinarias pertengam a capitais
nacionais. Um terceiro polo petroquimico foi implantado no Rio Grande do Sul, empregando
inicialmente o processo de pirolise de fragdes originadas da Refinaria Alberto Pasqualini -
REFAP. Um quarto p6lo petroquimico brasileiro devera surgir no Estado do Rio de Janeiro,
estando atualmente em fase de detalhamento e negociagdo dos projetos.

No processo recente de reestruturagio da Economia brasileira, a Industria
Petroquimica foi transferida ao setor privado, em um processo iniciado em 1990 e concluido

em 1996.
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CAPITULO 3
A INDUSTRIA PETROQUIMICA

Neste capitulo apresentam-se generalidades sobre a Inddstria Petroquimica,
abordando seus principais produtos e processos, bem como as caracteristicas dos polos
petroquimicos brasileiros.

A Induastria Petroquimica é definida comumente como a industria que utiliza o
petroleo e/ou o gas natural como matérias-primas na obten¢do de produtos através de
processos onde ocorrem reagdes quimicas. Esta definigdo, porém, deixa margens a duvidas
sobre a real extensio da Industria Petroquimica. Sera considerada, neste trabalho, como
Induastria Petroquimica aquela que vai desde a utilizagdo de subprodutos do petroleo para
produzir os precursores petroquimicos até a fabricagdo de produtos acabados por conversao,

como plasticos, borrachas e fibras.

3.1 Processos e Produtos

Atualmente, em todo o mundo, o petroleo e o gas natural fornecem a industria cerca
de 90% dos compostos quimicos orgdnicos que ela utiliza para a elaboragdo dos produtos
finais. Os outros 10% sdo supridos principalmente pela industria carboquimica, que utiliza o
carvio como matéria-prima, €, com uma pequena porcentagem, pela industria agroquimica,
cuja matéria-prima sao materiais vegetais e animais (Lefebvre e Chauvel, 1991a).

As matérias-primas basicas utilizadas na fabricagdo de produtos petroquimicos sao o
gas natural, o GLP, o gas do processo de craqueamento, os destilados liquidos e as fragdes
ciclicas dos aromaticos. No Brasil, a principal matéria-prima utilizada é a nafta, e o processo
mais utilizado para o seu processamento € a pirolise mediante a queima do gas de sintese. A
nafta designa um grupo de hidrocarbonetos derivados do petroleo onde os constituintes tem
até cinco carbonos e onde o ponto de ebuligdo final vai até cerca de 200 °C. Distingue-se,
segundo suas temperaturas de destilagdo, em naftas curtas, onde o ponto final de ebuligdo
esta entre 100 e 140 °C, e naftas longas, onde este ponto encontra-se entre 150 e 200 °C.

O craqueamento a vapor da nafta fornece uma grande variedade de produtos, desde

hidrogénio até fragdes liquidas aromaticas pesada. A tabela a seguir da exemplos de



16

rendimentos obtidos com o craqueamento a vapor da nafta a diversas severidades
(relacionada com a temperatura e o tempo de permanéncia no forno de pirdlise), com e sem
reciclagem do etano formado nos fornos. Os valores da tabela referem-se a porcentagem em

massa (Chauvel et alli, 1983).

Tabela 3.1 - Craqueamento a vapor da nafta: rendimentos em fungéo
da severidade da pirolise

Severidade Média Alta Muito Alta
Reciclagem C,Hg sem com sem com sem com
H, + CH, 14,9 15,5 14,9 16,1 17,8 18,1
CoH. 18,3 24,4 23,5 28,5 30,0 33,4
CoHs 7,5 | - 6,2 | - 42 | e
Cs;Hs + CsHg 1952 19,5 18,3 18,3 1745 17,8
CsHg 381 31 399 3% 4,0 4,0
Outros C, 9,1 9.6 705 7,2 SKJ ST
Outros 27,9 27,9 2657 26,7 20,8 21,0

Os produtos petroquimicos pudem ser divididos em 3 grupos: os produtos de 1°
geragdo (precursores petroquimicos), os de 2* geragdo e os acabados por conversio. A
Tabela 3.2 mostra os principais produtos de 1* € 2°* geragdes da Industria Petroquimica.

Os produtos petroquimicos sdo utilizados como insumos para fertilizantes,
inseticidas, fungicidas, herbicidas, pesticidas, plasticos, fibras quimicas, tintas, corantes,
adesivos, solventes, detergentes, explosivos, produtos farmacéuticos entre outros.
Substituem, com vantagem, materiais como a madeira, ago, papel, borracha natural e fibras
naturais. Na Tabela 3.3 sao apresentados alguns produtos finais e seu campo de aplicagao,

relacionando-0s com 0s precursores que Os geraram.

3.2 Polos Petroquimicos no Brasil

No Brasil existem 3 grandes polos petroquimicos responsaveis pela grande maioria

dos produtos petroquimicos gerados no pais. O menor e mais bem localizado é o Complexo
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Fontes

Cargas

Processos

1° geragdo

2* geragdo

Gas
Natural

Petroleo
Bruto

Metano ———»

o

Etano-Propano

Butano

Nafta

Reforma

Vapor

Hidrogénio

Amonia

Uréia
Acido Nitrico
Sais de amonia

Metanol

MTBE (1)
lf ormol
Acido Aceético

A

Craqueamento
a
Vapor

Reforma '~
Catalitica

Eteno

Polietileno
Clor. de vinila
Acetaldeido
Etanol

Deriv. clorados
Etilenoglicol
Ox. de etileno
Acido acético
Olef. lineares
EPDM (2)

Butadieno

Polibutadieno
Hexametilened.
Ciclododecadr.

Propeno

Polipropileno
Ox. de propeno
Acrinonitrila
Etilhexanol
Glicerina
Acroleina
EPDM (2)
Acetona

Buteno

Anidr. maleico
Metiletilcetona

Isobuteno

Borracha butil.
Metacril. metila

Benzeno

Estireno
Ciclohexano
Anilina
Alquibenzenos
Dodecilbenz.
Anidr. maleico
Fenol

Xilenos

Anidr. fitalico
Ac. terefitalico

Tolueno

Acido benzdico
TDI (3)
Trinitrotolueno
Fenol

Gasoleo

Desparafin.

Parafinas

Paraf. normais

(1) Metil tert-butil éter (2) Copolimero de eteno, propeno ¢ de um dieno (3) Toluenodiisocianeto
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Petroquimico de S@o Paulo - Petroquimica Unido, na cidade de Cubatdo. No Rio Grande do
Sul localiza-se o Complexo Petroquimico de Triunfo - Copesul e na Bahia o Complexo
Petroquimico de Camagari - Copene, o maior e mais novo.

A unido das industrias petroquimicas em polos deve-se principalmente ao uso mais
racional dos insumos utilizados. Na Tabela 3.4 sdo apresentados alguns dados dos polos
brasileiros (ABIQUIM, 1995a). Nas Figuras 3.1, 3.2 e 3.3 representam-se as matérias primas

utilizadas e os produtos gerados por cada um desses polos.

Tabela 3.3 - Alguns Produtos Finais na Indastria Petroquimica

Aplicagao Materiais Fibras Fertilizantes Diversos
Precursor Plasticos Sintéticas
Uréia
Amonia Uréia-Formol Nitratos
Sais de
Amonio
Polietileno Rhovyl
Eteno PVC Tergal Solventes
Poliesters
Polipropileno Napryl
Propeno Poliacrilicos Crylor Plastificantes
Poliol
Butadieno Poliamida 6-6 Nylon 6-6 Solventes

Poliamida 12

Buteno Poliesters Pesticidas
Er Poliestireno Nylon 6
Benzeno Poliamidas Nylon 6-6 Corantes
Policarbonatos
[ Poliuretano Produtos
Tolueno Policarbonatos Farmacéuticos
Polioxifenileno Explosivos

Xilenos Glicerofitalicos Tergal Platificantes
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Tabela 3.4- Polos petroquimicos brasileiros (1994)

Pdlos petroquimicos | Copene Copesul Petroquimica
Dados Unido
Pessoal empregado (31/12/94) :em regime de CLT 1189 834 965

na produc¢ao 805 533 742

terceiros n.d. 301 554
Patriménio liquido (10° USS$) 2299 834 787
Faturamento liquido (10° US$) 1223 462 347

3.3 Produ¢io da Industria Petroquimica no Brasil

Neste topico apresentam-se alguns dados relativos aos produtos petroquimicos,
visando selecionar aqueles que serdo avaliados do ponto de vista da geragdo combinada de
calor e trabalho.

A diversidade de produtos petroquimicos € tdo grande que torna-se dificil dizer com
precisdo quais sd3o os mais importantes. Um dos possiveis critérios utilizados para chegar a
um grupo representativo € a capacidade instalada de produg@o no pais. Utilizando dados da

ABIQUIM (1995a) chega-se a Tabela 3.5.

Complexo Petroquimico de Sio Paulo

Petrobras

¥ v
Oleo comb. Gasolina / GLP Nafta

I

[ Petroquimica Unido ]

IF ' I v ‘ I
Eteno Propeno Benzeno Butadieno| | Butenos | | Tolueno
I + |
Xilenos Mistos Orto-Xileno Residuos Aromaticos

Figura 3.1- Produtos da Petroquimica Unido (Fairbanks, 1993)
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Complexo Petroquimico de Triunfo

@ Petrobras

[ i }
Metanol Propeno Gasolina / GLP Nafta

* + | T 3

( copesuL )

v

v v v h 4 r

Eteno Propeno Rafinado II Co de Pirdlise || MTBE || Benzeno
I ! Il +
l_Tolueno Butadieno Xilenos Residuo Aromatico

Figura 3.2- Produtos da COPESUL (Almeida, 1993)

Complexo Petroquimico de Camacari

Petrobras
|
J 7 i +
Gasoleo Nafta Gasolina / GLP Gas Natural
! 3 - T 3
( COPENE )
i 7 s ! ! x
Eteno Propeno Benzeno ||[Pentenos| | Orto-Xileno || Rafinados I
' I : Il !
Solvente Cq Xilenos Mistos Para-Xileno Tolueno Butadieno

Figura 3.3- Produtos da COPENE (Valverde, 1993)

Como o objetivo deste trabalho esta relacionado com o estudo da cogeragdo, uma

outra maneira possivel de ordenar os produtos petroquimicos é através da quantidade de
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energia gasta para produzir um kg do produto. A Tabela 3.6 foi construida a partir de alguns
valores reais para empresas americanas e inglesas, variando em fung¢do do processo e da
matéria-prima empregados (Boustead e Hancock, 1979).

Levando em conta as tabelas apresentadas e o fato de que na produgio de fosfatos de
amonio todo calor necessario ao processo ¢ fornecido pelas reagdes quimicas, ndo
necessitando portanto de nenhuma fonte externa de geragdo de calor, conclui-se que os

produtos mais representativos para o estudo da cogeragio sio:

e Eteno e Amonia e Metanol

e Propeno e Uréia e Polietileno de baixa densidade
e Butadieno e Etilbenzeno e Polietileno de alta densidade
e Benzeno e Estireno

Tabela 3.5 - Capacidade Instalada no Brasil em 1994

Produtce Capacidade Instalada (t/ano) Principal Produtor
Eteno 2.140.000 COPENE
Amonia 1.291.703 PETROBRAS-FAFEN
Uréia 1.211.000 PETROBRAS-FAFEN
Fosfatos de Aménio 880.500 FOSFERTIL
Propeno grau polimero 836.000 COPENE
Propeno grau quimico 778.900 COPENE
Benzeno 752.905 COPENE
Polietileno baixa densid. 683.000 POLIOLEFINAS
Polietileno alta densid. 632.000 POLISUL
Etilbenzeno 491.200 PETROFLEX
Estireno 320.000 EDN
Butadieno 294.000 COPENE
SBR (1) 239.000 PETROFLEX
[ Metanol 228.720 PROSINT
[Poliestireno 217.400 EDN-SUL
[Negro de Fumo 205.800 COPEBRAS

(1) Borracha de butadieno-estireno
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Tabela 3.6 - Energia Requerida

Produto Energia (MJ/kg) Fonte
Amonia 45,73 Gas Natural
Benzeno 62,04 Oleo Cru
Butadieno 7,66 Nafta
Eteno 49,58 Nafta
Metanol 42,99 Oleo Cru
Poliet. alta densid. 87,22 Eteno
Poliet. baixa densid. 113,53 Eteno
Propeno 57,04 Nafta

A seguir apresenta-se a capacidade brasileira de produg¢do dos produtos selecionados

(ABIQUIM, 1995a).

Tabela 3.7 - Capacidade brasileira de producdo de Eteno (1994)

Empresa Localizagao Capacidade
Instalada (t/ano)

COPENE BA 1.080.000

COPESUL RS 600.000

PqU SP 360.000

SALGEMA (*) AL 100.000

Total 2.140.000

(*) Alcoolquimico

Tabela 3.8- Capacidade brasileira de produc¢io de Propeno (1994)

Empresa Localizagao Capacidade

Instalada (t/ano)

COPENE BA 1.000.000
COPESUL RS 325.000
PqU SP 204.000
PETROBRAS BA 85.900

Total 1.614.900




Tabela 3.9 - Capacidade brasileira de produgido de Butadieno (1994)

Empresa Localizagao Capacidade

Instalada (t/ano)

COPENE BA 147.000
COPESUL RS 97.000
PqU SP 50.000

Total 294.000

Tabela 3.10 - Capacidade brasileira de produg@o de Benzeno (1994)

Empresa Localizagio Capacidade
Instalada (t/ano)

ACOMINAS MG 12.085
COPENE BA 340.000
COPESUL RS 190.000
CSN RJ 6.120
PETROBRAS SP 34.700
PqU SP 170.000

Total 752.905

Tabela 3.11 - Capacidade brasileira de produgdo de Amonia (1994)

Empresa Localizagdo Capacidade

Instalada (t/ano)

ACOMINAS MG 3.600
CSN RJ 5.603
PETROBRAS-FAFEN BA/SE 709.500
ULTRAFERTIL SP /PR 567.600
USIMINAS MG 5.400

Total 1.291.703




Tabela 3.12 - Capacidade brasileira de produgdo de Uréia (1994)

Empresa Localizagdo Capacidade

Instalada (t/ano)

PETROBRAS-FAFEN BA/SE 716.000
ULTRAFERTIL PR 495.000
Total 1.211.000

Tabela 3.13 - Capacidade brasileira de produgao de Metanol (1994)

Empresa Localizagao Capacidade
Instalada (t/ano)
HOECHST SP 6.000
METANOR BA 70.400
POLYENKA SP 6.400
PROSINT RJ 138.000
ULTRAFERTIL PR 7.920
Total 228.720

Tabela 3.14 - Capacidade brasileira de produgio de Etilbenzeno (1994)

Empresa Localizagao Capacidade

Instalada (t/ano)

CBE SP 128.700
EDN BA 172.500
PETROFLEX RS 190.000

Total 491.200

Tabela 3.15 - Capacidade brasileira de produgdo de Estireno (1994)

Empresa Localizagdo Capacidade

Instalada (t/ano)

CBE SP 110.000
EDN BA 150.000
PETROFLEX RJ 60.000

Total 320.000
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Tabela 3.16 - Capacidade brasileira de produgao de PEBD (1994)

Empresa Localizagao Capac. Instalada
(t/ano)
POLIOLEFINAS SP/RS 290.000
POLITENO BA 135.000
TRIUNFO RS 130.000
UNION CARBIDE SP 128.000
Total 683.000

Tabela 3.17 - Capacidade brasileira de produgdo de PEAD (1994)

Empresa Localizagdo Capac. Instalada
(t/ano)
POLIALDEN BA 120.000
POLIOLIFENAS NE BA 80.000
POLISUL RS 220.000
POLITENO LINEAR BA 130.000
SOLVAY SP 82.000
Total 632.000

No proximo capitulo serdo apresentados os processos de produgdo destes produtos,

que incluem produtos precursores e de 2° geragao.
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CAPITULO 4 |
PRINCIPAIS PROCESSOS DA INDUSTRIA PETROQUIMICA

Neste capitulo estuda-se os processos de fabricag@o, as caracteristicas e os empregos
dos produtos selecionados no capitulo anterior, tendo em vista principalmente a

caracterizagdo de sua demanda de utilidades visando o estudo de sistemas de cogeragio.

4.1 Eteno, Propeno, Butadieno e Benzeno

Este topico esta baseado no trabalho de Lefebvre e Chauvel, 1991b, salvo
complementos adicionais referidos localmente.

As olefinas leves de alta pureza (eteno a 99,95%, propeno a 99,5%), os grupos ricos
em diolefinas (grupo Cs; a 50% de butadieno) e os aromaticos (grupo Cs a 15% de
isopropeno, grupo Cs e superiores a 80% de aromaticos) sdo obtidos de hidrocarbonetos
parafinicos por craqueamento a vapor. Constituem o grupo mais importante de produtos
petroquimicos.

As olefinas leves s3ao produzidas pela unido carbono-carbono na desidrogenagao das
parafinas. A partir de reagdes secundarias sdo obtidas as diolefinas (desidrogenag@o e
dimerizag¢do das olefinas) e os aromaticos (reagdes de Diels-Alder entre diolefinas e ciclo-

olefinas, seguidas de desidrogenagao).
4.1.1 Matérias-Primas

As cargas habitualmente utilizadas sdo definidas pelo intervalo de temperatura de

destilagao:
SN aftalcunta e 35-65°C
- Nafta média....................... 65 - 160 °C
- Nafta longa............cccoo....... 35-200°C
S erQSENE T 180 - 250 °C
- Gasoleo atmosférico........... 250 - 350 °C

- Gasoleo sob vacuo.............. 350 - 550°C
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4.1.2 Processo de produg¢édo

O eteno ¢ geralmente obtido utilizando-se como matéria-prima principal ou o etano
ou a nafta. Um fluxograma simplificado do processo que utiliza etano como principal
matéria-prima € mostrado na Figura 4.1.1. Na Tabela 4.1.1 estdo representados os consumos
medios dos insumos e dos produtos obtidos em cada fase deste processo (Brown, 1985).

Na Figura 4.1.2 esta representada uma unidade de craqueamento a vapor, processo
utilizado na obtengdo dos produtos petroquimicos de primeira geragdo, onde o matéria-prima
principal € a nafta. Neste processo, os hidrocarbonetos parafinicos (etano, propano, butano,
nafta e gasoleos) sdo pré-aquecidos (80 a 120 °C), misturados com vapor d’agua
superaquecido e levados ao forno de pirdlise.

A mistura de hidrocarbonetos e vapor d’agua € conduzida a uma temperatura
entre 820 e 860 °C pela passagem dentro de feixes de tubos verticais aquecidos por
queimadores. A pressao de operagdo € pequena, cerca da 0,2 MPa, o que favorece a
decomposi¢do das parafinas. O gas proveniente do forno € submetido a uma témpera para
geracado de vapor para deter as reagdes secundarias.

Os gases deixam a témpera a aproximadamente 450 °C e alimentam um separador de
esséncia pesada e de oOleo residual destilados a 200 °C ou mais, sendo em seguida resfriados
pelo contato direto com a agua de processo. Apos uma compressdao a aproximadamente 3,6
MPa e separagao do gas carbonico, do hidrogénio sulfirico e da agua (por secagem em leito
fixo), a mistura gasosa € separada em constituintes puros através de fracionamento
refrigerado.

O esquema do processo da Figura 4.1.2 é o mais largamente aplicado. Inicialmente
separa-se o hidrogénio e o metano liquefazendo-se o grupo C, e superiores a
aproximadamente -120 °C. O metano contido dentro do liquido € separado no
demetanizador. O liquido produzido no fundo do demetanizador é separado em duas fragdes
dentro de deetanizador. Na parte superior, o grupo C, € inicialmente tratado para
transformar o acetileno em etano por hidrogenagdo. Em seguida, por superfracionamento,
separa-se o eteno de alta pureza do etano, que sera reciclado no forno de pirdlise.

No fundo do deetanizador, o grupo C; e superiores sdo levados para alimentar o
depropanizador, que recebe também os condensados da compressdo. Na parte superior do
depropanizador, o grupo C; passa por hidrogenagio e superfracionamento dentro de uma

sequéncia analoga aquela utilizada para o grupo C,. O residuo do depropanizador € separado



28

dentro do debutanizador. O grupo Cy na parte superior € rico em butadieno. A extragio e

purificagdo do butadieno utiliza técnicas de destilacdo extrativa: Estas unidades s3o

independentes do craqueamento.

Etano

i

Forno Tubular

Vapor — L, Vapor

Combustivel —*

e ; —* Gases para chaminé
Condensados — (1) —— Etano reciclado
Y
Condernain: Caldeira dtzzr;ecuperac;ﬁo - Vapor
{r
Agua —» Resfriamento —+Agua
)
!
Trabalho mecanico —— ; i
, Compressor L Agua de resfriamento
Agua de resframento —— (4)
. :
' VARCES S Extragao do Acetileno 'C'Iondensados
Agua de resfriamento —| (5) — Agua de resfriamento
A x
Trabalho mecanico —— Compressor B O
Agua de resfriamento — (6)
¥
- Condensador
Refrigerante —
: (7)
3
Extracdo do Metano |~ Metano
(8) * Hidrogénio
2 » Propeno, Butadieno
. : Yapor | Separagdo pesada — Condensados
gualiiestianentcel ®) [ Agua de resfriamento
%
: Reciclagem do etano
Refrigerante — (10)
!
Eteno

Figura 4.1.1 - Fluxograma simplificado da producdo de eteno através do etano
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Tabela 4.1.1 - Consumos na produgdo de eteno através de etano (Fig 4.1.1)

Fase Entrada Saida
N° Fluxo T(°C) | M(kg) | E(kJ) Fluxo T(°C) | M(kg) | E(kJ)
1 |Etano 24| 0,565 0,0 | Produto 871| 0,908 | 3196,8
Etano recic. 24| 0,134 0,0| Vapor 538 0,708 | 2468,8
Vapor 177| 0,209| 536,0|Gases chaminé 316 3,269 1203,9
Condensados 82| 0,708 172,4|Perdas 580,3
Combustivel 9126,2
Ar 24| 3,269 0,0
Calor -
23845
2 | Produto 871| 0,908| 3196,8 | Produto 193] 0,908| 9549
Condensados 82| 0,649| 1583 |Vapor 538| 0,649 | 2268.4
Perdas 131,9
3 | Produto 193| 0,908| 954,9|Produto 24| 0,699 0,0
Agua 24| 5266 0,0 | Agua 66| 5,475| 9549
4 | Produto 24| 0,699 0,0 | Produto 24| 0,699 0,0
Trabalho 584.4 Agua resfriam. 35|11,35 SAIAS
Agua resfriam. 24111,35 0,0 | Perdas 0 26,4
0
5 | Produto 24| 0,699 0,0 | Produto 24| 0,699 0,0
Vapor 121| 0,105| 266,9|Condensados 82( 0,105 249
Agua resfriam. 24| 6,482 0,0 | Agua resfriam. 35| 6,482 300,3
Calor 84,7 | Perdas 26,4
6 |Produto 24| 0,699 0,0 | Produto 104| 0,699| 164,6
Trabalho 184,7 | Agua resfriam. 35/ 201272 1047
Agua resfriam. 24| 0,272 0,0 [ Perdas 9.5
7 | Produto 104| 0,699| 164,6|Produto -107| 0,699 -580.3
Refrigerante -107 -903,1 | Perdas -158,3
8 |Produto -107| 0,699| -580,3 | Produto -107| 0,618| -486,1
Hidrogénio 24| 0,068 0,0
Metano 24| 0,016 0,0
Perdas -94.2
9 | Produto -107| 0,618 -486,1 | Produto 24| 0,590 0,0
Vapor 149| 0,277 712,2|Pesados 24| 0,027 0,0
Agua resfriam. 24| 3,405 0,0 | Condensados 82| 0,277| 67,6
Agua resfriam. 35| 3,405| 158.,6
10 | Produto 24| 0,590 0,0 | Eteno -90| 0,454| -86,5
Refrigerante -90 -258,5 | Etano -90| 0,136 -92.4
Perdas 79,1

Os hidrocarbonetos do fundo do debutanizador sdo tratados dentro de uma unidade
de hidrogenagdo de olefinas. Tornam-se entdo compativeis com os combustiveis para

veiculos automotores. Sao necessarios tratamentos de hidrogenagido suplementares para

extrair-se 0s aromaticos.
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A liquefagdo do gas e o fracionamento a temperaturas compreendidas entre 0 e -100
°C necessitam de uma fonte de frio externa. Frequentemente, utiliza-se ciclos de refrigera¢ao
em circuito fechado. O refrigerante, geralmente de eteno ou propeno, é vaporizado a pressio
constante dentro de um trocador de calor alimentado pelo fluxo a refrigerar. Os vapores dos
refrigerantes s3o levados para um compressor centrifugo multiestagio. Apos a compressio, o
refrigerante € condensado dentro de um refrigerador atmosférico (ciclo com propeno) ou
dentro de um trocador refrigerado (ciclo com eteno). O rendimento termodindmico destes
ciclos esta entre 0,45 e 0,55. Aperfeigoamentos recentes visam reduzir a poténcia de
compressdo total, isto €, a poténcia consumida pela compressdo do gas craqueado e pelos

compressores dos ciclos de refrigeragao.

Consumo Energético

A energia especifica de compressdo das unidades modernas oscila entre 0,65 e 0,85
kWh/kg de eteno produzido, sendo que para unidades construidas antes de 1970 ela situava-
se entre 1 e 1,25 kWh/kg. A energia total de compressdo e a energia térmica total liberada
nos fornos de pirdlise sdo, juntamente com o consumo da carga, os trés critérios mais
utilizados para julgar as tecnologias oferecidas dentro deste campo.

A Petroquimica Unido, na produgdo de 361100 toneladas de eteno em 1995,
utilizando como matéria-prima a nafta, consumiu 592806 GJ de energia elétrica e 12536853

G]J de energia térmica, utilizando o vapor de processo a 5,3 MPa e 397 °C.

4.1.3 Produtos Obtidos

Para 100 kg de eteno produzido, a reparti¢do em kg dos produtos obtidos conforme a

natureza da carga € a dada na Tabela 4.1.2.
4.1.4 Utilizagao
As Tabelas 4.1.3 a 4.1.6 apresentam o consumo destas substancias em fun¢do dos

produtos obtidos. Os dados nacionais sdo do anuario da ABIQUIM (1995a) e os dados

internacionais sdo do Institut Frangais du Pétrole (Techniques de I’Ingenieur, 1988).
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Carga Etano GLP Nafta Gasoleo

Produto
Eteno 100 100 100 100
Propeno 1,7 35 46 52
Butadieno @ =0 | @ - 6 15 16
BTX =~ 0 E==ots 7,5 35 43
Combustiveis 233 76,5 109 179

Total 125 225 305 390

Tabela 4.1.3 - Reparti¢do em porcentagem da produgé@o de eteno

Produtos Brasil Estados Unidos Japido
PEBD 43 ATk 28 *
PEAD 19 23 20
Oxido de eteno 15 14 10
Dicloroetano S e
Etilbenzeno 8 7 10
Clor. de vinila mondmero. 6 13 17
Outros 0 16 15

* Compreende polietileno de baixa densidade e polietileno linear

Tabela 4.1.4 - Reparti¢ao em porcentagem da produg@o de propeno

Produtos Brasil Estados Unidos Japao
Polipropileno 50 38 48
Acrilonitrila 14 15 20
O X0 TAICOO]S T EE————— 8 9
Butanol / Octanol ol === | ===
Noneno / Tetramero. Prop. L |-
Cumeno 10 11 6
Outros 2 28 17
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Tabela 4.1.5 - Reparti¢do em porcentagem da produgao de butadieno

Produtos Brasil Estados Unidos Japdao
Polibutadieno 51 24 26
SBR (borracha e latéx) 44 50 49
Resinas ABS 2 9 12
Outros 3 17 13

Tabela 4.1.6 - Repartigdo em porcentagem da produgado de benzeno

Produtos Brasil
Etilbenzeno 45
Cumeno 28
Caprolactama 11
LAB 7
Anidrido Maléico 3
Outros 6
4.2 Amonia

Este topico é baseado no trabalho de Mazaud, 1987a, salvo referéncias locais.

A amonia, fundamentalmente empregada em fertilizantes, € obtida através de uma
reagdo entre o hidrogénio proveniente de hidrocarbonetos e da agua com nitrogénio
atmosférico. A produgdo de hidrogénio realiza-se principalmente por reforma de
hidrocarbonetos por vapor d’agua seguida de conversdo por vapor d’agua do monoxido de
carbono produzido. O hidrogénio €é purificado de todos os compostos oxigenados que o
acompanham, antes de ser introduzido nos reatores cataliticos de sintese de aménia. As

principais reagdes sdo as seguintes:

C.Hn +nH;0 — nCO + (n + m/2)H, (endotérmica)
CO + H,0 — CO; + H, (exotérmica)
N, + 3H, — 2NHj; (exotérmica)
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4.2.1 Matérias-primas

O gas natural € a principal fonte de hidrogénio destinado a sintese de amonia.
Aproximadamente 90% da produgdo de amodnia € atualmente obtida a partir do gas natural,
devido principalmente a fatores econdmicos: custo da matéria-prima e custos de investimento
e exploragdo.

Uma unidade moderna de produgdo de aménia a partir do gas natural apresenta os
seguintes consumos de matérias-primas e utilidades, com base na produgdo de uma tonelada

de amonia:

- gas de processo.................. 22 GJ

- gas de aquecimento............. 8 GJ

- energia elétricas . ..cioi .- 16 kWh

- agua de resfriamento........... 210 t para AT = 10 °C
- agua desmineralizada.......... 1523t

4.2.2 Processo de producao

O principal meio de produgdo de amdnia € através do processo de reforma de
hidrocarbonetos com vapor d’agua. Esta instalagdo, utilizando como matéria-prima o gas

natural, comporta as seguintes etapas, como mostra a Figura 4.2.1.

- Preparo da alimentagdo

A matéria-prima € purificada, removendo-se principalmente CO, e H,S, além de
eventuais poeiras e gotas de liquidos (6leo ou agua). Apos esta purificag@o inicial, o gas é

comprimido até a pressdo de operag¢do do reformador e pré-aquecido.

- Reforma primaria

A finalidade da reforma primaria € converter os hidrocarbonetos em H, e CO através
da reagdo com vapor d’agua. O gas de alimentagdo pré-aquecido e o vapor de alta pressio
(aproximadamente 3,8 MPa) sdo misturados e passados através de tubos aquecidos pela

fornalha de reforma.
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- Reforma secundaria

A reforma secundaria tem como objetivo complementar a conversido e fornecer o
nitrogénio necessario a sintese da aménia. Isto é feito misturando-se ar, ja filtrado e
comprimido a pressdo do reformador secundéario, com o gas que vem do reformador
primario, em um queimador situado no topo do vaso reformador. O oxigénio do ar oxida
parte dos combustiveis (H, CO, CH,), elevando a temperatura até a necessaria para que

ocorra a reforma completa.

- Conversao do monoxido de carbono - “shift”

A conversdo € realizada em dois estagios, com remogdo de calor entre eles. A
velocidade de reagdo € mais rapida a altas temperaturas, mas a conversao do CO é favorecida
em baixas temperaturas. E comum operar o primeiro estagio a temperaturas mais altas que o

segundo. No final do segundo estagio a quantidade de CO € reduzida a quase 1%.

- Remog@o do dioxido de carbono

ApoOs deixar o estagio da reagdo “shift”, o gas contém aproximadamente 18% de
CO,, dependendo da composi¢do dos reagentes. A maior parte das unidades utiliza uma
solu¢do de carbonato de potassio com varios aditivos para promover a absor¢do e evitar a
corrosdo. Este sistema opera em alta pressdo para a absor¢ao do gas (cerca de 3,0 MPa e
100 °C) e em baixa pressio para liberar o CO, (proxima a atmosférica). A solugdo
regenerada retorna ao absorvedor a temperatura de 85 a 90 °C, sendo aquecida pelo gas do
conversor de monoxido de carbono. Desta maneira, a maior parte do calor necessario para a

remogdo do dioxido de carbono € fornecida pelos gases de entrada.

- Metanagao

O gas que deixa o estagio de absorgdo de CO, contém ainda cerca de 0,3% de CO e
0,2% de CO,. Estes 0xidos devem ser removidos pois diminuem a atividade do catalisador e
causam deposito de carbamato de aménio no ciclo de sintese. A metanagdo, geralmente, é
feita com os gases reagentes a temperatura de 300 a 350 °C, o que exige uma operagdo de
pré-aquecimento desses gases. Como as reagdes sdo exotérmicas, as temperaturas dos gases
de saida elevam-se para 320 a 400°C, dependendo seu contetido de CO e CO,. Normalmente,

utiliza-se um trocador de calor para pré-aquecer os gases de entrada e resfriar os de saida.
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- Compressao

O gas que deixa o estagio de metanagao € comprimido até a pressdo necessaria para a
reagdo de sintese. Utilizam-se, atualmente, compressores centrifugos para plantas cujas
capacidades variam de 600 a 1500 ton/dia. As unidades mais modernas para a produgio de
amonia operam normalmente na faixa de 15 a 25 MPa, embora algumas unidades maiores
possam operar na faixa de 30 a 35 MPa.

Os compressores centrifugos sdo normalmente acionados por turbinas movidas com
vapor de alta pressdo, gerado principalmente por uma caldeira auxiliar incorporada a unidade

de amonia.

- Sintese de amonia

Os conversores de sintese de amonia podem ser de dois tipos:

- aqueles que possuem multiplos leitos de catalise, onde ocorre o resfriamento dos
gases entre os leitos para geragdo de vapor, ou para pré-aquecimento do gas de alimentagao;

- aqueles que possuem um leito de catalise continuo, onde o calor de reagdo €
removido por meio de um trocador de calor.

O gas que deixa o conversor € primeiramente resfriado por troca de calor com o gas
de entrada na unidade de sintese e entdo conduzido a unidade de refrigeragdo para condensar

a maior parte da amonia.

Além do processo de produgdo de amodnia através da reforma de hidrocarbonetos
com vapor d’agua, existem diversos outros processos, todos ele relativamente proximos um
do outro, alterando-se geralmente apenas os arranjos das se¢des das unidades de produgédo e
certas tecnologias originais. Na Figura 4.2.2 ¢ apresentado o fluxograma da produgdo de
amonia através do metano. O consumo de utilidades e de matérias-primas deste processo €

mostrado na Tabela 4.2.1 (Brown, 1985).

4.2 .3 Produtos obtidos

A amoénia € produzida no estado liquido, anidra, geralmente a temperatura de -33 °C,

0 que permite sua estocagem em reservatorios a pressao atmosférica.
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’ @) — Gases para resfriam.
Combustivel . —— chaminé ‘I
: Ar t
Reforma secundaria et Compressor
3) 1 (11)
+ |
, Caldeira de recuperagdo > Vapor
T SR Eletricidade
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:
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Agua de resfriamento ——| > Ar frio
ARuae——t (6) — Agua de resfriamento
T — Agua rejeitada
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Agua de resfriamento —— 9) —— Vapor
Agua TR 3 ol
Reshianent —— Amonia reciclada
Refrigerante — (10)
— Gas de purga
+
Amonia

Figura 4.2.2 - Fluxograma simplificado da produg¢do de amonia utilizando metano

A quantidade padrdo geralmente obtida contém:

99,5% em massa (minimo)

0,5% em massa (maximo)
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Incondensavesis.......... 0,3% em volume

Tabela 4.2.1 - Consumos na produgdo de amonia através do metano (Fig. 4.2.2)

Fase Entrada Saida

N° Fluxo T(°C) [ M(kg) | E(k]) Fluxo T(°C) [ M(kg) | E(kJ)

1 | Metano 24| 0,209 0,0 | Metano 218| 0,209 89,9

Ar 24| 0,227 0,0 | Gases chaminé 343| 0,227| 79,4

Combustivel 184,7 | Perdas 15,3

2 | Metano 218| 0,209 89,9|Gas reformado 816| 1,149 3519,0

Vapor 246( 0,940 2529,0| Ar quente 552| 0,513 270,9

Ar 154 0,513 67,0 | Gases chaminé 538| 2,452 1570,0

Ar 24| 2,452 0,0 [ Perdas 760,4
Combustivel 5169,8
Calor -1735

3 | Gas reformado 816( 1,149 3519,0 | Gas reformado 974| 1,662| 4575,9

Ar quente 552] 0,513| 270,9|Perdas 226,9
Calor 1012,8

4 | Gas reformado 974| 1,662| 4575,9 | Gas reformado 360| 1,662|2413,1

Agua 182 ©,953| 633,0| Vapor 316| 0,953 | 2685,1

Perdas 1109

5 | Gas reformado 360| 1,662 2413,1| Gas shift 435 1,662 | 2663.3

Calor 300,7 | Perdas 50,4

6 |Gas shift 435| 1,662| 2663,3 | Gas shift 93| 0,563! 226,2

Agua 24| 1,198 0,0 | Gés carbdnico 118| 0,549| 43.4

Agua resfriam. 24| 3,214 0,0 | Agua rejeitada 93| 0,549 159,3

Ar 24| 23,88 0,0 Agua resfriam. 38| 3,214| 186,8

Eletricidade 73,8 | Agua (cald.rec) 182 0,953| 633,0

Ar 79| 23,88| 1332,5

Perdas 155,1

7 | Gas shift 93| 0,563| 226,2|Hy/N, 38| 0,490 21,9

Agua resfriam. 24| 4,177 0,0 Agua resfriam. 38| 4,177| 2422

Calor 69,7 Agua rejeitada 93| 0,073 21,1

Perdas 10,6

8 |Hy/N; 38| 0,490 21,9(Hy/N; 38( 0,490 21,9

Agua resfriam. 24| 10,44 0,0 | Agua resfriam. 38|10,44 | 607.7

Eletricidade 675,2 | Perdas 2/ o6

9 [Ho/N; 38| 0,490 21,9| Amonia 43| 2,465| 136,4

Agua resfriam. 24| 7,264 0,0 | Vapor 204| 0,291| 778.6

Amonia recic. 43| 1,975 117,5 Agua resfriam. 38| 7,264 4220

Agua 24| 0,291 0,0 | Perdas 126,6
Eletricidade 73,8
Calor 1250,3

10 | Amonia 43| 2,465| 136,4 | Amonia -33| 0,454 -731,1

Refrigerante -34 -748,1 | Amonia recic. 431 15975 [RRETES

Gas de purga 43| 0,036 251

11 |Ar 24| 0,513 0,0| Ar 154| 0,513| 67,0

Agua resfriam. 24| 2,769 0,0 | Agua resfriam. 38| 2,769| 160,6

Eletricidade 253,2 [ Perdas 25,4
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Na produgdo da amonia obtém-se uma quantidade muito importante de CO,, da
ordem de 49 ton/h em uma unidade de 1000 ton/dia de aménia produzida a partir do gas
natural. Tal produgdo reveste-se de grande importincia quando existe uma unidade de

produgdo de uréia associada a de amonia.

4.2.4 Utilizagdo

A aménia ¢ o elemento essencial na constituigio dos fertilizantes nitrogenados. E a
matéria-prima para a produ¢do de acido nitrico e dos nitratos de amonia, caso da uréia. Mais
de 85% da produgdo mundial de amoénia € destinada a industria de fertilizantes. Uma outra
grande parte de sua produgdo €é destinada a industria de explosivos. Os outros usos estdo
essencialmente na producio de derivados nitrogenados da quimica organica, como aminas €
nitrilas. As principais utilizagdes da amonia no Brasil estdo apresentadas na Tabela 4.2.2

(ABIQUIM, 1995a).

Tabela 4.2.2 - Destino aproximado das vendas internas de amonia em 1994

Aplicagdes %

Fertilizantes 95

Outros 5
4.3 Uréia

Este topico foi baseado no trabalho de Mazaud, 1987b, salvo complementos
adicionais citados localmente.

A produgdo de uréia consiste inicialmente na reagdo do didxido de carbono com
amonia, sob forte pressdo e temperaturas relativamentes elevadas. Da reagdo resulta uma fase
liquida, o carbamato de amonio, que em seguida € transformado em uréia por desidratagéo.

As equagdes que regem 0 processo sao:

2NH; + CO, < NH,COO'NH," + 130 kJ
NH,COONH," < (NH;),CO + H,0 - 21 kJ
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A reagdo de formacdo da uréia € regida por um equilibrio ternario entre CO, , NH; e
H;0. O carbamato é um produto intermediario instavel que transforma-se em uréia e agua,
ou se decompde em CO, e NH; . Existe, na formagdo da uréia, uma reagao secundaria
indesejavel, originada pela degradacdo térmica da uréia, onde forma-se um composto

conhecido como biureto:
2(NH;,),CO — (NH,CO),NH + NHj;
4.3.1 Matérias-primas

As matérias-primas sdo essencialmente a amonia sob a forma liquida e o dioxido de
carbono, utilizado no estado gasoso, o qual geralmente é proveniente das unidades de
decarbonatagdo das plantas de amonia, possuindo uma pureza superior a 98%.

Todos os processos de fabricagdo de uréia consomem, praticamente, as seguintes

quantidades de matérias-primas:

CO; : 740 kg/ton de uréia
NH; : 530 kg/ton de uréia

4.3.2 Processos de produgdo

Existem diversos processos de fabricagdo de uréia. Geralmente todos eles utilizam os
mesmos principios de reagdo, mas diferem nas operagdes ao nivel de sintese e de reciclagem
dos reagentes. Os mais importantes sdo os processos Stamicarbon, o mais difundido, e

Mitsui-Toatsu-Toyo.

4.3.2.1 Processo Mitsui-Toatsu-Toyo

A amoénia e o dioxido de carbono, previamente comprimidos, alimentam o reator de
sintese, de onde obtém-se uréia, agua, carbamato de amonio e amonia ndo reagida. O reator
de sintese € operado a alta pressdo, na faixa de 23 a 25 MPa, apresentando uma razdo molar

NH3/CO, em torno de 4.
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A corrente efluente do reator segue entdo para uma etapa de purificagio, onde,
através de torres separadoras de alta e baixa pressdo e torre separadora de gas, o excesso de
amonia € recuperado dos gases e o carbamato separado da solugdo aquosa de uréia, sendo
reciclado ao reator. Essas torres de decomposigdo operam em trés niveis de pressio em
torno dos valores 1,75, 0,2 e 0,05 MPa.

A solug@o de uréia segue entdo para um cristalizador a vacuo onde € cristalizada e
concentrada at€ 35% em peso. Em seguida a corrente passa por um separador de cristais,
onde a fase liquida € recuperada, e por um secador, onde a uréia € concentrada até 99,7% em
peso, sendo também fundida.

A uréia fundida € aspergida no topo de uma torre de granulagdo tipo “prilling”
(conhecida como torre de perolagdo), de onde cai por queda livre. Durante o trajeto, o
material € resfriado por uma corrente de ar insuflada pela base da torre. Ap6s este novo

resfriamento o produto é armazenado.

4.3.2.2 Processo Stamicarbon

Neste processo, esquematizado na Figura 4.3.1, a amonia e o diéxido de carbono sido
inicialmente comprimidos a aproximadamente 17 MPa. O hidrogénio presente como
impureza no dioxido de carbono € eliminado através de um catalisador dentro do reator de
desidrogenag¢do. A mistura passa entdo para a segdo de sintese a alta pressdo, composta
principalmente pelo reator e pelo decompositor. No reator efetua-se, a 14 MPa e a
aproximadamente 180 °C, a reagdo de sintese da uréia, com uma razdo molar NH3/CO; de
2,95 e uma taxa molar de conversio em uréia de 60%.

No decompositor a alta pressdo, a mistura resultante do reator € aquecida por vapor
d’agua e colocada em contato, por contracorrente, com didxido de carbono. A energia
térmica e o efeito de separagio do CO, provocam a decomposi¢dio de uma parte do
carbamato residual em CO, , NH; e H,O, que séo reciclados ao condensador de alta pressao.
No condensador, com a inje¢do de amonia, efetua-se a reagdo exotérmica de formagdo de
carbamato. A mistura obtida € entdo transferida para o reator de sintese.

Um lavador a alta pressdo permite a recupera¢do dos gases CO, e NH; que escapam
do reator e sua reciclagem do condensador por intermédio de um ejetor a alta pressdo.

A solug@o de uréia obtida, ainda contendo CO, , NHj; e carbamato, € expandida a 0,4

MPa e depois conduzida para dentro de uma coluna de retificagdo. Desta coluna obtém-se
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uréia retificada contendo 60% de uréia (em massa) e uma fase gasosa de CO, , NH; e H,O
proveniente da decomposi¢do do carbamato. Esta fase gasosa € enviada a um condensador
onde € condensada com uma solug@o de carbamato, sendo reciclada para a segéo de sintese.

A seguir, a concentragdo da uréia é elevada de 60% para 99,7%, através da ag¢do de
dois evaporadores em série aquecidos por vapor. Na saida dos evaporadores tem-se
praticamente uréia fundida, que € levada para a segdo de granulagdo. A uréia fundida passa
para a torre de granulagdo, cuja altura varia de 40 a 50 m. Dentro desta torre a uréia €
aspergida da parte superior. As particulas solidificam-se ao entrarem em contato com uma
corrente de ar aspirada por um ventilador. Os graos formados tem um didmetro médio 2 mm
e sdo recolhidos por um raspador.

Os condensados obtidos no processo, contendo uréia, amdnia e dioxido de carbono,
sdo coletados em um reservatorio e tratados no primeiro desorvedor, onde a amdnia € o
dioxido de carbono sdo eliminados, e no hidrolisador, que abaixa o teor de uréia. Os ultimos

tragos de CO, e de NH; sdo eliminados dentro de um segundo desorvedor.

- Consumo energeético

S0 consumidos 5,53 GJ/ton de uréia (46% N) para a conversio de amoOnia em
solucdo de uréia, e mais 4,07 GJ/ton de uréia para a sua granulagdo pelo processo tipo
“prilling”. Estes valores representam a média da situa¢d@o industrial, sendo a variagdo fung@o
da eficiéncia energética de cada unidade. Para o processo como um todo, o consumo
especifico pode variar de 3,9 GJ/ton de uréia para as unidades mais eficientes, até 9,6 GJ/ton
de uréia para aquelas de eficiéncia mais baixa.

A ULTRAFERTIL, com uma capacidade de produgdo de 62,5 ton/h, consome 30
kWh/ton de energia elétrica. O vapor para o processo € gerado a 2,5 MPa e 320 °C em uma
razdo de 16,4 kg/s. E utilizado a 3 niveis de pressdo: 2,5 MPa (0,22 kg/s), 2,1 MPa (15,4
kg/s) e 0,9 MPa (0,78 kg/s), gerando um excedente de 0,42 kg/s a 0,44 MPa, que €
exportado (Huning, 1996).

4 3.3 Utilizagao

A uréia é utilizada principalmente como fertilizante, particularmente na cultura de
arroz. E utilizada também como produto intermediario na sintese de resinas e adesivos como

no caso das resinas da familia dos aminoplasticos, € como aditivo na alimenta¢do de gado.
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4.4 Metanol

Este topico foi elaborado segundo o trabalho de Miqueu, 1987, exceto informagdes
complementares referidas localmente.

A fabricagdo de metanol € realizada por reforma catalitica de hidrocarbonetos,
principalmente do gas natural, seguida por uma sintese catalitica sobre pressdo. O processo

pode ser equacionado da seguinte maneira:

CHs + H,O & CO + 3H; } Reforma
CO ar HzO == C02 ar Hz
CO + 2H, += CH;OH } Sintese

CO; + 3H, += CH;0H + H,0

A primeira reagdo € endotérmica e as trés seguintes exotérmicas. As entalpias das

quatro reagdes s3o, respectivamente:

AH, =+ 213 kJ

AH, =-41kJ

AH; =- 108 kJ Biblioteca
MAUA

AH, = - 68 kJ

4.4.1 Matérias-primas

- Hidrocarbonetos, obtidos principalmente do gas natural;

- Vapor, obtido a partir de agua desmineralizada.

O consumo de matérias-primas e principais utilidades para produzir 1 ton de metanol,

em uma unidade de 200 kt/ano, é da seguinte ordem de grandeza:

- gas natural : 38.000 MJ (calculado sobre o poder calorifico superior)
- eletricidade : 145 MJ

- Vapor de processo complementar : 0,4 ton
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4.4.2 Processo de produgido

O processo, esquematizado na Figura 4.4.1, pode ser divididlo em 3 etapas:
preparagdo do gas de sintese, sintese e purificagao do metanol.

Na Figura 4.4.2 apresenta-se um fluxograma simplificado do processo de produgio
do metanol, sendo o consumo de matérias-primas e utilidades deste processo detalhado na

Tabela 4.4.1 (Brown, 1985).
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Figura 4.4.1 - Processo de produ¢do de metanol

- Preparagao do gas de sintese

O gas natural é desulfurizado a aproximadamente 380 °C sobre um catalisador de
maneira a abaixar o teor de enxofre para 0,1 p.p.m. maximo. A mistura gas natural - vapor €
dirigida para um forno de reforma, passando por tubos munidos com catalisador ao niquel.

Como a reag@o ¢ endotérmica, os tubos sdo aquecidos exteriormente por queimadores a gas.
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O gas € reformado a 830 °C e a 1,8 MPa dentro do forno de reforma. Ao sair, o gas
contém 72% de H,, 13% de CO, 8% de CO, e 2% de CH, residual, estando saturado de

vapor d’agua. O gas reformado é entdo resfriado e o vapor condensado.

Gas Natural
-
CO ! Pré-aquecedor
Vapor ——» (1)
¥
AT~ g Forno de reforma — Gases para chaminé
Combustivel — (2)

h 4

Caldeira de recuperagado

Vapor —— 3) — Vapor superaquecido

-

Trocador de calor

— Gas reciclado——— (4)
X
Agua de resfriam.—»] Res?;;l g — Agua de resfriamento
. 3
vigusdeitesiin SompiesSol L Agua de resfriamento
Trabalho —» (6)
Y
Agua — Reator shift
Agua de resfriam. ]‘ (7
1 Condensador § Agu a de resfiamento
Compressor 8) — Agua
(10) [ Agua de resfriamento
=2
T
Trabalho  Gas+] Ta“qzlge) rasl
Agua de resfriamento
= L Condensados
Vapor—» Destilag¢do de éter on

— Agua de resfriamento
— Dimetil éter
v - 3
b e
Vapor—— Destilagdo do metanol Agua de resfriamento

— Condensados
(12) z e
[— Agua rejeitada

Agua de resfriamento _1 (11)

Agua de resfriamento —

¥
Metanol

Figura 4.4.2 - Fluxograma simplificado da produgdo de metanol
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Tabela 4.4.1 - Consumo de utilidades e matérias-primas na produgao de metanol (Fig. 4.4.2)

Fase Entrada Saida
N° Fluxo T(°C) | M(kg) | EQ) Fluxo T(°C) | M(kg) | EQJ)
1 | Gas natural 24| 0,195 0,0 | Mistura de gases 121| 0,518 401,0
Gas carbonico 24| 0,177 0,0 | Perdas 21,1
Vapor 218 0,145| 4220
2 | Mistura de gases 121| 0,518| 401,0|Gas CO/H, 788 | 0,518 1218,6
Ar 24| 1,952 0,0 | Gases chaminé 538( 1,952] 1192,2
Combustivel 5486,2 | Perdas 474.8
Calor -2690,4
3 | Gas CO/H; 788 0,518 1218,6|Gas CO/H; 482 0,518| 650,7
Vapor 263| 0,695| 1779,7 | Vapor 482| 0,695| 2268.4
Perdas 79,1
4 | Gas CO/H, 4821 0,518| 650,7|Gas CO/H; 121| 0,518| 136,8
Gas comprimido 93| 0,767| 143,0|Gas comprimido 316 0,767| 551,5
Perdas 52.8
5 |Gas CO/H; 121| 0,518| 136,8|Gas CO/H, 24| 0,518 0,0
Agua resfriam. 24| 2,588 0,0 | Agua resfriam. 35| 2,588 121,0
Perdas 15,8
6 |Gas CO/H; 24| 0,518 0,0 | Gas comprimido 93| 0,518 97,7
Agua resfriam. 24| 11,67 0,0 | Agua resfriam. 35I| 1T 67 S SINT
Trabalho 712,2 | Perdas 31,6
7 | Gas comprimido 316| 0,767| 551,5|Gas de sintese 304| 0,767| 3859
Agua 104| 0,695| 234,1| Vapor 263 | 0,695| 1779,7
Calor 1474,9 | Perdas 158,3
8 | Gas de sintese 304| 0,767| 385,9|Produto 52| 0,767 5855
Agua 82| 0,695| 169,5|Agua 104| 0,695| 234.1
Agua resfriam. 24| 5,198 0,0 | Agua resfriam. 35| 5,198| 241,6
Perdas 26,4
9 | Produto 52| 0,767 53,5 | Produto 38| 0,518 21181
CO/H; reciclado 38| 0,250 9.4
Perdas 23,0
10 | CO/H; reciclado 38| 0,250 9,4 | Gas comprimido 93| 0,250 45,4
Trabalho 342,8 | Agua resfriam. 35| 5,857| 285,9
Agua resfriam. 24| 5,857 0,0 | Perdas 2150
11 |Produto 38| 0,063 21,1 | Produto 38| 0,477 18,9
Vapor 121| 0,073| 184,7|Eter 79| 0,041 35,6
Agua resfriam. 24| 2,629 0,0 | Condensados 82| 0,073 17,5
Agua resfriam. 35| 2,629| 123,1
Perdas 10,6
12 | Produto 38| 0,477 18,9 Metanol 38| 0,454 16,1
Vapor 121| 0,477 1234,5| Agua 82| 0,023 5,6
Agua resfriam. 24| 22,88 0,0 | Condensados 82( 0,477 116,3
Agua resfriam. 35| 22,88| 1062,5
Perdas 52.8
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- Sintese do metanol

O gas € comprimido de 1,5 a 10 MPa dentro de um compressor centrifugo. Uma
bomba circuladora de gas assegura a passagem do gas dentro do reator de sintese. A perda
de carga dentro do reator ¢ de aproximadamente 0,5 MPa. Para que a temperatura de reagdo
seja mantida na faixa ideal, entre 220 e 270 °C, € necessaria a introdugdo de um géas mais frio
(témpera) dentro da massa catalitica. O metanol gasoso na saida do reator € condensado
e expandido até a pressdo atmosférica. O gas de purga (gas com 80% de hidrogénio) e o
gas de flash (resultante da expansao do metanol de 10 a 0,1 MPa) sdo queimados no forno de

reforma.

- Purifica¢do do metanol
O metanol € purificado dentro de 2 colunas: Os produtos leves s3o eliminados dentro
de uma coluna de separacao (formiato de metila, dimetiléter, etc.); os produtos mais pesados

(agua, etanol, etc.) sdo separados dentro de uma coluna de retificagdo.

4.4 3 Produto obtido

O metanol é obtido a uma pureza superior a 99,95% (em massa). A principal

impureza presente € o etanol, cuja presenga varia de 1 a 50 p.p.m.
4.4 .4 Utilizagao

O metanol é um produto intermediario de sintese de varias substancias, entre elas:
formaldeido, DMT (dimetilereftalato), metilaminas, solventes, acido acético, etc. No Brasil,

as principais utilizagdes do metanol s3o apresentadas na Tabela 4.4.2 (ABIQUIM, 1995a).

Tabela 4.4.2 - Destino aproximado das vendas internas de metanol (1994)

Produtos Porcentagem
Tintas e vernizes 33
Revenda 11
Plasticos 8
Moveleiro 3
Farmacéutico 1
Outros 44
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4.5 Etilbenzeno e Estireno

Este topico baseia-se no trabalho de Sengel, 1993, salvo referéncias em contrario.

O etilbenzeno € obtido principalmente através da reagdo de alquilagdo do benzeno
pelo eteno, sendo sua produgao voltada quase inteiramente para a produgdo de estireno. Por
sua vez, mais de 90% da produgdo mundial de estireno € realizada pelo processo de
desidrogenagdo do etilbenzeno. Nos processos de alquilagio e de desidrogenagdo, as

equagdes que regem O processo sio, respectivamente, as seguintes:

CéHs + C;Hy — C¢Hs—C,Hs +113,3 kJ a 25 °C (endotérmica)
CeHs—C,Hs— CsHs—CH=CH, +H, -123,5 kJ a 627 °C (endotérmica)

4.5.1 Matérias-primas

As principais matérias-primas utilizadas sdo:

-no processo de alquilagdo : benzeno e eteno;

-no processo de desidrogenagio: etilbenzeno.
Nas Tabelas 4.5.1 € 4.5.2 apresentam-se os consumos das principais matérias-primas
e utilidades para os processos de produg@o, bem como o consumo em uma unidade de

produgio conjunta de etilbenzeno e estireno.

Tabela 4.5.1 - Consumo de matérias-primas na produgao de etilbenzeno e estireno

Processo Aquilagdo Desidrogenacao Unidade conjunta
Matéria-prima ton/ton EB ton/ton de estireno | ton/ton de estireno
Benzeno 0,741 (1) ———ee 0,786
Etilbenzeno | = — 1,08, . o [SEEREEE=Se
Eteno 0266 | = ===-- 0,287
Benzeno @ | - -0,014 reciclado
Tolueno 2 | - -0,028 -0,028

(1) Sem o benzeno reciclado da unidade de desidrogenagao

(2) Produtos gerados no processo e ndo consumidos
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Tabela 4.5.2 - Consumo de utilidades na producio de etilbenzeno e estireno

Processo| Aquilagdo | Desidrogenagdo | Unid. conjunta
Utilidade por ton de EB | por ton de est. | por ton de est.
Vapor a 3,5 MPa (ton) 0,65 | = ----- 0,7
Vapor a 1,2 MPa (ton) | = --—-- 1,6 1,6
Vapor a 0,2 MPa saturado (1) (ton) -0,9 1,0 ~ 0
Eletricidade (kWh) 17 120 138
Combustivel (1)) N I 6,7 6,7
Agua de resfr. (AT=10°C) (m’/h) 15 100 116

(1) Gerado no processo

4.5.2 Processo de produgdo

- Alquilag@o do benzeno pelo eteno (producgido de etilbenzeno)

Este € o processo representado na Figura 4.5.1, onde estdo representados os varios
equipamentos citados a seguir. Nele, o benzeno consumido e o reciclado s3o desidratados
dentro da coluna C1. O benzeno seco e resfriado lava na coluna C2 os vapores provenientes
da expansdo em V dos efluentes do alquilador R1.

O benzeno, os polietilbenzenos reciclados, o eteno, o complexo catalitico gerado no
reator auxiliar R2 e aquele reciclado sido introduzidos dentro do alquilador R1. Para permitir
a recuperagao da entalpia de reagao, as condigdes de funcionamento em temperatura e
pressdo do reator sdo aproximadamente 180 °C e 0,9 MPa. Antes desta recuperagdo térmica,
a alquilagdo realizava-se a pressdo atmosférica e a temperatura correspondente a de ebuligdao
da mistura (cerca de 100 °C). Nos dois casos, os efluentes do reator R1, ou seja, os
alquilatos, contém cerca de 45% de etilbenzeno (em massa). Sdo entdo expandidos,
resfriados e decantados em V.

Os vapores expandidos sdao resfriados, lavados ao benzeno seco dentro de C2 e
depois a agua, para eliminar os ultimos tragos de acido cloridrico. Os gases restantes sdo
retirados apds receberem eventuais tratamentos complementares (recuperagdo de tragos de

benzeno) em fung¢do de seu destino.
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Figura 4.5.1 - Processo de produgao de etilbenzeno

A fase liquida densa decantada em S2 € um complexo organometalico com
propriedades cataliticas. E frequentemente reciclada para o alquilador R1. A fase liquida
restante € tratada dentro de uma se¢do de lavagem para eliminar os materiais minerais

suscetiveis de se depositarem posteriormente. O tratamento consiste em:

- lavagem a agua em S3, de onde extrai-se uma solug¢ao de AlCls;
- lavagem a soda em S4;

- lavagem final a 4gua em SS5.
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Certos processos substituem a primeira lavagem a agua por uma etapa de

neutralizagdo a amonia anidra.

ApOs a lavagem, os hidrocarbonetos sao destilados para separar:

- 0 benzeno timido (coluna C3), que é reciclado;

- o etilbenzeno (coluna C4);

- os polietilbenzenos (coluna C5), que sao reciclados;

- os hidrocarbonetos pesados, com pequena quantidade de elementos minerais, que

sdo utilizaveis como combustiveis ou como solventes e diluentes.

As condigdes de operagdo (pressio e temperatura) sio dadas em fung¢do da
necessidade ou nido de recuperar-se a entalpia de condensagao dos vapores no topo das
colunas e da temperatura na qual esta recuperagdo térmica deve ser feita e também do nivel
térmico do fluido disponivel para o aquecimento das colunas. Geralmente as colunas C3 e C4

trabalham em baixa pressao e a coluna C5 em depressao.

- Desidrogenagdo do etilbenzeno (produgao de estireno)

No processo representado na Figura 4.5.2, o etilbenzeno consumido e o reciclado sdo
vaporizados dentro do aquecedor E1 e entdo aquecidos até a temperatura de 500 °C dentro
do forno F. E entdo misturado ao vapor d’agua de processo, previamente superaquecido. A
razdo massica vapor/EB e a temperatura sio reguladas de maneira que a mistura atinja a
temperatura necessaria na entrada do primeiro leito catalitico do reator de desidrogenagao R.

Estes valores, para os processos mais recentes, sdo:

= raZA 0 MAaSSICaA YA P OL/ B T . 1,5a2,0
- temperatura do vapor no momento da mistura............. 700 a 750 °C
- temperatura da mistura na entrada do leito catalitico.... 600 a 650 °C

Ao atravessar o primeiro leito catalitico, a mistura resfria-se, pois a reagdo é
endotérmica. E em seguida reaquecida, através de um trocador de calor tubular integrado ao
reator pelo vapor d’dgua superaquecido a aproximadamente 750 °C, até atingir a

temperatura de entrada requerida pelo segundo leito catalitico. Esta temperatura é da mesma
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ordem de grandeza daquela da entrada do primeiro leito catalitico. Certas instalagdes
possuem ainda um terceiro leito catalitico igualmente precedido de um reaquecimento. Os
efluentes do ultimo leito catalitico encontram-se a uma temperatura entre 580 e 600 °C. A
concentrag¢do do estireno esta geralmente compreendida entre 60 e 70% em massa.

Apos a recuperagio do calor dos efluentes, eles s3o condensados e separados dentro

de S em:
- hidrogénio residual, extraido por um compressor;
- uma fase aquosa, liquida, que é vaporizada como vapor de processo;
- uma fase organica, liquida, que € destilada.
— — HIDROGENIO
‘ 1] £s /L s ER RESIDUAL
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(] : | R \
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Figura 4.5.2 - Processo de produgao de estireno

Durante a destilagdo sdo separados:
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- a mistura etilbenzeno+benzeno+tolueno do estireno e dos residuos (coluna C2);
- 0 estireno comercial dos residuos (coluna C3);
- o etilbenzeno, que € reciclado, da mistura benzeno+tolueno (coluna C4);

- 0 benzeno do tolueno (coluna C5).

Os compostos designados como residuos sdao hidrocarbonetos com temperatura de
ebuli¢do superior a do estireno e que podem facilmente serem utilizados como combustiveis.

A Figura 4.5.3 apresenta uma unidade de produgdo de estireno a partir do benzeno,
que pode ser entendida como uma planta conjunta de produgao de etilbenzeno e estireno. Na
Tabela 4.5.4 detalha-se o consumo de matérias-primas e utilidades deste processo (Brown,

1985).

4.5.3 Produtos obtidos

O estireno obtido no processo de desidrogenagdo do etilbenzeno possui uma pureza

da ordem de 99,7% em massa. As principais impurezas encontradas sao:

- etilbenzeno........... Ssssswse cerca de 500 ppm
- metilestireno:........ % Nees cerca de 400 ppm

- cumeno e n-propilbenzeno.. cerca de 400 ppm

4.5.4 Utilizagao

O estireno possui dois grandes empregos: na fabricagdo de poliestireno e de seus
copolimeros ABS e SAN, por diferentes processos de polimerizagdo e na obten¢do de
diversos elastomeros. Nas Tabelas 4.5.3 e 4.5.5 apresentam-se as principais aplicagdes do
etilbenzeno e do estireno.

Tabela 4.5.3 - Destino aproximado das vendas internas de etilbenzeno

em 1994 (ABIQUIM, 1995a)

Aplicagdes %
Poliestireno 41
Borrachas 41

Plasticos 18
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Figura 4.5.3 - Fluxograma simplificado do processo de produgéo de etilbenzeno/estireno




Tabela 4.5.4 - Consumo de utilidades e matérias-primas em uma planta
etilbenzeno/estireno (Figura 4.5.3)

57

Fase Entrada Saida

N° Fluxo T(°C) | M(kg) | E(kJ) Fluxo T(°C) | M(kg) | E(k))

1 |Eteno 24| 0,141 0,0 [ Produto 93| 0,786| 87,7

Benzeno 24| 0,381 0,0 | Agua resfriam. 35| 9,852| 4572

Benzeno recic. 40| 0,241 5,7 | Perdas 37,0
Polietilbenzeno 191| 0,023 6,3
Agua resfriam. 24| 9.852 0,0
Calor 569,7

2 | Produto 93| 0,786 87,7 | Produto 40( 0,786 21,1

Agua 24| 1,453 0,0 | Agua 40| 1,453| 66,6

Eletricidade 137,1 | Perdas 0,0

3 | Produto 40| 0,786 21,1[Produto 148] 0,545] 112,9

Vapor 160( 0,200| 538,1|Benzeno recic. 41| 0,241 5:7

Agua resfriam. 24| 7,854 0,0 | Agua resfriam. 35| 7.854| 3648

Condensados 82| 0,200| 49,5

Perdas 26,4

4 | Benzeno recic. 41| 0,241 5,7 | Benzeno recic. 41| 0,241 5E7

Agua resfriam. 24| 6,855 0,0 | Condensados 82| 0,141 34.4

Vapor 177| 0,141| 369,2| Agua resfriam. 35] 6,855| 319,0

Perdas 15,8

5 | Produto 148 | 0,545| 112,9|Produto 138 0,522 99.5

Vapor 204| 0,259 685,8 | Polietilbenzeno 191| 0,023 6,3

Agua resfriam. 24| 12,85 0,0 | Condensados 82| 0,259 63,1

Agua resfriam. 35| 12,85| 597.4

Perdas 31,6

6 |Produto 138| 0,522 99,5 |Produto 160 0,813 | 8485

Vapor 177| 0,291| 749,1 | Perdas 15,8

7 | Produto 516| 1,407| 1917,5 | Produto 593 | 4,022 10920

Vapor 649| 2,615|9676,7 | Perdas 474,8
Calor -499.0

8 | Vapor 399 | 2,615|8182,6 | Vapor Superaq.| 649| 2,615|9676,7

Combustivel 2268.4 | Gases chaminé 260| 1,271| 357,7

Ar 24| 1,271 0,0 | Perdas 116,1

9 |Produto (de 6) 160| 0,813 | 848,5|Etilbenzeno 516| 1,407 1917,5

Etilbenz. recic. 41| 0,595 17,0 | Estireno 4491 4,022|9499,7

Produto (de 7) 593 | 4,022| 10920 | Perdas 369,2

10 | Estireno 449 | 4,022 | 9499,7 | Estireno 266| 4,022|7958,8

Vapor 177 2,615| 6958,1 | Vapor 399| 2,615|8182,6

Perdas 316,5

11 |Estireno 266 | 3,995 | 7958,8 | Estireno 104| 4,022 (67914

Agua 24| 23,97 0,0 | Agua 60| 23,97|1114,5

Perdas 52,8

12 | Estireno 104 | 4,022 6791,5 | Estireno 24| 1,135 0,0

Agua resfriam. 24| 143,2 0,0 | Agua resfriam. 35| 143,2|6656,5

Agua 35| 2,823| 135,0

Vent gas 24| 0,009 0,0
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Tabela 4.5.4 (cont.) - Consumo de utilidades e matérias-primas em uma planta
etilbenzeno/estireno (Figura 4.5.3)

Fase Entrada Saida

N° Fluxo T(°C) | M(kg) | E(kJ) Fluxo H(EE) M(k§) E(kJ)
13 | Estireno 241|885 0,0 | Estireno 96| 1,090( 131,7
Vapor 110| 0,191| 474,8 | Benz.+ Tolueno 38| 0,045 1,0
Agua resfriam. 24| 5,902 0,0 [ Condensados 82| 0,191 46,5
Agua resfriam. 35| 5,902| 2744

Perdas 2181

14 | Benz. + Tolueno 38| 0,045 1,0 | Benzeno 52| 0,014 0,7
Vapor 149| 0,059| 147,7|Tolueno S22 MO0, 12
Agua resfriam. 24| 2,724 0,0 | Condensados 82| 0,059 14,5
Residuos 138| 0,005 0,7

Agua resfriam. 35| 2,724| 125,5

Perdas S

15 | Estireno 96| 1,090| 131,7|Estireno 93| 0,481 55,9
Vapor 110| 0,613 | 1529,8 | Etilbenz. recic. 41| 0,595 17,0
Agua resfriam. 24| 29,96 0,0 | Condensados 82| 0,613| 149.6
Agua resfriam. 35(29,96 | 1391,5

Perdas 3 47.5

16 |Estireno 93| 0,481 55,9 | Estireno 41| 0,454 1247
Vapor 110 0,318 791,3 |Residuos 93| 0,027 351
Agua resfriam. 24| 15,53 0,0 | Condensados 82| 0,318 77,6
Agua resfriam. 35| 15,53| 722,2

Perdas 31,6

Tabela 4.5.5 - Destino aproximado das vendas internas de estireno em 1994 (ABIQUIM,

1995a)
Aplicagoes %
Poliestireno 54
Plasticos 21
Borrachas 11
Resinas poliéster insaturadas 7
Resinas ABS 6
Outros 1

4.6 Polietileno de Baixa Densidade

Este topico estd baseado no trabalho de Levresse (1993), salvo referéncias em

contrario.
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O polietileno ¢ a mais antiga poliolefina produzida industrialmente. Sua origem
remonta a 1890, quando Bamberger e Tschirner obtiveram polietileno linear a partir de
diazometano dissolvido em éter. Os primeiros grdos de polietileno foram produzidos
intencionalmente em 1935, reagindo eteno com benzaldeido. A partir desta data seguiu-se o
periodo de desenvolvimento industrial, culminando nos dias atuais, onde o polietileno € um
produto utilizado em diversas areas.

O polietileno pode ser classificado como linear (PE-L) ou ramificado, dependendo se
a cadeia principal de monémeros possui, respectivamente, ramificagdes curtas ou longas. O
polietileno linear tem sua estrutura molecular proxima a de um material crstalino, sendo
utilizado para fabrica¢@o de frascos plasticos, brinquedos e outros objetos semi-rigidos. Ja o
ramificado ¢ um sélido macio, flexivel, utilizado principalmente em embalagens nas quais €
necessario um material maleavel. O polietileno pode ser classificado também em como de alta
ou baixa densidade. O polietileno de alta densidade (PEAD) é um homopolimero de eteno,
enquanto o polietileno de baixa densidade (PEBD) € um copolimero eteno-olefina (buteno,
penteno, etc.).

As principais grandezas que permitem caracterizar o polietileno de baixa densidade

sao:

- Massa volumétrica : 915 a 935 kg/m’
- Indice de fluidez : 2,16 a 5 kg a 190°C (alta densidade convencional)
8 a 21,6 kg a 190°C (alta massa molecular)

4.6.1 Matérias-primas

As principais matérias-primas consumidas s3o:
eEteno, a 99,9%;
eComondmeros, como a-olefinas (propeno) e acetato de vinila;

eAgentes de transferéncia, para controle da massa molecular, como

hidrocarbonetos saturados, hidrogénio e olefinas.

O consumo médio de utilidades para a produgdo de 1 ton de PEBD é:
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Figura 4.6.1 - Processo de polimerizagdo em autoclave do PEBD
4.6.2 Processo de produgao

O polietileno de baixa densidade é produzido por polimerizagdo de radicais de eteno,
sobre pressdes de 100 a 350 MPa e temperaturas entre 100 e 350 °C (nestas condi¢des, a
massa especifica do eteno € de 400 a 600 kg/m3). Os processos de alta pressdo caracterizam-
se por um meio reacional constituido por uma solugdo de polimero ¢ monémero. O teor do
polimero atinge de 16 a 30% em massa, valor que representa a taxa de conversdo por passe e

depende do tipo de reator utilizado e da qualidade desejada.
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Figura 4.6.2 - Fluxograma simplificado da produ¢ao de PEBD




Tabela 4.6.1 - Consumo de matérias-primas e utilidades

na produgdo de PEBD (Fig. 4.6.2)
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Fase Entrada Saida

N° Fluxo T(°C) | M(kg) | E(kJ) Fluxo T(°C) | M(kg) | E(kJ)

1 |Eteno 24| 0,513 0,0| Eteno 99| 2,877| 489,2

Eteno reciclado 38| 2,364 69,6 Agua resfriam. 36| 22,10 19374

Agua resfriam. 24| 22,10 0,0 [ Perdas 88,9
Eletricidade 1053,8
Calor 1389, 1

2 | Eteno 99| 2,877| 489,2|Eteno 232| 2,877|1372,0

Vapor 216| 0,136| 380,6|Condensados 104| 0,136 45,3

Refrigerante 210| 10,48 8114,8 | Refrigerante 232| 10,48|9089,5

Calor 1648.0 | Perdas 125,8

3 |Eteno 232| 2,877|1372,0| Eteno 331824231 |S7i152;

Vapor 254| 0,091| 253,9|Condensados 104| 0,091| 30,2

Agua resfriam. 24| 28,95 0,0 Agua resfriam. 36| 28,95|1347.5

Eteno 38| 0,454 [352

Perdas 163.,2

4 |Eteno 38| 2,423| 71,2 |Eteno 38| 2,364| 69,6

Residuos 38| 0,059 1,6

Perdas 0,2

S | Eteno 38| 0,454 13,2 | Eteno 204 0,454| 1873

Vapor 146| 0,068 | 186,3 | Condensados 104| 0,068| 22,6

Eletricidade 76,9 | Perdas 66.4

6 |Eteno 204| 0,454| 1873 |Eteno 24| 0,753 0,0

Agua resfriam. 24| 4,029/  0,0|Agua resfriam. 36| 3,730| 173,4

Perdas 13,9

7 | Eteno 24| 0,753 0,0 [ Eteno 38| 0,454 1319

Vapor 188 0,023| 63,1 |Condensados 104 | 0,023 75

Ar 24| 0,268 0,0 [ Vapor 66| 0,567| 40,4

Perdas 1,8

8 |Eteno 38| 0,454 13,2 | Eteno 24| 0,454 0,0

Eletricidade 30,8 | Perdas 441

9 |Eteno 24| 0,454 0,0 | Eteno 138| 0,454| 117,8

Vapor 146| 0,068 | 186,3 | Condensados 104| 0,068| 22,6

Eletricidade 57,7 | Perdas 103,0

10 |Eteno 138| 0,454| 117,8|Eteno 24| 0,753 0,0

Agua resfriam. 24| 2,500|  0,0| Agua resfriam. 36| 2,201| 1023

Perdas 15,4

11 |Eteno 24| 0,753 0,0 | Eteno 32| 0,454 e

Vapor 188 0,023| 63,1 |Condensados 104| 0,023 7,5

Ar 24| 0,195 0,0 | Vapor 93| 0,495| 404

Perdas 7,6

12 | Eteno 32| 0,454 7,5 | Eteno 24| 0,454 0,0

Eletricidade 30,8 | Perdas 38,3
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No processo representado na Figura 4.6.1, o eteno introduzido ao processo ¢
sucessivamente comprimido, inicialmente entre 20 e 30 MPa, e depois entre 100 e 250 MPa,
sendo entdo introduzido em diversos pontos do reator autoclave.

A temperatura no reator € controlada em diversos pontos através do consumo de
inertes injetados por bombas volumétricas & alta pressio. A taxa de conversio (eteno
polimerizado/eteno introduzido), da ordem de 15 a 20%, ¢ limitada pela temperatura maxima
de saida, aproximadamente 300 °C. A reagdo € exotérmica (-3370 kJ/kg) mas as trocas de
calor com o exterior sdo restringidas por causa da concepgao dos aparelhos.

Uma primeira separagio ocorre entre 20 e 30 MPa; o eteno nao reagido € resfriado e
reciclado através do compressor secundario. A desgaseificagdo final realiza-se dentro da
tremonha, com reciclagem do eteno residual através do compressor primario. O polimero
fundido ¢ conformado no extrusor. E entdo granulado e depois secado e desgaseificado,
sendo estocado e ensacado.

Na Figura 4.6.2 apresenta-se um fluxograma simplificado do processo de produgdo
de PEBD, detalhando-se o consumo de matérias-primas e utilidades na Tabela 4.6.1 (Brown,

1985).

4.6.3 Utilizagao

O polietileno de baixa densidade é um termoplastico de grande difusao, sendo a maior
parte utilizada sob forma de filmes para embalagens e revestimento. Outros mercados de
importancia sdo a moldagem por injecdo, como em artigos domésticos e brinquedos, e
extrusdo, em isolamento de cabos elétricos e telefonicos.

Os principais empregos do PEBD no Brasil podem ser estimados através dos dados

da Tabela 4.6.2 (ABIQUIM, 1995a).

4.7 Polietileno de alta densidade

Este topico esta baseado nos trabalhos de Lapeyre, 1978, e Quet, 1992, salvo
complementos referidos localmente.

O polietileno de alta densidade - PEAD -, como visto anteriormente, € obtido a partir
da polimerizagdo do eteno, ndo utilizando-se nenhum copolimero em seu processo de

produg@o. Possui ramificagdes curtas e em pequeno numero, cerca de 0,3 grupos metil a
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cada 100 atomos e nenhum grupo etil. O PEAD apresenta-se geralmente sob forma
granulada cilindrica ou lenticular, com tamanho de até 5 mm. No estado natural, os grdos sdo

incolores e translicidos.

Tabela 4.6.2 - Destino aproximado das vendas internas de PEBD em 1994

Aplicagdes %
Filme 80
- Industrial 30
- Alimenticio 27
- Embalagens convencionais 15
- Bobina técnica 12
- Agricola 4
- Saco supermercado 3
- Outros )
Sopro 7
- Higiene e limpeza 62
- Industnial 10
- Farmacéutico 8
- Frascos 9
- Outros 11
Extrusdo 7
- Alimenticio 42
- Tubos e conexdes 38
- Outros 20
Injegdo 6
- Utilidades domésticas 60
- Pegas Técnicas 12
- Outros 28

4.7.1 Matérias-primas

Nos principais processos, suspensdo € solu¢do, o consumo € praticamente 0 mesmo.

Tomando como base uma tonelada de PEAD temos: 1,02 ton de eteno+comondémero, 650 a
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700 kWh de eletricidade, 1 a 2 ton de vapor e cerca de 30 kg de solvente ou diluente,

dependendo do processo

4.7.2 Processo de produgao

Ap6s a década de 50, dois processos foram desenvolvidos para a polimerizagdo do

eteno:

- O Processo Ziegler, onde utilizava-se catalisadores a base de cloreto de titanio
associado a um derivado do cloreto de aluminio;

- O Processo Phillips, onde utilizava-se catalisadores a base de 6xido de cromo.
Os principais processos utilizados atualmente sdo os seguintes:

- Polimerizagdo Ziegler em suspensdo. A polimerizagao do eteno ocorre dentro

de um liquido (hidrocarbonetc) dentro do qual o polietileno ndo € solivel. A

temperatura de polimerizagdo € de 50 a 100 °C e a pressdo € de poucos MPa’s;

- Polimerizac¢do Ziegler em solugdo. A temperatura de polimerizagio (superior a

100 °C ) é tal que o polietileno é solubilizado dentro de um solvente

(hidrocarboneto). A pressdo € dc 2 a 4 MPa;

- Polimerizagdo Phillips. A temperatura é relativamente elevada (>100 °C ) e a

pressdo é da ordem de 3 a S MPa. O polimero € geralmente dissolvido dentro de

um solvente (hidrocarboneto);

- Processos em fase seca, onde todos os inconvenientes ligados a utilizagao de

grandes volumes sdo resolvidos. Os catalisadores utilizados sdo do tipo Ziegler

(composto halogeno + metal de transi¢cdo, p.e. TiCls) ou derivados do tipo

Phillips (6xido de cromo sobre um suporte, como 6xido de silicio).

A seguir apresenta-se os fluxogramas simplificados (Figuras 4.7.1 e 4.7.2) dos

principais processos produtivos de PEAD e os consumos médios de matérias-primas e

utilidades destes processos, mostrados nas Tabelas 4.7.1 € 4.7.2 (Brown, 1985).

4.7.3 Utilizagao

Os principais empregos do PEAD no Brasil podem ser estimados através dos dados

da Tabela 4.7.3 (ABIQUIM, 1995a).
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Figura 4.7.1 - Fluxograma simplificado do processo em suspensao para produ¢do de PEAD




67

Tabela 4.7.1 - Consumo de matérias-primas e utilidades na produgdo de PEAD (Fig. 4.7.1)

Fase Entrada Saida

N° Fluxo T(C) | Mkg) | E(kJ) Fluxo T(CC) | Mkg) | Ek))

1 Eteno 24| 0,467 0,0 | Eteno / Diluente 32| 1,540 25,6
Hidrogénio 24| 0,011 0,0 | Perdas 142,8
Diluente 24| 0,953 0,0
Diluente 66| 0,109 9.9
Eletricidade 158,7

2 | Eteno / Diluente 32| 1,540 25,6 | Eteno / Diluente 351 |BN1554 0l RS2 2%7
Vapor 146| 0,125| 340,0 | Condensados 104| 0,125 41,4
Agua resfriam. 24| 9,483 0,0 | Agua resfriam. 36| 9,483| 4410
Calor 4842 | Perdas 154.6

3 | Eteno / Diluente 85| 1,540| 212,7|Eteno / Diluente 24| 0,588 0,0
Agua resfriam. 24| 4,115 0,0 | Diluente 24| 0,953 0,0
Eletricidade 79,8 | Agua resfriam. 36| 4,115 191.4

Perdas 101,1

4 | Eteno / Diluente 24| 0,587 0,0 | Eteno 93| 0,454 183

Vapor 146 0,159 432,7|Diluente 93| 0,134 21,0
Condensados 104| 0,159 52,8
Perdas 287.5

5 | Diluente 931 0,134 21,0 [ Diluente 29| 0,109 1,0

Agua resfriam. 24| 0,383 0,0 | Agua 29| 0,025 0,7
Agua resfriam. 36| 0,381 1771
Perdas 21

6 | Diluente 29| 0,109 1,1 | Diluente 66| 0,109 9,9
Vapor 146| 0,023 61,8 | Condensados 104| 0,023 1S
Agua resfriam. 24| 0,771 0,0 | Agua resfriam. 36| 0,771 35,9

Perdas 93

7 | Eteno 93| 0,454 71,3 | Eteno 24| 0,930 0,0
Agua 24| 1,384 0,0 | Agua 38| 0,907| 52,8
Eletricidade 79,8 | Perdas 98.4

8 |Eteno 24| 0,930 0,0 | Eteno 93| 0,454 71,3
Ar 24| 0,263 0,0 | Condensados 104| 0,114 37,6
Vapor 188 0,114 315,1 | Residuos 121| 0,740| 169,4

Perdas 36,6

9 |Eteno 93| 0,454 71,3 | Eteno 82| 0,454 59,7
Eletricidade 19,9 | Perdas 31,5

10 |Eteno 82| 0,454 59,7 | Eteno 149| 0,454 129,3
Vapor 146( 0,068 185,4 | Condensados 104 0,068 22.6
Agua resfriam. 24| 1,634 0,0 [ Agua resfriam. 36| 1,633 75,8

Perdas 17,3

11 |Eteno 149| 0,454 129,3 | Prod. resfriado 24| 0,753 0,0
Agua resfriam. 24| 2,722 0,0 Agua resfriam. 36( 2,423 112,6
Eletricidade 21,1 | Perdas 37,7

12 | Prod. resfriado 24| 0,753 0,0 | Produto seco 49| 0,454 24,9
Vapor 188 | 0,023 63,1 | Condensados 104 0,023 )
Ar 24 0,0 | Residuos 66| 0,299 299

13 | Produto seco 49| 0,454 24,9 | PEAD 24| 0,454 0,0
Eletricidade 19,9 | Perdas 449
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Figura 4.7.2 - Fluxograma simplificado do processo em solug@o para produgdo de PEAD
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Tabela 4.7.2 - Consumo de matérias-primas e utilidades na produgao de PEAD (Fig. 4.7.2)

Fase Entrada Saida
N° Fluxo T(°C) | M(kg) | EQ) Fluxo T(°C) | M(kg) | E(Q)
1 |Eteno 25| 0,454 0,0 | Eteno / Nafta 25| 4,544 0,0
Nafta 25| 0,016 0,0
Eteno reciclado 191 0,014 o]
Nafta reciclada 191| 3,630| 779,5
Nafta reciclada 191| 0,408 87,7
Nafta reciclada 29| 0,023 0,1
Refrigerante -29 -872,5
2 |Eteno / Nafta 25| 4,544 0,0 | Eteno / Nafta 149 | 4,544 | 7884
Eletricidade 80,1 | Perdas 173,5
Calor 881.9
3 | Eteno / Nafta 149| 4,544 | 788.4|Eteno/ Nafta 191| 0,901 | 1814
Vapor 216| 0,363 | 1015,3 | Eteno reciclado 191 0,014 5,1
Nafta reciclada 191| 3,630| 779,5
Condensados 104| 0,363| 120,6
Perdas 716,3
4 | Eteno / Nafta 191| 0,901 181,4|Eteno / Nafta 204| 0,492| 198.8
Vapor 216| 0,068 | 190,3|Nafta reciclada 191| 0,408 87,7
Condensados 104| 0,068 22,6
Perdas 62,7
5 |Eteno / Nafta 204| 0,492| 198,8|Eteno 29| 0,454 4.7
Eletricidade 22,1 | Nafta reciclada 29| 0,023 0,1
Residuos 29| 0,016 0,1
Perdas 216,0
6 |Eteno 29| 0,454 4.7 | Eteno 25| 0,454 0,0
Eletricidade 19,9 | Perdas 24.6
7 |Eteno 25| 0,454 0,0 | Eteno 149 0,454| 1293
Vapor 143 | 0,068 | 185,4|Condensados 104 | 0,068 22,6
Agua resfriam. 25| 0,474 0,0 | Agua resfriam. 36| 0,474 22,0
Perdas 11,4
8 |Eteno 149| 0,454| 129,3|Prod. resfriado 25| 0,454 0,0
Agua resfriam. 251828727 0,0 | Agua resfriam. 36| 2,722| 1182
Eletricidade 14,8 | Perdas 25,9
9 | Prod. resfriado 25| 0,454 0,0 | Produto seco 49| 0,454 249
Vapor 188| 0,023 63,1 | Condensados 104| 0,023 S
Ar 25| 0,454 0,0 [ Residuos 93| 0,454 24,5
Perdas 6,1
10 |Produto seco 49| 0,454 24 9| PEAD 25| 0,454 0,0
Eletricidade 19,9 | Perdas 449




Tabela 4.7.3 - Destino aproximado das vendas internas de PEAD em 1994

Aplicagdes %
Sopro 32
- Higiene e limpeza 69
- Industrial 9
- Alimenticio 9
- Outros 13
Injecdo 29
- Utilidades domésticas 52
- Pegas Técnicas 19
- Caixas 13
- Outros 16
Filme 26
- Saco para supermercados 72
- Industrial 15
- Outros 13
Extrusao 13
- Tubos e conexoes 30
- Rafia 28
- Outros 42

70
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CAPITULO 5
ANALISE DOS SISTEMAS DE COGERACAO

Neste capitulo serdo analisados os sistemas de cogeragao para os diversos processos
petroquimicos detalhados no capitulo anterior, tanto do ponto de vista técnico como também
do econdmico. Inicialmente apresenta-se a metodologia aplicada para estas analises e realiza-
se, como um caso exemplo da utilizagdo desta metodologia, o estudo detalhado dos sistemas
de cogeragdo para uma planta de produgdo de eteno a partir do etano. Em seguida apresenta-
se os sistemas de cogeragdo propostos e os resultados da aplicagao desta metodologia aos

Outros processos.

S.1 Metodologia Aplicada

Neste trabalho, a analise técnica utilizada para os sistemas de cogerac¢ao baseia-se
fundamentalmente no método a-f3 e na utilizagdo das curvas de duragao do processo para
determinar os excedentes e sua curva de duragdo (Nogueira e Santos, 1988). A analise
econdmica utiliza tanto o método d=scontado como o ndo descontado para analisar a
viabilidade econémica da sistema proposto. Inicialmente, a partir dos valores de consumo de
utilidades por unidade de massa, obtidos para cada produto analisado no Capitulo 4, obtém-
se os consumos especificos de eletricidade e vapor requeridos pelo processo. As demandas
de frio sdo transformadas em demandas de vapor considerando a utilizagdo de ciclos

frigorificos de absorgao.

Analise energética: Uma forma expedita de se estudar o comportamento energético

dos sistemas de cogeragdo ¢ empregando valores médios e assumindo a operagdo sem
variagdo de carga. Neste caso, a razdo entre as energias elétrica e térmica consumidas
fornece o parametro o, que depende apenas do processo e de suas caracteristicas. Por sua
vez, o valor de B indica a raz3o entre as energias elétrica e térmica util produzidas, estando
assim relacionado apenas com a tecnologia do sistema de cogera¢do e seu rendimento. A
relagdo entre os valores de a e f indicam a presenga ou ndo de excedentes no balango de
energia. Valores idénticos de a e B indicam que existe equilibrio neste balango, ou seja, as

disponibilidades ajustam-se as necessidades de calor e poténcia eletromecanica. Valores de B
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maiores que ¢ representam excedentes de energia eletromecanica, enquanto valores menores
apontam para déficit. Contudo, cabe observar que em instalagdes reais dificilmente as
demandas ndo variam com o tempo e podem surgir excedentes mesmo em instalagSes com
capacidade de geragdo inferior a demanda média, caso onde a convolugdo das curvas de
duragdo das demandas auxilia na determinagdo destes excedentes. Sinteticamente, tal

relacionamento pode ser representado como na Figura 5.1.

Poténcia 4 Para oo < 3: V> C = Excedentes
Excedente Para a = B: V = C = Equilibrio
Para o > 3: V < C = Déficit

>
»

ﬁ\\cﬂ Tempo onde: V = energia excedente

C = energia em déficit

Figura 5.1 - Relagio entre o, B e energia excedente, apresentada como curva de duragido

A partir dos valores de o e B pode-se determinar diretamente a energia elétrica
excedente do sistema, através da expressdo 5.1, onde Qanual € a energia térmica total gerada
por ano. Entretanto, este € um valor absoluto, ndo permitindo analisar a distribuicao desta
energia no tempo. Para tanto, como ja comentado, utilizam-se as curvas de duragao
resultantes da convolugd@o entre a curva de duragdo da demanda de energia elétrica € a curva
de duragdo da oferta desta energia, que esta associada a curva de demanda térmica efetiva,
isto &, ja4 computando-se a eventual oferta de calor adicional através de um sistema

complementar.

Eexc = Qanual-(B‘a) (51)

De modo simplificado, curvas de duragdo lineares ou em patamares podem ser -
estimadas a partir do valores da demanda meédia, do fator de capacidade (ou da demanda
maxima), da porcentagem do tempo no ano em que o sistema opera e da porcentagem do
tempo em que O sistema opera nas poténcias maxima € minima, como mostrado nas

expressdes 5.2 e 5.3. Foram adotados, no presente estudo, os seguintes valores:
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- Fator de carga elétrico, FCee. = 0,9

- Fator de carga térmico, FCm = 0,8

- Porcentagem do ano em que se utiliza energia elétrica , PTU¢je = 1

- Porcentagem do ano em que se utiliza energia térmica ,PTUgm = 0,95

- Porcentagem do tempo de utilizagdo em que se opera na demanda maxima , TUpax = 0,05

- Porcentagem do tempo de utilizagdo em que se opera na demanda minima ,TUp;, = 0,25

valores tipicamente observados em industrias petroquimicas, (DNAEE, 1985). Assim, podem

ser determinadas as poténcias maxima e minima requeridas.
Puax = Puvep / FC (5.2)
PMiN = (2 / PTU)P\{ED = p;\IAI\' (53)

Em termos praticos, nos sistemas de cogera¢ao a analisar, tragam-se as curvas de
duragdo das energias elétrica e térmica requeridas a partir dos dados do processo. Considera-
se a possibilidade de existéncia de uma fonte de calor externa ao sistema de cogeragado, cuja
energia aportada ao processo € dada pelo fator de zalor complementar, definido como uma
porcentagem da energia térmica consumida total. Admite-se ainda que o sistema de
cogeragdo opere em paridade térmica, ou seja, gera exatamente a energia térmica requerida
pelo sistema, o que leva a eventuais excedentes e déficits de energia elétrica. Desta maneira,
a curva de duragdo da energia térmica gerada € idéntica a da consumida, a menos da
existéncia de calor complementar. Neste trabalho considera-se a possibilidade de trés
situagdes distintas para a gera¢io de energia térmica: Caso A - o fator de calor
complementar ¢ nulo (geracdo pela poténcia maxima); Caso B - o fator de calor
complementar € tal que a energia térmica gerada € constante e igual a poténcia consumida
minima (geracdo pela base); Caso C - é o caso onde a poténcia instalada e o fator de calor
complementar conduzem ao menor tempo de retorno.

Assim, a curva de duragdo da energia elétrica gerada € obtida da curva de duracgdo
da energia térmica gerada pelo sistema de cogera¢do e do valor de B, que pode ser
interpretado como uma disponibilidade adimensional de energia elétrica no sistema de
cogeragdo. E importante também ressaltar que a medida que a carga do sistema varia, os

valores de B e do rendimento também variam, sendo fungdo dos valores de poténcia,
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rendimento e 3 para a condi¢do nominal, do consumo a vazio, das perdas e da propria carga.
Finalmente, destas curvas de duragdo da energia gerada e consumida, obtém-se, por
convolugdo, a curva de duragdo dos excedentes, e a partir dai varios outros resultados, como
a energia a ser comprada da concessionaria, a disponivel para venda e demais parametros

para a posterior analise economica.

Analise econdmica: No sentido de determinar a viabilidade de sistemas de cogeragdo

no dmbito de um dado setor, podem ser determinados indices tipicos como tempo de retorno
do investimento, que dependem de estimativas do investimento a ser efetuado e da diferenga
de custo operacionais com e sem a implantagdo desta tecnologia. Assim, calcula-se
inicialmente o valor do investimento necessario para a implementagdo do sistema de
cogeracao. Este valor € estimado através de relagdes dadas pela expressao 5.4, onde P € o
custo e Y a capacidade do equipamento. Os valores Yo , Co € a sd3o valores de referéncia
obtidos da analise de diversos equipamentos, indicando, respectivamente, o custo e a
capacidade de referéncia e o fator de escala, disponiveis na literatura, como em Bohem
(1985) e Nogueira (1996). O investimento total € a soma dos investimentos com
equipamento mais os custos indiretos, como impostos e fretes, sendo este calculado como

uma porcentagem do investimento em equipamentos.

a
Y= Yo.(i) (5.4)

Apresenta-se a seguir a determinagdo do valor da economia anual decorrente da
diferenga entre as despesas anuais sem (sistema convencional) e com cogeragdo. A despesa
anual sem cogeragdo € dada pela soma dos custos com a energia elétrica, comprada da
concessionaria, € do combustivel, utilizado como fonte de calor para o processo, conforme
expressao 5.5. Por sua vez, a despesa anual com cogeragdo € dada pela soma dos custos com
combustiveis, utilizados no sistema de cogeragdo e para gerar o calor complementar, com
energia elétrica, devido a eventuais déficits de energia no sistema € com 0S novos custos
gerados pela operagdo e manuten¢do do sistema, descontando deste total a receita obtida

pela venda de energia excedente para a concessionaria, de acordo com a expressdo 5.6.
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Mcorw = ch-Wcm Ar ch-Dimq + chon-Qu/ €b (55)

MCOS = ch-wdcf r ch-Dins = ch-wcxc r chogwcogm/ T]cog ar chon-Qcmnp ar O&MI (56)

onde: M ony = Despesa anual do sistema convencional €))
Meog = Despesa anual do sistema de cogeragdo (%)
Yoo = Prego de compra de energia elétrica ($/MWh)
h 4 = Prec¢o de venda de energia elétrica (3/MWnh)
Yecop = Prego do combustivel para cogeragao ($/MWh)
Yeoch = Prego do combustivel para o sistema convencional ($/MWh)
Yq = Tarifa de demanda de energia elétrica (3/MWh)
Qu = Consumo médio de energia térmica util (MWh)
O = Energia térmica complementar do sistema de cogeragdo (MWh)
W ger = Energia elétrica deficitaria média (MWh)
Woexe = Energia elétrica excedente média (MWh)

/Wem = Consumo médio de energia elétrica (MWh)

W = Energia elétrica cogerada média (MWh)
Djnst = Poténcia elétrica maxima comprada da concessionaria (MW)
€b = Rendimento do sistema conv. de fornecimento de calor (-)
TNcog = Rendimento elétrico de cogeracao (-)
Oo&M = Fator de custos com operagdao € manutengao )
I = Investimento total no sistema de cogeragao (%)

A viabilidade do sistema € estimada por meio do calculo do tempo de retorno, tanto
pelo método ndo descontado quanto pelo método descontado, os quais sdo obtidos,
respectivamente, pelas expressdes 5.7 e 5.8. Vale notar que as expectativas de tempo de
retorno para sistemas de cogeragdo sdo relativamente pequenos, permitindo uma rapida
recuperagao do capital aplicado. Assim sendo, a parcela relativa ao risco na taxa de
atratividade (i) pode ser considerada nula. Portanto, a taxa de atratividade é composta por

apenas uma parcela, referente a taxa sem risco.

1
TRND = E (5.7
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_In[1-i(1/E)]

TRD :
—In(1+1)

(5.8)

Os valores de referéncia utilizados nos calculos da analise econémica s@o dados na
Tabela 5.1, e procuram refletir a realidade brasileira observada no periodo do
desenvolvimento do presente trabalho. N#o obstante, outros valores também foram
estudados, buscando determinar a sensibilidade dos resultados frente a variagdo dos
principais parametros. Adotou-se ainda como capacidade nominal de produgdo para as
plantas petroquimicas estudadas o valor de 1000 ton/dia, representativo para a determinagdo
das capacidades de geragdo e os investimentos unitarios associados.

Os dados de pregos de combustiveis foram obtidos a partir do informativo PE -
Acompanhamento de Pregos de energéticos, editado pela Divisdo de Estudos de Demanda e

Energia da Companhia Energética de Minas Gerais - CEMIG, de dezembro de 1995.

Tabela 5.1 - Valores de referéncia

Dados Simbolo | Unidade Valor
Preg¢o de compra de energia elétrica V= $/MWh 29,33
Tarfa de demanda de energia elétrica Y4 /MW | 2174,00
Prego de venda de energia elétrica N $/MWh 20,00
Pre¢o do combustivel para cogeragao (gas natural) Nicos $/MWh 13,50
Prego do combustivel para o sistema conv. (6leo 2A) Nl $/MWh 13,60
Fator de custos com operagao e manutengao O&M --- 0,05
Taxa de atratividade 1 --- 0,05
Custos indiretos (fretes, transportes, impostos,...) f - 0,30
Rendimento do sistema conv. de fornec. de calor €b -—- 0,75

Os pregos de consumo e de demanda de energia elétrica foram calculados com base
nos valores para Tarifa Azul da CESP - Companhia Energética de S3o Paulo para o grupo
A2 (AEE, 1996), como mostrado na Tabela 5.2. Para este calculo utilizou-se uma média
ponderada pela duragao de cada periodo horosazonal , conforme a Tabela 5.3. Ndo foram
consideradas a adog@o de tarifas subsidiadas ou de energia interruptivel dado a necessidade
de se manter um tratamento generalizado, embora tais praticas sejam comuns na industria de

grande porte, podendo entretanto ser incorporadas mediante a adequada cenarizagao.



77

Tabela S. 2 - Valores de Tarifa Azul para a CESP

CESP Demanda Ultrapassagem Consumo - R$/MWh
R$/kW R$/kW Periodo Seco | Periodo Umido

Grupo PP F P P P F P PP FP PP EE

A2 1329 1,67 | 27,01 6,17 | 40,93 | 29,32 | 38,18 | 26,90

PP - Periodo de Ponta
FP - Periodo Fora de Ponta

Tabela 5.3 - Porcentagem da duragao anual dos segmentos horosazonais

Segmentos Duragao (%)
Periodo seco - ponta 5,31
Periodo seco - fora de ponta 52,50
Periodo imido - ponta 3,66
Periodo umido - fora de ponta 38,53

Para o prego de venda da energia elétrica, um parametro relevante sobre a
viabilidade dos sistemas com maior disponibilidzde de excedentes, adotou-se um valor
proximo ao custo marginal de geragdo de curto prazo para o Sistema Interligado Sul-
Sudeste, como uma referéncia inicial. Necessariamente tal valor tarifario sera afetado pela
formula contratual que regule as relagdes entre o autoprodutor e a concessionaria, sendo

assim variavel caso a caso.

5.2 Caso Exemplo: Potencial de Cogeracio associado a producio de Eteno

Desenvolve-se a seguir a analise detalhada do potencial de cogeragdo na produgio
de eteno, utilizando como matéria prima o etano e considerando a implanta¢do de um sistema
de cogeragdo em trés situagdes, conforme comentado anteriormente e correspondendo a

diferentes capacidades instaladas de produgdo de energia elétrica:

A - o sistema opera na base da curva de demanda de energia térmica da planta,

sendo a demanda adicional atendida mediante um sistema complementar,
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B - o sistema opera em total paridade térmica, sendo sua capacidade de gera¢do de
energia elétrica definida pela demanda méixima de calor de processo e ndo

necessitando de calor suplementar,
C - o sistema tem sua capacidade instalada otimizada para o menor tempo de
retorno, podendo ou nao operar com complementagdo térmica.

Desenvolve-se a seguir a analise técnica do sistema de cogera¢do e posteriormente
os estudos de viabilidade econémica, incluindo-se os estudos de sensibilidade, em um estudo

de caso que corresponde a um exemplo para os demais produtos petroquimicos analisados.

Analise Técnica

A analise técnica apresenta inicialmente as caracteristicas da demanda energética da
planta, inclusive das demandas associadas a produgao de frio, abordando-se na sequéncia as
configuragdes do sistema de cogeragao empregado, permitindo assim efetuar o estudo
energético do sistema de cogeragdo, determinando-se as necessidades de combustivel e o

balango de produgao, execedentes e déficits de energia elétrica.

Estudo das demandas energéticas: Trata-se dc determinar, com o detalhamento

possivel, as poténcias e energias requeridas pelo processo industrial. Assim, a partir dos
dados do Capitulo 4, no caso do eteno particularmente no item 4.1, tem-se a Tabela 5.4,
onde se apresenta o consumo de utilidades e matérias-primas para a produgdo de 1.000
ton/dia de eteno, conforme a Figura 4.1.1 e Tabela 4.1.1. Para a demanda de energia elétrica
os comentarios do topico anterior sdo suficientes para indicar o procedimento adotado na
constru¢do da curva de carga, que resulta da agregag¢do dos diversos consumos apresentados
para o processo, incrementados em 20% para considerar 0 consumo em servigos auxiliares,
como iluminagao.

Como informagdes sobre o vapor consumido no processo dispdem apenas da
temperatura e do fluxo entalpico, porém com auxilio de tabelas de vapor, podem ser
determinadas as demais propriedades de interesse, especialmente a pressdo e o titulo do
vapor, apresentadas na Tabela 5.5. O conhecimento prévio dos estados do vapor requerido
nas varias etapas do processo € fundamental para a estimativa das disponibilidades de energia

elétrica no sistema de cogeragio.



Tabela S.4 - Consumo de utilidades e matérias-primas na produ¢do de eteno pelo etano

para uma planta de 1.000 ton/dia.
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Utilidades Fase | Temperatura (°C)| Vazdo (kg/s) Fluxo (MW)
Trabalho 4 -—- — 14,13
4,71
Frio 7 --- --- a definir*
10 --- - a definir*
1 177 SE32. 13,66
Consumo 5) 121 2,66 6,31
Vapor 9 149 7,06 16,43
Producdo | 1 538 18,06 62,94
2 538 16,55 57,83

* A ser calculada a partir dos coeficientes de perfcrmance para chiller de absorgao.

Tabela 5.5 - Propriedades termodindmicas do vapor consumido e gerado no processo

Vapor | Ponto Temp. Entalpia Pressao Entropia Titulo
(Fase) (K) (kJ/kg) (MPa) (kJ/kgK) (%)
1 pt 3 450,16 2566,40 0,93 6,1451 89,68
5 pt S 394,16 2556,30 0,20 6,7348 93,12
9 pt 4 422,16 2571,41 0,46 6,4351 91,79
1 pt 1 811,16 3485,87 8,57 6,8057 superaq.
2 pt 2 811,16 3493,99 7579 6,8572 superagq.

Na avaliacio da demanda térmica € necessario ainda ajustar-se os dados do vapor

consumido as condigdes de operagdo de um sistema de cogeracdao. Considerando que o uso

de vapor de processo se justifica pela necessidade de aportar energia térmica, se admite que

o titulo do vapor a ser efetivamente consumido no processo (pontos 5 e 9) devera ser igual a

1, sendo necessario recalcular suas vazdes quando estiver imido, obtendo-se nestes casos as

propriedades apresentadas na Tabela 5.6. No caso do fluxo na entrada do forno tubular

(ponto 3) se mantém o vapor como saturado umido, ja que 0 mesmo sera superaquecido no

processo. Deve-se observar que estes fluxos de vapor deverdo resultar da extracdo de

turbinas a vapor, portanto atendendo aos requisitos destes equipamentos quanto ao estado

do vapor em suas tomadas ou sangrias, de acordo com o processo de expansdao que se
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desenvolve nos bocais e passagens entre palhetas das turbinas. Adiante, na Figura 5.2,
apresenta-se em um Diagrama de Mollier, um esquema da localizagdo destes pontos, cuja

determinagao € possivel a partir da definigio da configuragdo do sistema de cogeragao.

Tabela 5.6 - Vazio de vapor considerando o vapor de processo como saturado seco

Vapor (| Ponto | Temp. (K) Entalpia Entalpia (kJ/kg) Ah Vazao
(Fase) (dada) (kJ/kg) (saida das fases) | (kJ/kg) (kg/s)
(titulo=1)
5 pt 5 394,16 2707,75 238,46 2469,28 2,56
2 pt 4 42216 2745,28 24410 2501,19 6,57

Além das demandas de energia elétrica e calor, frequentemente na industria
petroquimica se necessitam também de correntes sob temperaturas abaixo da ambiente, para
atender as necessidades de condensagdo de produtos de baixo peso molecular, impondo o
uso de sistemas frigorificos de grande capacidade. Estes sistemas podem ser baseados em
ciclos de compressdo ou de absorgdo, estes ultimos correspondendo a uma menor demanda
de energia elétrica e consumindo calor de baixa temperatura. Tais caracteristicas podem ser
consideradas oportunas quando se procura incrementar a disponibilidade de energia elétrica e
sempre que possivel, sera a rota tecnolégica considerada no presente estudo para a produgdo
de frio. O calor necessario ao ciclo de absor¢do para atender uma dada demanda térmica €
dado pela expressio a seguir:

_ Carga Termica (5.9)
COP '

Q

Para a produgdo de eteno, adotando um coeficiente de performance, COP, igual a
0,65, valido para chiller de absorg¢do de simples estagio (Orlando, 1984), tem-se que as
demandas térmicas associadas a produgdo de frio no condensador (fase 7) e no processo de

reciclagem do etano (fase 10) sdo:
Q7 =35,41 MW Q10 = 10,13 MW

As demandas de calor determinadas anteriormente deverdo ser atendidas mediante
vapor de processo de baixa pressdo. Assim, a vazdo de vapor necessaria para o chiller de

absorgdo atender a carga térmica prevista, € calculada conforme mostra a expressao seguinte:
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nlc p—
Salto Entalpico

(5.10)

onde o Salto Entalpico refere-se a condensagdo do vapor de baixa pressdo. No caso do

eteno, a vazao necessaria €:
m, = 20,08 kg/s

A demanda total de vapor, nos distintos niveis de pressdo, a ser atendida pelo
sistema de cogeragdo, corresponde a soma das demandas de processo e do chiller de
absorg¢do, subtraindo-se ainda as disponibilidades de vapor do préprio processo. No caso do
eteno, este balango € praticamente nulo, ja que o vapor produzido no processo, 124,6 ton/h,
correponde a soma das demandas, 125, O ton/h. Assim, este sistema de cogeragdo implica
apenas em produzir no processo o vapor em pressoes adequadas e expandi-lo em turbinas a
vapor, Como se apresentara a seguir.

Em sintese, a determinagdo das demandas de energia elétrica e térmica resulta da
agregagdo das diversas demandas identificadas para as etapas de produg@o e incorporando
eventualmente as disponibilidades de vapor e os requerimentos de calor resultantes da
produgio de frio. Estas demandas deverdo caracterizar curvas de duragdo ou monotonas de
carga, definidas a partir dos valores médios e fatores de carga, bem como do tempo de
utilizagdo dos sistemas, de acordo com cenarios operacionais ja definidos na Metodologia,
item 5.1. Visando ainda facilitar a posterior aplicagio do Método da Convolugdo, estas
curvas foram representadas por 6 patamares, cujos valores de duragdo no tempo constam
também da metodologia, como percentual do tempo.

Um dado interessante sobre o perfil das demandas energéticas de um consumidor
qualquer € a relagdo a, ja apresentada na introdugao metodologica, com seu valor referindo-

se a relagdo adimensional entre as demandas médias de energia eletromecanica e calor;

s Z Econsumido
Z Qconwmido

a (5.11)

a=0,276
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Estudo da configuragdao do sistema de cogeragdo: Caracterizadas as demandas

energéticas na planta, deve-se efetuar a configuragdo do sistema de cogeragdo. A defini¢do
da configuragdo a ser estudada para o sistema de cogeragdo associado a planta petroquimica,
especialmente para turbinas a vapor, impde uma analise mais acurada dos niveis de pressdo e
uma discussao das distintas possibilidades tecnologicas. Por exemplo, na produgdo do eteno
se requer vapor sob 3 niveis de pressdo, 0,9, 0,4 e 0,2 MPa, cujas vazdes constam do °
esquema do processo, conforme mostra a Figura 5.3. Tendo em vista as demandas elevadas
de vapor, uma primeira alternativa seria considerar o uso de turbinas a vapor com 3
extragdes e eventualmente condensa¢do, contudo uma turbina com estas caracteristicas pode
apresentar problemas de controle de velocidade e pressdo, ja que simultaneamente deveriam
ser reguladas as pressdes em multiplas extragdes. Uma situagdo similar se observa na
industria de celulose, onde com apenas 2 extragdes ja surgem problemas técnicos razoaveis a
serem equacionados na concepgao do sistema de cogera¢do. Assim, uma alternativa a este
esquema € a adog¢do de turbinas de menor capacidade e com menor numero de extragdes,
efetuando-se o balango de vapor mediante o uso criterioso de valvulas redutoras de pressdo
entre as diversas linhas de vapor. Esta opg¢do tem sido usual na industria petroquimica,
quando existem diversas linhas de pressao, empregando-se turbinas a vapor de contrapressao
simples, posicionadas entre estas linhas ou coletores de vapor, permitindo maior flexibilidade
operacional, inclusive adotando-se turbinas em acionamento direto de compressores e
bombas. No presente trabalho adotou-se para os sistemas de cogerag@o a vapor esta ultima
concepgdo, contudo sintetizada na forma de uma turbina de multiplas extragdes, o que €

analogo do ponto de vista energético, como se indica na Figura 5.2.

Py

Py

Py

Figura 5.2 - SituagGes analogas em sistemas de cogeragdo com turbinas a vapor
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As diferengas entre os esquemas mostrados nesta figura referem-se principalmente
aos distintos custos de capacidade instalada em cada caso, cujo efeito poderia ser incluido
através da adog@o de custos unitarios de capacidade mais elevados para a situagio com
multiplas maquinas.

Na fabricagao do eteno, vapor de alta pressdo € produzido como subproduto em
algumas operagdes, conforme comentado anteriormente e mostrado na Tabela 5.4 e 5.5.
Assim, e tendo em vista os comentarios do paragrafo anterior, a configuragio naturalmente
adotada para o sistema de cogeragdo a ser utilizado nesta planta emprega como acionador
primario uma turbina a vapor com 3 extra¢des, uma para cada pressdo de processo, sendo
que o vapor na mais baixa pressdo sera também conduzido ao chiller de absor¢do. Admitindo
uma expansdo com rendimento isentrépico de 80% e que a pressdao na entrada da turbina
(ponto 1°) € um valor intermediario entre a pressdo dos pontos 1 e 2, obtém-se a Tabela 5.7.
O vapor expande dos pontos 1 e 2 até os pontos 3’, 4° e 5°, sendo entdo !evado até o ponto
de vapor saturado seco (titulo 1) pela injegao de agua. O efeito do desuperaquecedor,

incrementando a massa de vapor disponivel, pode ser considerado de pequena relevancia.

Tabela 5.7 - Propriedades termodinamicas do vapor

Ponto Temperatura Entalpia Pressdo Entropia Titulo
K) (kJ/kg) (MPa) (kJ/kgK) (%)
11 811,16 3491,79 8,00 6,8420 superaq.
£j7 513,24 2923%8 0,93 6,9174 superaq.
4’ 489,97 2892 .94 0,46 7,1716 superaq.
55 427,39 211711 0,20 7,2868 superaq.

Definida a configuragdao do sistema de cogera¢ido, pode ser efetuado o calculo do

trabalho da turbina a vapor, neste caso, adotando-se um rendimento isentropico de 85%:

W =[ (hi-h3-).my + (ha--hs:)(mi-m3) + (he-hs)(my-mz-my)Inrv -~ (5.12)

W =19,71 MW
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O parametro B € calculado pela razdo entre a energia elétrica produzida pela turbina

e calor util que dela pode ser aproveitado (expressdo 5.13).

w W

B=—= (5.13)
Q m;(h; —hyy) + my(h, — hy,) +(m; —m, —m,)(hs — hy,)
B=0,253
Mollier
4000 —
pl = 0,86
3600 — |
E;
= 3200 —
=
S
a.
g 2800
2400 — ;-' //
// [f’ressﬁo em MPaI
2000 I I I |
5 6 7 8 9

Entropia (kJ/kg K)

Figura 5.3 - Localizag@ao dos pontos no diagrama de Mollier

As poténcias médias obtidas e as poténcias maxima e minima no consumo de energia
elétrica e térmica, calculadas pelas expressdes apresentadas na metodologia, sao:

Prgp = 22,6 MW

Prax = 25,1 MW Puin = 20,1 MW (Elétrica)

Pyep = 82,0 MW

Pumax = 102,5 MW Puin = 70,1 MW (Térmica)

Anélise energética: Com os dados calculados acima, traga-se as curvas de duragio

das poténcias elétrica e térmica, mostradas na Figura 5.4.
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Poténcia Elétrica Consumida Poténcia Térmica Consumida
Pot. (MW) 30 — Pot. (MW) 120 —
25 100 —
20 80V T ST e
| —————————
15 | 60 — | |
| 4 | I
10 | 40 | |
| 7 |
5 | 20 | |
l 1 |
| 1
0 SRR | 0 BREEEEE
0,0 02 04 06 08 10 0,0 0,2 0,4 0,6 08 1,0
Tempo Tempo

Figura 5.4 - Curvas de duragdo para as poténcias elétrica e térmica consumidas na produgio
de eteno pelo etano

Dividindo-se estas curvas em patamares, obtém-se a Figura 5.5:

Poténcia Elétrica Consumida Poténcia Térmica Consumida

Pot. (MW) .- Pot. (MW) .
25 100 j

G o 60 —

10 — 40 —

5 = 20 —

0 I TR 0 FEET B T
0,0 0,2 0,4 0,6 08 1,0 0,0 0,2 04 0,6 0,8 10
Tempo Tempo

Figura 5.5 - Curvas de duragdo em patamares para as poténcias elétrica e térmica consumidas
na produgdo de eteno pelo etano

Em paridade térmica, a curva de duragdo de energia térmica produzida € idéntica a da
consumida a partir do sistema de cogeragdo, enquanto a curva da energia elétrica produzida é
obtida multiplicando-se a da energia térmica produzida por B. Na Figura 5.6 estdo
representada as curvas de duragdo das energias produzidas na inexisténcia de calor

complementar (caso A). A poténcia instalada é, neste caso, 26 MW.
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Poténcia Elétrica Produzida Poténcia Térmica Produzida
Pot. (MW)  _ Pot. (MW)

20 _— 80 —
1515 OURS!
10 40 —
5 = 20 —

0 It T 0 ERICE

0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0 0,0 0,2 04 0,6 0,8 1,0

Tempo Tempo

Figura 5.6 - Curvas de duragdo em patamares para as poténcias elétrica e térmica geradas na

produgido do ete:o pelo etano (caso A)
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Figura 5.7 - Curvas de duragdo em patamares para as poténcias elétrica e térmica geradas na

produgdo do eteno pelo etano (caso B)

Outra possibilidade € a introdugdo de calor complementar de tal maneira que a
produgdo de energia seja constante (caso B), aproveitando a capacidade nominal do
equipamento instalado durante todo o tempo (Figura 5.7), sendo o fator de calor

complementar 0,19 e a poténcia instalada 18 MW,
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Uma terceira alternativa € aquela na qual o tempo de retorno é minimo (caso C),
variando-se para isto o fator de calor complementar e a capacidade instalada do sistema

(Figura 5.8). Estes valores sdo, para este caso, 0,18 e 18 MW.

Poténcia Elétrica Produzida Poténcia Térmica Produzida

Pot. (MW) ¢ Pot. (MW) 2

6= 0%

14 60

12 = 50 —

10 = 40 —

S 30 —

b 20 -

45 -

2 - 10 7

0 I —r 0 [ [anee [

0,0 0,2 04 06 0,8 1,0 0,0 02 04 0,6 0,8 1,0
Tempo Tempo

Figura 5.8 - Curvas de duragio em patamares para as poténcias elétrica e térmica geradas na

produgdo do eteno pelo etano (caso C)

A partir das curvas de duragdo obtidas pode-se, através da operagdo de convolugéo,
obter as curvas de duragdo da poténcia excedente, mostradas nas Figuras 5.9, 5.10 e 5.11. Os

resultados obtidos em cada caso sdo apresentados na Tabela 5.8.
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Figura 5.9 - Curva de duragdo dos excedentes na produgdo do eteno pelo etano (caso A)
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Figura 5.10 - Curva de duragdo dos excedentes na produgdo do eteno pelo etano (caso B)
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Figura 5.11 - Curva de duragdo dos excedentes na produgdo do eteno pelo etano (caso C)

Analise economica

Os resultados econdmicos sdo dados na Tabela 5.9.
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Tabela 5.8 - Resultados da analise energética na produgao do eteno pelo etano

Casos|| Caso A Casos B Caso C

Resultados

Poténcia gerada média MW 20,61 16,85 16,94
Poténcia excedente média MW -1,99 -5,75 -5,66
Poténcia maxima para venda MW 5,84 0,00 0,00
Demanda maxima para compra MW 255141 25811 258111
Energia gerada total MWh 180580,39| 147588,44| 148377,17
Energia excedente MWh 8281,79 0,00 0,00
Energia em déficit MWh 25677,40 50387,56| 49598,83
Energia gerada liquida MWh -17395,61| -50387,56| -49598,83

Tabela 5.9 - Resultados da analise econdmica na produg@o do eteno pelo etano

Resultados Caso A | CasosB | CasoC
Investimento (10° $)| 6.491,52| 4.930,66| 4.930,66
Despesa anual sem cogeragdao Combustivel (10° $) | 13.025,54 | 13.025.54| 13.025,54
Energia elétrica (10° $)| 5.861,23| 5.861,23| 5.861,23
Total (10° $)| 18.886,76 | 18.886,76 | 18.886,76
Despesa anual com cogeragao Combustivel (10° $)[ 13.614,54| 13.515,80| 13.518,68
Energia elétrica (10> $) 642,07| 1.532,46( 1.509,33
O&M (10° $)[ 324,58 246,53 246,53
Total (10° $) | 14.581,19 15.294,79| 15.274,54
Economia anual (10° $)| 4.305,58| 3.591,97| 3.612,22
Tempo de retorno (ndo desc.) (-) 1,960 1,784 1,774
Tempo de retorno (desc.) (-) 2,114 1,916 1,904

5.3 Potencial de Cogeracao associado a produc¢ao de Eteno através da nafta

A partir deste produto, os potenciais de cogeragdo serdo apresentados de forma

sucinta, seguindo o método apresentado no tépico anterior.
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Estudo das demandas energéticas

Segundo os dados fornecidos por uma empresa petroquimica, o vapor de processo €
utilizado a 5,3 MPa e 397 °C, sendo o consumo de energia térmica da ordem de 12672254 GJ

por ano, o que corresponde a uma poténcia média de:
Q=401,8 MW

A eletricidade consumida anualmente é 599208 GJ, resultando em uma poténcia

elétrica média consumida de:
W=19,0 MW
Logo, o valor do pardmetro o obtido €:
a = 0,047

Sistema de cogeracdo proposto

Conforme a figura abaixo, o vapor retorna do processo na forma de condensados,
sendo conduzido a caldeira (B). E entdo superaquecido e levado a condi¢do de entrada na

turbina (TV), onde passa por uma expansdo, atingindo a condigdo requerida pelo processo.

ag2[3353 397|3184,7
|7 |199 ' |l 59 »| Processo

y

Condensados

T (°C)| h (ki/kg)
|m (ke/s)

Figura 5.12 - Sistema de cogera¢do proposto para a produgdo de Eteno através da nafta
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Analise Energética

Admitindo um rendimento de 80% para a turbina a vapor, tem-se que o trabalho e o

calor util gerados sdo:

W =26,8 MW

Q =401,8 MW
O valor do parametro 3, resulta portanto igual a:
B =0,067

O valor do rendimento maximo e do rendimento adotado sdo, para este caso, iguais a:

MNmax = 0,063

n=0,05

O valor aparentemente reduzido para este rendimento ndo considera a utilizagdo do
calor e resulta do pequeno salto entalpico disponive!l. Caso fosse incluido a energia térmica, o

desempenho seria da ordem de 90%.

- Resultados

Os valores obtidos para o fator de calor complementar e para a poténcia instalada
para cada um dos trés casos estudados estdo resumidos na Tabela 5.10. As curvas de duragao

dos excedentes sdo apresentadas nas figuras 5.13, 5.14 e 5.15, respectivamente.

Tabela 5.10 - Valores obtidos para o fator de calor complementar e para a poténcia

instalada para os casos de estudo na produgdo do eteno através da nafta

CasoA | CasoB | CasoC

Fator de calor complementar 0,00 0,19 0,04
Poténcia instalada (MW) 34 23 29

Os resultados da analise energética sdo apresentados na Tabela 5.11.
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Tabela 5.11 - Resultados da analise energética na produgdo do eteno através da nafta

Resultados Unid. Caso A Caso B Caso C
Poténcia gerada média: MW 26,32 21,63 25,42
Poténcia excedente média: MW 7,52 2,83 6,62
Poténcia méax. para venda: MW 16,54 6,05 12,29
Demanda max. (compra): MW 20,89 20,89 20,89
Energia gerada total: MWh 230542,52 189454,09 222708,201
Energia excedente: MWh 74088,92 33000,49 66254,60|
Energia em déficit: MWh 8234,40 8234,40 823440
Energia gerada liquida: MWh 65854,52 24766,09 58020,20

Analise Economica

Os resultados da analise econdmica estdo relacionados na Tabela 5.12.

Tabela 5.12 - Resultados da anélise economica na produ¢do do eteno através da nafta

Resultados Caso A | CasoB Caso C
Investimento (10° $)| 13.063,00| 11.039,01 12.164,80
Despesa anual sem cogeragio Combustivel  (10° $){ 63.142,08 | 63.142,08| 63.142,08
En. elétrica  (10°$)| 4.875,71| 4.875,71| 4.875,71
Total (10° $)| 68.017,79| 68.017,79| 68.017,79
Despesa anual com cogeragio Combustivel  (10° $)| 62.953,95| 63.018,09 62.984,17
En. elétrica (10° $)| -1194,85| -373,08| -1038,16
0&M (10°$)|  653,15| 551,95 608,24
Total (10° $) | 62.412,25| 63.196,96 | 62.554,24
Economia anual (10°$)| 5.605,54| 4.820,83| 5.463,55
Tempo de retorno (ndo desc.) (-) 3,029 2977 2,894
Tempo de retorno (desc.) (-) 3,367 3,303 3,204
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Figura 5.13 - Curva de duragao dos excedentes na produgdo

de eteno através da nafta (Caso A)
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Figura 5.14 - Curva de duragdo dos excedentes na produgdo

de eteno através da nafta (Caso B)
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Figura 5.15 - Curva de duragdo dos excedentes na produgao

de eteno através da nafta (Caso C)

5.4 - Potencial de Cogeragao associado a produciio de Amonia

Estudo das demandas energéticas

No processo de produgdo de amonia, de acordo com a Tabela 4.2.1, o consumo de
energia elétrica ocorre nos processos de absor¢do do gas carbonico (fase 6), de compressao

(fase 8) e de sintese (fase 9), resultando em um consumo total de:

W=21,0 MW

O calor utilizado no processo resume-se ao consumido no processo de reforma

primaria (fase 2),:

Q = 64,3 MW

A demanda de frio no processo de resfriamento (fase 10) € igual a:

F = 19,07 MW
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Sistema de cogeracdo proposto

A agua de alimentagdo entra no sistema através do estagio de absor¢do do gas
carbonico (fase 6), sendo em seguida levada a caldeira de recuperagdo (fase 4), ja presente no
processo. Ao sair da caldeira, o vapor passa por um pos-queimador (P), atingindo a condi¢@o
de entrada da turbina (TV). E entdo conduzido ao processo de reforma primaria (fase 2), onde
¢ consumido no processo (Figura 5.16). O processo de resfriamento ¢ alimentado por um

chiller de absor¢do, que aproveita o vapor gerado no processo de sintese (fase 9).

p 48233417 246 | 2690.4

Consumido no processo
124,3

316|2817.5 /7, 182[664.2 f\= 24]0
[243 Cf 24, \fj 243

T (°C)| h (kJ/kg)
Im (kg/s)

Figura 5.16 - Sistema de cogera¢do proposto para a Amonia

Analise Energética

A produgdo de frio gerada pelo vapor proveniente do processo de sintese (fase 9) €

dada por:
Fabs = COPqs Qo (5.14)

Adotando o valor para o coeficiente de performance (COP,,) de 1,5, chega-se a:

Fab, = 20,1 MW
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atendendo totalmente a demanda de frio do processo de resfriamento. Admitindo-se um

rendimento de 80% para a turbina, tem-se que o trabalho e o calor ttil por ela gerados sdo:

W = 12,5 MW

Q =654 MW

0 que resulta no valor do parametro 3 de:

B=0,191

O rendimento maximo, calculado de forma analoga aos casos anteriores, e o adotado

para o ciclo, considerando o valor de beta, sio dados abaixo.

Nmax = 0,16
n=0,15
- Resultados

Realizou-se o estudo do sistema de cogeragdo proposto operando para os trés
cenarios de estudo. Os valores para o fator de calor complementar e para a poténcia instalada
para os trés casos sio dados na Tabela 5.13. Os resultados da analise energética sao
apresentados na Tabela 5.14 e as curvas de duragdao dos excedentes nas figuras 5.17, 5.18 e

5519

Tabela S.13 - Valores obtidos para o fator de calor complementar e para a poténcia

instalada para os casos de estudo na produg¢do de amonia

Caso A | CasoB | Caso C

Fator de calor complementar 0,00 0,19 0,14
Poténcia instalada (MW) 16 10 11
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Tabela 5.14 - Resultados da analise energética na produgio de aménia

Resultados Unid. Caso A Caso B Caso C
Poténcia gerada média: MW 12,07 9.17 10,53
Poténcia excedente média: MW -13,13 -16,03 -14,67
Poténcia max. para venda: MW 0,00 0,00 0,001
Demanda max. (compra): MW 19,17 18,83 18,89
Energia gerada total: MWh 105774,42 80304,15 92224 37
Energia excedente: MWh 0,00 0,00 0,00}
Energia em déficit: MWh 114977,58 140447,85 128527,63
Energia gerada liquida: MWh -114977,58| -140447,85| -128527,63

Analise Econdomica

Os resultados econdmicos obtidos para os casos estudados estdo resumidos na Tabela

55,

Tabela 5.15 - Resultados da analise econdmica na produ¢do de amonia
Resultados Caso A | CasoB Caso C
Investimento (10° $)| 5.043,62| 3.73430| 3.966,11
Despesa anual sem cogeragdo Combustivel (10° $)| 10.213,93| 10.213,93 | 10.213,93

En. elétrica (10°$)| 5.920,56| 5.920,56| 5.920,56
Total (10° $)|| 16.134,49| 16.134,49| 16.134,49
Despesa anual com cogeragdo Combustivel (10° $)| 9.658,15| 9.810,23| 9.754,42
En. elétrica (10° $)| 3.092,37| 3.768,74| 3.452,00
O&M (10°$)[ 252,18 185,92| 19831
Total (10° $) | 13.002,69 | 13.764,89 | 13.404,73
Economia anual (10° $)[[ 3.131,80| 2.369,60| 2.729,76
Tempo de retorno (ndo desc.) (-) 2,101 2,049 1,889
Tempo de retorno (desc.) (-) 2,274 2,216 2,033
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Figura 5.17 - Curva de duragido dos excedentes na produgdo de amoénia (Caso A)
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Figura 5.18 - Curva de duragdo dos excedentes na produgido de amonia (Caso B)
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Figura 5.19 - Curva de duragio dos excedentes na produ¢do de amonia (Caso C)

S.5 - Potencial de Cogeracio associado a producio de Uréia

Estudo das demandas energéticas

Segundo informagdes obtidas do processo de produgio da ULTRAFERTIL, na planta

de Araucaria - PR, o consumo de eletricidade neste processo €:
W =22 MW

O processo consome vapor a 3 niveis de pressdo: 2,5, 2,1 e 0,9 MPa. As vazoes
requeridas para cada um destes niveis de pressdo sdo, respectivamente, 0,22, 15,40 e 0,78

kg/s. O calor total consumido no processo vale:
Q=31,0 MW
O valor do parametro a resulta em:

a=0,071



Sistema de cogeracdo proposto

100

A turbina a vapor (TV), alimentada pelo vapor proveniente da caldeira (B) a 8,0 MPa,

produz vapor a 2,5 MPa, sendo que parte deste vapor tem sua pressdo reduzida para alimentar

0 processo nos niveis de pressdo de 2,1 e 0,9 MPa. O vapor deixa o processo na forma de

condensados, sendo levado para a caldeira, onde é superaquecido, retornando a turbina,

conforme € mostrado na Figura 5.20.

432[3353

|l638

320|30573

320|3057.9

0,22

21412800.1

Processo

|1638

TV

15,40

175(2773.2

0,76

Condensados

T (°C)| h (kJ/kg)
| m (kg/s)

Figura 5.20 - Sistema de cogeragdo proposto para a produgdo de Uréia

Analise Energética

Admitindo um rendimento de 80% para a turbina, tem-se que o trabalho e o calor qtil

por ela gerados s3o:

W =39 MW

Q =34,4 MW

0 que resulta no valor do parametro 3 de:

B=0,113
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O rendimento maximo, calculado de forma analoga aos casos anteriores, e o adotado

para o ciclo, considerando o valor de beta, sio dados abaixo.

Nmax = 0,101
n=0,100
- Resultados

Os valores obtidos para o fator de calor complementar e para a poténcia instalada
para cada um dos casos de estudo sdo apresentados na Tabela 5.16. Os resultados da analise
energética para estes valores estdo resumidos na Tabela 5.17. As curvas de duragdo dos

excedentes para estes casos estdo representadas nas figuras 5.21, 5.22 e 5.23.

Tabela 5.16 - Valores obtidos para o fator de calor complementar e para a poténcia instalada

para os casos de estudo na produgao de uréia

Caso A | Caso B Caso C

Fator de calor complementar 0,00 0,19 0,02
Poténcia instalada (MW) 5 3 4

Analise EconOmica

Os valores obtidos através da analise economica sao apresentados na Tabela 5.18.

Tabela 5.17 - Resultados da analise energética na produgao de uréia

Resultados Unid. Caso A Caso B Caso C
Poténcia gerada média: MW 3,43 2,85 3,42
Poténcia excedente média: MW 1,23 0,65 1522
Poténcia max. para venda: MW 2,39 1,04 2,04
Demanda max. (compra): MW 2,44 2,44 2,44
[Energia gerada total: MWh 30079,41 24930,75 29963,56
Energia excedente: MWh 11771,01 6622,35 11655,16
[Energia em déficit: MWh 963,60 963,60 963,60}
Energia gerada liquida: MWh 10807,41 5658,75 10691,56|
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Tabela 5.18 - Resultados da analise econdmica na produgéo de uréia

Resultados Caso A | CasoB | CasoC
Investimento (10° $)[(2.318,40| 1.727,46| 2.032,45
Despesa anual sem cogeragdo Combustivel (10° $)[ 4.924,29| 4.92429| 4.92429
En. elétrica (10*°$)| 570,56| 570,56| 570,56
Total (10° $)| 5.494,85| 5.494,85| 5.494,85
Despesa anual com cogeragdo Combustivel (10° $)[14.134,46 | 4.289,18| 4.154,24
En. elétrica (10° $)| -201,84| -98,87( -199,52
O&M (10° $)| 115,92 86,37 101,62
Total (10° $)| 4.048,53 | 4.276,68 | 4.056,33
Economia anual (10° $)| 1.446,32( 1.218,17| 1.438,52
Tempo de retorno (ndo desc.) (-) 2,084 1,844 1,837
Tempo de retorno (desc.) (-) 22255 1,982 1,974
2,50 -
.—L_ﬂ
2,00 +
1,50 +
1,00 +
0,50 ar _L—l
0,00 ' '
0,50 0,1 02 0304 G ES RN )16 S 0 V7 AN 'S B 010 1
-1,00 +
-1,50 +
2,00 +
2,50 -
Tempo

Figura 5.21 - Curva de duragio dos excedentes na produgdo de uréia (Caso A)
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Figura 5.22 - Curva de duragdo dos excedentes na produgio de uréia (Caso B)
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Figura 5.23 - Curva de durag@o dos excedentes na produ¢do de uréia (Caso C)

5.6 - Potencial de Cogeracio associado ao Metanol

O sistema apresentado no Capitulo 4.5 caracteriza-se como um sistema de cogeragdo
a ndo ser pela auséncia da turbina a vapor omitida. Para efeito de comparagao, sera analisado
inicialmente os dados de um suposto processo de produgido convencional e, em seguida, os

dados deste sistema.
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Estudo das demandas energéticas

Supondo um sistema de produgdo sem cogeragdo, o fornecimento de calor da-se
através de uma caldeira convencional. O calor utilizado no pré-aquecedor (fase 1) e nos
processos de destilagdo do éter (fase 11) e do metanol (fase 12) sdo obtidos de vapor gerado a

partir da agua nas condi¢es ambientes, resultando em um consumo de:

Q=435 MW

Neste processo, os consumidores de energia elétrica sdo basicamente os compressores

(fases 6 e 10), gerando um consumo de:

W = 26,9 MW

Considerando que o consumo de energia para outros fins além do processo, como

iluminagdo, é da ordem de 20% da energia consumida no sistema de produgao, tem-se:

o =0,742

Sistema de cogeracdo proposto

No sistema de cogeragdo existente, a agua passa pelo condensador do processo (fase
8), pelo reator shift (fase 7) e por uma caldeira de recuperagdo ja integrada ao processo (fase
3) sendo continuamente aquecida até chegar ao estado de entrada na turbina a vapor (TV). A
expansdo € realizada em dois estagios, sendo que no primeiro o vapor € conduzido ao pré-
aquecedor (fase 1) onde € consumido no processo. No segundo estagio o vapor divide-se em
duas rotas: uma parte vai para o processo de destilagdo do éter (fase 11) e a maior parte para
o processo de destilagdo do metanol (fase 12). Utiliza-se uma caldeira (B) para repor o vapor
consumido na fase 1, sendo este somado ao vapor que deixa o processo. O vapor retorna

entdo ao condensador, fechando o ciclo (Figura 5.24).
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Figura 5.24 - Sistema de cogeragao proposto para a produ¢do de Metanol

Analise Energética

Admitindo-se um rendimento para a turbina de 0,85, temos:

W =918 MW

Q = 47,02 MW

B=0,195

O valor maximo para o rendimento do ciclo é:

Nmax = 0,163

sendo adotado
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MESRUSES
- Resultados
Os valores obtidos para o fator de calor complementar e para a poténcia instalada
para os casos de estudo sdo apresentados na Tabela 5.19. Os resultados da analise energética

sao apresentados na Tabela 5.20.

Tabela 5.19 - Valores obtidos para o fator de calor complementar e para a poténcia

instalada para os casos de estudo na produ¢do de metanol

Caso A | CasoB | CasoC
Fator de calor complementar 0,00 0,19 0,13
Poténcia instalada (MW) 11 8 8

Tabela 5.20 - Resultados da analise energética na produgao de metanol

Resultados Unid. Caso A Caso B Caso C
Poténcia gerada média: MW 8,37 6,85 7,40
Poténcia excedente média: MW -23.91 -25,43 -24 88
Poténcia max. para venda: MW 0,00 0,00 0,00
Demanda max. (compra): MW 35,87 35,87 35,87
Energia gerada total: MWh 73349,18 60029,65 64853,28
Energia excedente: MWh 0,00 0,00 0,00
Energia em déficit: MWh 209423 .62 222743,15 217919,52
Energia gerada liquida: MWh -209423,62| -222743,15| -217919,52

As curvas de duragdo dos excedentes sdo apresentadas nas figuras 5.25, 5.26 e 5.27.

Analise econdmica

Os resultados da analise econdmica para o sistema de cogeragdo proposto para este

processo sio apresentados na Tabela 5.21.




Tabela 5.21 - Resultados da analise econdmica na produg¢do de metanol

107

Resultados Caso A Caso B Caso C
Investimento (10° $)| 3.754,00| 3.040,68| 3.040,68
Despesa anual sem cogeragio Combustivel (10° $)| 6.909,89| 6.909,89 6.909,89
En. elétrica (10°$)| 8.371,70| 8.371,70| 8.371,70
Total (10° $)| 15.281,59| 15.281,59| 15.281,59
Despesa anual com cogeragio Combustivel (10° $)| 6.674,68 6.724,63 6.714,39
En. elétrica (10° $)| 6.220,37| 6.611,03| 6.469,64
0&M (10° $) 187,70 152,03 152,03
Total (10° $)| 13.082,75| 13.487,70| 13.336,07
Economia anual (10° $) 2.198,84 1.793,89 1.945,52
Tempo de retorno (ndo desc.) (-) 2,219 2,204 2,032
Tempo de retorno (desc.) (-) 2,411 2,393 2,196
0,00 + ‘ r i i i ‘ } ] ;
-5,00 _(l) 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 \
-10,00 +
-15,00 +
=00/00-L s
25,00 +
-30,00 +
-35,00 -+
40,00 -
Tempo

Figura 5.25 - Curva de duragao de excedentes na produgdo de metanol (Caso A)
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Figura 5.26 - Curva de duragdo de excedentes na produg@o de metanol (Caso B)
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Figura 5.27 - Curva de duragdo de excedentes na produgdo de metanol (Caso C)

5.7 - Potencial de Cogeracao associado a Producio de Estireno e Etilbenzeno

Serdo estudados, nesta parte, os potenciais de cogeragdo associados com as
produgdes isoladas de etibenzeno e estireno e, em seguida, em uma planta conjunta de
produgdo. Para isto, utilizam-se os dados da Tabela 4.6.2, que fornece os consumos de
utilidades para estes trés casos. Considerando-se a produgdo de 1000 ton/dia, obtém-se a

Tabela 5.22.



Tabela 5.22 - Demandas de utilidades e parametro o

Processo| Etilbenzeno Estireno Planta
Utilidade conjunta
Consumo de calor util (MW) 13,4 62,3 S5
Consumo de eletricidade (MW) 0,8 6 7/
Parametro a (----- ) 0,063 0,096 0,014

5.7.1 - Potencial de Cogeragdo associado a Produgao de Etilbenzeno

Sistema de cogeracdo proposto
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O sistema proposto utiliza uma caldeira para gerar o vapor e uma turbina de

contrapressao, como mostrado na Figura 5.28. O processo de produgdo de etilbenzeno (P)

consome vapor a 3,5 MPa. Ao deixar o processo, este vapor ¢ conduzido a caldeira (B),

sendo aquecido até a condi¢do de entrada da turbina a vapor (TV). Em seguida expande-se e

retorna ao processo, fechando o ciclo.

2422830.4

242|1049.8

B 4823353
s

|’7,5

Y

Proc.

|7,5

T (°C) | h (kJ/kg)

Im (kg/s)

Figura 5.28 - Sistema de cogeragdo proposto para o processo de produgdo de Etilbenzeno

Anaélise energética

Admitindo-se um rendimento para a turbina de 0,85, temos:

W =3,1 MW



Q=213 MW

B=0,146

O valor maximo para o rendimento do ciclo é:

Mo = 08127
sendo adotado
n=0,12
- Resultados
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Os cenarios obtidos para os trés casos estudados sdo dados na Tabela 5.23. As curvas

de dura¢do dos excedentes sdo apresentadas nas figuras 5.29, 5.30 e 5.31. Os resultados da

analise energética sdo apresentados na Tabela 5.24.

Tabela 5.23 - Valores obtidos para o fator de calor complementar e para a poténcia

instalada para os casos de estudo na produgdo de etilbenzeno

Caso A | CasoB | Caso C
Fator de calor complementar 0,00 0,19 0,08
Poténcia instalada (MW) 3 2 2

Tabela 5.24 - Resultados da analise energética na produgdo de etilbenzeno

Resultados Unid. Caso A Caso B Caso C
Poténcia gerada média: MW 1,91 1,57 1,80r
Poténcia excedente média: MW 1,06 0,72 0,95
Poténcia max. para venda: MW 1,66 0,90 1,24]
[Demanda max. (compra): MW 0,94 0,94 0,94
Energia gerada total: MWh 16703,18 13773,60 15772,54
[Energia excedente: MWh 9629,48 6699,90 8698,84]
[Energia em déficit: MWh 372,30 372,30 372,304
Energia gerada liquida: MWh 9257,18 6327,60 8326,54




Analise econdmica

Os resultados econdmicos obtidos estdo resumidos na Tabela 5.25.
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Tabela 5.25 - Resultados da analise econdmica na produgdo de etilbenzeno

Resultados Caso A Caso B Caso C
Investimento (10° $)[| 1.576,44| 1.243,34| 1.24334
Despesa anual sem cogeragio Combustivel  (10° $)| 2.128,56| 2.128,56| 2.128,56
En. elétrica  (10°$)| 220,44 220,44 220,44
Total (10° $)|| 2.349,01| 2.349,01| 2.349,01
Despesa anual com cogeragio Combustivel (10’ $)| 1.922,16| 1.963,59| 1.942 85
En. elétrica (10°$)| -179,62( -121,03| -161,01
O&M (10* $) 78,82 62,17 62,17
Total (10° )| 1.821,37| 1.904,73| 1.844,02
Economia anual (10°$)| 527,64| 44427 504,99
Tempo de retorno (ndo desc.) (-) 3,884 3,638 3,201
Tempo de retorno (desc.) (-) 4,426 4,115 3,574
2,00
oW |
1,50 +
1,00 +
0,50 +
0,00 ; ; ; : : : ; : . '
0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9
-0,50 +
-1,00 -
Tempo

Figura 5.29 - Curva de duragdo dos excedentes na produgdo de etilbenzeno (Caso A)
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Figura 5.30 - Curva de duragdo dos excedentes na produgao de etilbenzeno (Caso B)
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Figura 5.31 - Curva de duragio dos excedentes na produgdo de etilbenzeno (Caso C)

5.7.2 - Potencial de Cogeragao associado a Produgao de Estireno

Sistema de cogeragdo proposto

O sistema proposto € similar ao utilizado na analise do caso anterior, usando-se uma
turbina de contrapressao, como mostra a Figura 5.32. O condensado que retorna do processo

atravessa a caldeira (B), atingindo a condi¢d@o requerida na entrada da turbina a vapor (TV). O
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vapor passa por uma expansao até 1,2 MPa, tendo parte dele sua pressao reduzida para 0,2
MPa através de uma valvula redutora de pressdo (VR). Atinge entdo ao processo, em dois

niveis de pressdo, completando o ciclo.

B 4823353 242|2784.8 242|2784.8
30,1 |3o,1 18,5
Y | [VIR] | Proc.
|2706.6
|16
242]1049.8
0.1

T (°C)| h (kJ/kg)
|m (ke/s)

Figura 5.32 - Sistema de cogeragdo proposto para o processo de produgdo de Estireno

Analise energética

Admitindo-se um rendimento para a turbina de 0,85, temos:

W = 13,7 MW
Q=829 MW
B =0,165

O valor maximo para o rendimento do ciclo é:

Nmax =0,142
sendo adotado

n=0,12
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- Resultados

O valor do fator de calor complementar e da poténcia instalada para os casos de
estudo sao dados na Tabela 5.26. Da mesma maneira, as curvas de durag¢do dos excedentes
sdo apresentadas nas figuras 5.33, 5.34 e 5.35 e os resultados da anélise energética na Tabela
24

Tabela 5.26 - Valores obtidos para o fator de calor complementar e para a poténcia

instalada para os casos de estudo na produgdo de estireno

Caso A | CasoB | CasoC
Fator de calor complementar 0,00 0,19 0,17
Poténcia instalada (MW) 13 9 9

Tabela 5.27 - Resultados da analise energética na produg@o de estireno

Resultados Unid. Caso A Caso B Caso C
Poténcia gerada média: MW 10,16 8,34 8,50}
Poténcia excedente média: MW 416 2,34 2,50
Poténcia max. para venda: MW 7,51 3,45 3,67
Demanda max. (compra): MW 6,67 6,67 6,67
Energia gerada total: MWh 89040,78 73068,03 74416,43
Energia excedente: MWh 39108,78 23136,03 24484 43
Energia em déficit: MWh 2628,00 2628,00 2628,00H
Energia gerada liquida: MWh 36480,78 20508,03 21856,43

Analise economica

Os resultados economicos obtidos estdo resumidos na Tabela 5.28.
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Tabela 5.28 - Resultados da analise econémica na produgdo de estireno

Resultados Caso A Caso B Caso C
[nvestimento (10° $)|| 4.437,42| 3.519,00( 3.519,00
Despesa anual sem cogeragio Combust. (10° $)| 9.896,23| 9.896,23 9.896,23
En. elétrica (10> $)| 1.556,08| 1.556,08| 1.556,08
Total (10° $)| 11.452,31| 11.45231| 11.452,31
Despesa anual com cogeragio Combust.  (10° $)|| 10.116,84| 10.085,23| 10.089,51
En. elétrica (10°$)| -690.61| -317,15 398,12
0&M (10° $) 221,87 175,95 175,95
Total (10°$)| 9.648,11| 9.890,03| 9.867,35
Economia anual (10°$)[ 1.804,20( 1.56228| 1.584,96
Tempo de retorno (ndo desc.) (-) 3,197 2,928 2,886
Tempo de retorno (desc.) (-) 3,570 3,245 3,194
MW) 8,00 T
6,00 +
4,00 + “
2,00 + i
0,00 . : .
2,002 REERG S GE G 08 06 Q7 8 00 l
-4,00 +
-6,00 -+ s
-8,00 -
Tempo

Figura 5.33 - Curva de durag¢ao dos excedentes na produgio de estireno (Caso A)
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Figura 5.34 - Curva de durag@o dos excedentes na produgao de estireno (Caso B)
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Figura 5.35 - Curva de durag@o dos excedentes na produgdo de estireno (Caso C)

5.7.3 - Potencial de Cogeragdo associado a Produgdo Conjunta de Estireno e

Etilbenzeno

Sistema de cogeracio proposto

E utilizada, assim como nos casos anteriores, uma turbina de contrapressao, como
mostra a Figura 5.36. Neste ciclo, o vapor expande até a pressdo de 35 MPa, sendo que parte
dele tem sua pressdo reduzida para 1,2 MPa. O vapor deixa o processo na forma de

condensado, passando por uma caldeira (B), atingindo a condi¢@o de entrada na turbina.
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Figura 5.36 - Sistema de cogeragdo proposto para o processo de produ¢ao conjunto de

Etilbenzeno e Estireno

Analise energetica

Admitindo-se um rendimento para a turbina de 0,85, temos:

W=11,1 MW
Q = 75,3 MW
B=0,147

O valor maximo para o rendimento do ciclo é€:

Nmax = 0,128
sendo adotado
n=0,12
- Resultados

Os valores obtidos para o fator de calor complementar e para a poténcia instalada

para os casos estudados sdo dados na Tabela 5.29 e os resultados da analise energética na

Tabela 5.30.. As curvas de dura¢do dos excedentes sdo apresentadas nas figuras 5.37, 5.38 e

51391
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Tabela 5.29 - Valores obtidos para o fator de calor complementar e para a poténcia instalada

para os casos de estudo na produgdo conjunta de Etilbenzeno e Estireno

Caso A | CasoB | CasoC
Fator de calor complementar 0,00 0,19 0,14
Poténcia instalada (MW) 10 7

Tabela 5.30 - Resultados da analise térmica na produgao conjunta de Etilbenzeno e Estireno

Resultados Unid. Caso A Caso B Caso C
Poténcia gerada média: MW 7,42 6,09 6,50
Poténcia excedente média: MW 0,52 -0,81 -0,404
Poténcia max. para venda: MW 3,24 0,27 0,87
Demanda max. (compra): MW 7,67 7,67 7,67
Energia gerada total: MWh 64970,78 53308,88 56952,65
Energia excedente: MWh 914831 566,82 1890,65
Energia em déficit: MWh 4621,54 7701,94 5382,00
Energia gerada liquida: MWh 4526,78 -7135,12 -3491,35

4,00 +

(MW)

2,00 +

=

RH

0,00
-2,00 -
4,00 -
-6,00 -

-8,00 |

0 0,1 0,2

0,3

3

0,4
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Figura 5.37 - Curva de duragdo dos excedentes na produgdo conjunta de Etilbenzeno e
Estireno (Caso A)



Analise econdomica

Os resultados econdmicos obtidos estdo resumidos na Tabela 5.31.

Tabela 5.31 - Resultados da analise econémica na produgdo conjunta
de Etilbenzeno e Estireno
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Resultados Caso A Caso B Caso C
Investimento (10° 9) SYIA2S 2.984,12| 2.984,12
Despesa anual sem cogeragdo Combust. (10° $) 8.133,02 8.133,02| 8.133,02
En. elétrica  (10° $) 1.789,49 1.789,49| 1.789,49
(10° $) 9.922,51 91922 S8 9192723511
Despesa anual com cogeragdo Combust. (10° $) 7.404,30 7.547,96| 7.513,07
En. clétrica  (10° $) -30,75 231,23 136,71
(10° $) 185,86 149,21 149,21
(10° $) 7.559,41 7.928,39| 7.798,99
Economia anual (10° 9) 2.363,09 1.994,12| 2.123,52
Tempo de retorno (n@o desc.) (-) 2,045 1,945 1,827
Tempo de retorno (desc.) (-) 2:21'1 2,097 1,963

1,00 —

0,00
-1,00 0
-2,00 +
-3,00 -
-4,00 +
-5,00 +
-6,00 +
-7,00 +
-8,00 —
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k!

Figura 5.38 - Curva de duragdo dos excedentes na produgdo conjunta de Etilbenzeno e

Estireno (Caso B)
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Figura 5.39 - Curva de duragio dos excedentes na produgido conjunta de Etilbenzeno e

Estireno (Caso C)

5.8 - Potencial de Cogeracio associado ao Polietileno de Baixa Densidade

Estudo das demandas de energia

O consumo de eletricidade ocorre no compressor/condensador (fase 1), nos
extrusores (fases 5 e 9), no misturador ou “blender” (fase 8) e no processo de terminagdo

(fase 12), gerando uma demanda de:

W = 31,9 MW

As demandas de vapor ocorrem no reator (fase 2), no separador (fase 3), nos

extrusores (fases 5 e 9) e nos secadores (fases 7 e 11), resultando em um consumo de:

Q=25,44

Admitindo-se que a energia utilizada nos equipamentos auxiliares e para iluminagio
seja da ordem de 20% da energia consumida no processo de produgdo, o valor do parimetro

o vale:

c=2505
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Vale ressaltar que o alto valor de o obtido deve-se principalmente ao grande consumo
de eletricidade no processo de compressio/condensagio (fase 1), que representa 84% do total

de energia elétrica consumida no processo.

Sistema de cogeracdo proposto

O condensado que sai do processo € conduzido a caldeira, sendo superaquecido até a
condi¢do de entrada da turbina. O vapor sofre duas extragdes, sendo que a primeira ocorre a
4,2 MPa para atender o separador (fase 3) e o reator (fase 2), sendo que para esta fase o
vapor tem sua pressdo reduzida para 2,14 MPa. A segunda extragdo ocorre a 1,2 MPa para
atender os secadores (fases 7 € 11) e os extrusores (fases 5 e 9), sendo que para estes ultimos
a pressio do vapor é reduzida para 0,43 MPa O vapor ¢ entdo utilizado no processo,

completando o ciclo.

2542800
5,79 Processo
104 | 3305 B _
|10,43 188 (2744
4,64

T (°C) | h (kJ/kg)
| m (kg/s)

Figura 5.40 - Sistema de cogerag@o proposto para o processo de produ¢do de PEBD

Analise energética

Admitindo-se um rendimento isentrépico de 80% para a turbina a vapor, o trabalho e

o calor util gerados valem:

W = 4,82 MW
Q= 25,5 MW
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O valor do parametro B obtido é:

B=0,189

O rendimento nominal maximo e o adotado para este valor de 3 s@o:

MNmax = 0,158
n=0.15
- Resultados

Os valores para o fator de calor complementar e para a poténcia instalada para os
casos de estudo sdo apresentados na Tabela 5.32.e os resultados da analise energética sdo

apresentados na Tabela 5.33.

Tabela 5.32 - Valores obtidos para o fator de calor complementar e para a poténcia

instalada para os casos de estudo na produ¢do de PEBD

Caso A | Caso B Caso C

Fator de calor complementar 0,00 0,19 0,07
Poténcia instalada (MW) 7 5 5

As curvas de duragdo dos excedentes para os casos de referéncia sdo apresentados

nas figuras 5.41, 5.42 e 5.43.

Na Tabela 5.34 sdo apresentados os resultados obtidos na analise econdmica.



123

Tabela 5.33 - Resultados da analise energética na produgao de PEBD

Resultados Unid. Caso A Caso B Caso C
Poténcia gerada média: MW 4,71 3,86 4,47
Poténcia excedente média: MW -33,57 -34,42 -33,81
Poténcia max. para venda: MW 0,00 0,00 0,00}
Demanda max. (compra): MW 42,53 42,53 42,53
Energia gerada total: MWh 41223,12 33811,64 3914523
Energia excedente: MWh 0,00 0,00 0,00]
Energia em déficit: MWh 294109,68 301521,16 296187,57
Energia gerada liquida: MWh -294109,68| -301521,16] -296187,57

Tabela 5.34 - Resultados da analise econdmica na produgdo de PEBD

Resultados Caso A Caso B Caso C
Investimento (103 $)| 3.643,68| 3.111,19 3.111,19
Despesa anual sem cogeragdo Combust. (103 $)| 4.041,09| 4.041,09 4.041,09
En. elétrica (10°$)| 9.927,78| 9.927,78| 9.927,78
Total (10° $)| 13.968,87| 13.968,87| 13.968,87
Despesa anual com cogeragao Combust. (103 $)| 3.778,65| 3.832,15 3.805,91
En. elétrica (10° $)| 8.718,70| 8.936,08| 8.779,66
O&M (10° $) 182,18 155,56 155,56
Total (10° $)| 12.679,54| 12.923,79( 12.741,13
Economia anual (10°$)| 1.28933| 1.045,08| 122775
Tempo de retorno (ndo desc.) (-) 3,674 3,870 3,294
Tempo de retorno (desc.) (-) 4,160 4,408 3,689
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Figura 5.41 - Curva de duragio dos excedentes na produgdo de PEBD (Caso A)
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Figura 5.42 - Curva de durag@o dos excedentes na produgdo de PEBD (Caso B)
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Figura 5.43 - Curva de duragdo dos excedentes na produgdo de PEBD (Caso C)

5.9 - Potencial de Cogeracio associado ao Polietileno de alta densidade

Serdo analisados neste item os potenciais associados a produ¢dao de PEAD tanto pelo
processo em suspensdo quanto o por solugdo.

5.9.1 - Potencial de Cogeragdo associado ao Polietileno de alta densidade - Processo

€m suspensao

Estudo das demandas energéticas

O consumo de eletricidade para esta planta ocorre no misturador (fase 1), nas
centrifugas (fases 3 e 7) e nos processos de mistura ou “blending” (fase 9), de

peletizagdo/resfriamento (fase 11) e de terminagdo (fase 13), resultando em uma demanda de:

W = 9,67 MW
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O vapor € utilizado em dois niveis de pressao: 12 kgf/cm?, nos processos de secagem
(fases 8 e 12), e 4,2 kgf/cm’, no reator (fase 2), no stripper (fase 4), no extrusor (fase 10) e no
processo de destilagdo (fase 6), resultando em um consumo de calor de:

Q=31,33 MW

Considerando que a energia elétrica utilizada nos equipamentos auxiliares e para

iluminag@o seja 20% da energia consumida no processo, obtem-se o valor do parametro a:

a=0,370

Sistema de cogeracao proposto

O condensado de retorno do processo passa por uma caldeira (B) atingindo a
condi¢do de entrada da turbina a vapor (TV). O vapor € expandido até as pressdes de 12

kgf/cm®, onde ocorre uma extragdo de 3,5 kg/s, e 4,2 kgf/cm?, sendo entdo conduzido ao

processo_
188(2764
35
104330 g = 3353.0 Processo
|13,06 13,06 146 |2726.5
9,56

T (°C) | h (iJ/kg)
I m (kg/s)

Figura 5.44 - Sistema de cogeragdo proposto para o processo de produgdo de PEAD -

Processo em suspensao

Andlise energética

Admitindo-se um rendimento isentropico de 80% para a turbina, a energia elétrica e o

calor util gerados e o valor do parametro [ sdo:
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W = 6,44 MW
Q = 35,74
B =0,180

O valores maximo e adotado para o rendimento nominal sdo dados abaixo.

Ninax — 052
n=0,15
- Resultados

Os valores obtidos para o fator de calor complementar e para a poténcia instalada
para os casos de estudo sdo apresentados na Tabela 5.35. Os resultados da analise energética

sao apresentados na Tabela 5.36.

Tabela 5.35 - Valores obtidos para o fator de calor complementar e para a poténcia instalada

para os casos de estudo na produgdo de PEAD - Processo em suspensdo

Caso A Caso B Caso C

Fator de calor complementar 0,00 0,19 0,05
Poténcia instalada (MW) 8 5 6

As curvas de durag@o dos excedentes sdo apresentadas nas figuras 5.45, 5.46 e 5.47.

Analise econémica

Os resultados da analise econdmica para o sistema de cogeragio proposto para este

processo sdo apresentados na Tabela 5.37.



Tabela 5.36 - Resultados da analise energética na produg@o de

PEAD - Processo em suspensdo
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Resultados Unid. Caso A Caso B Caso C
Poténcia gerada meédia: MW 5,53 4,57 51311
Poténcia excedente média: MW -6,07 -7,03 -6,29|
Poténcia max. para venda: MW 0,00 0,00 0,00]
Demanda max. (compra): MW 12,89 12,89 12,89
Energia gerada total: MWh 48446,99 40056,68 46523,93
Energia excedente: MWh 0,00 0,00 0,00
Energia em déficit: MWh 53169,01 61559,32 55092,07
Energia gerada liquida: MWh -53169,01 -61559,32 -55092,07
Tabela 5.37 - Resultados da analise economica na produgao de
PEAD - Processo em suspensao
Resultados Casc A Caso B Caso C
Investimento (10° $)| 4.068,10| 3.283,98| 3.555,79
Despesa anual sem cogeragao Combust. (10° $)| 4.976,71| 4.976,71 4.976,71
En. elétrica (10° $)| 3.008,42| 3.008,42( 3.008,42
Total (103 $) 7.985,13| 7.985,13 7.985,13
Despesa anual com cogeragao Combust. (10° $)| 4.433,22| 4.544,49 4.472,66
En. elétrica (10° $)| 1.587,47| 1.833,56| 1.643,87
0&M (10° $) 203,40 164,20 177,79
Total (10° $)[| 6.224,09| 6.54224| 629432
Economia anual (10° $)| 1.761,03| 1.442.88| 1.690.81
Tempo de retorno (ndo desc.) (-) 3,003 2,959 2,734
Tempo de retorno (desc.) (-) 3,335 3,281 3,013
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Tempo

Figura 5.45 - Curva de duragdo de excedentes na produg@o

de PEAD - Processo em suspensdo (Caso A)
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Figura 5.46 - Curva de duragdo de excedentes na produgado

de PEAD - Processo em suspensao (Caso B)
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Figura 5.47 - Curva de duragao de excedentes na produg@o
de PEAD - Processo em suspensao (Caso C)
5.9.2 - Potencial de Cogeragao associado ao Polietileno de alta densidade - Processo

em solugio

Estudo das demandas de energia

O consumo de eletricidade se da no reator (fase 2), no separador (fase 5) e nos
processos de mistura ou “blending” (fase 6), peletizagdo/resfriamento (fase 8) e terminagao

(fase 10), resultando em uma demanda de:
W =299 MW

O consumo de vapor ocorre em 3 niveis de pressdo: a 2,1 MPa nos separadores (fases
3 e 4), a 1,2 MPa no secador (fase 9) e a 0,4 MPa no processo de extrusdo (fase 7),

absorvendo uma demanda de:
Q =32,59 MW

A demanda de frio utiliza sistemas de absor¢do. Adotando um coeficiente de

performance de 1,5, o consumo de calor equivale a:

Qabs = 14,83 MW
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O valor do parametro o, admitindo-se um consumo para equipamentos auxiliares e

iluminagado da ordem de 20% da energia consumida no processo, resulta em:

a = 0,076

Sistema de cogeracdo proposto

O vapor alimenta a turbina a vapor (TV) superaquecido, sendo expandido a 2,1 MPa.
Como as vazdes dos outros dois niveis de pressdo utilizados neste processo sdo baixas, ndo
compensa investir em uma turbina de varias extragdes para gerar um pequeno aumento de
poténcia. Estas pressdes mais baixas sdo atingidas através de valvulas redutoras de pressao
Ap6s retornar do processo, o vapor atinge a caldeira (B), que eleva o vapor a condig¢do de

entrada na turbina.

104|330 482|3353.0 216 |279s,5

|13.28 51 - 13,28 13,28

Processo

1P(EC) | h (kJ/kg)
| m (kg/s)

Figura 5.48 - Sistema de cogeragdo proposto na produgdo de PEAD - Processo Solugdo

Analise energética

Admitindo um rendimento isentropico de 80% para a turbina a vapor, o trabalho e o

calor util gerados e o pardmetro B valem:

W = 6,01 MW
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Q=3224

f=0,186

O valor do rendimento nominal maximo e do adotado, considerando-se o valor de 8

encontrado, valem:

Nmax = 0,157
M 0315
- Resultados

Os valores obtidos para o fator de calor complementar e para a poténcia instalada
para os casos de estudo sdo apresentados na Tabela 5.38. Os resultados da analise energética

sdo apresentados na Tabela 5.39.

Tabela 5.38 - Valores obtidos para o fator de calor complementar e para a poténcia instalada

para os casos de estudo na produgdo de PEAD - Processo em solug@o

Caso A | CasoB Caso C

Fator de calor complementar 0,00 0,19 0,15
Poténcia instalada (MW) 12 8 8

As curva de duragao de excedentes para os casos considerados sdo apresentadas nas

figuras 5.49, 5.50 e 5.51.

Analise econdmica

Os resultados da analise econdmica para o sistema de cogeragdo proposto para este

processo sdo apresentados na Tabela 5.40.



Tabela 5.39 - Resultados da analise energética na producio de

PEAD - Processo em solugdo
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Resultados Unid. Caso A Caso B Caso C
Poténcia gerada média: MW 8,67 7,14 7,48
Poténcia excedente média: MW 5,07 3,54 3,88
Poténcia max. para venda: MW 75747 431 4,80]
Demanda max. (compra): MW 4,00 4,00 4,00}
Energia gerada total: MWh 7597431 62538,21 65513,42
Energia excedente: MWh 46015,11 32579,01 3555422
Energia em déficit: MWh 1576,80 1576,80 1576,80}
Energia gerada liquida: MWh 4443831 31002,21 33977,42
Tabela 5.40 - Resultados da analise economica na produg@o de
PEAD - Processo em solugdo
Resultados Caso A Caso B Caso C
Investimento (10° $)| 3.622,89] 2.682,79| 2.682,79
Despesa anual sem cogeragdo Combust. (10°$)| 7.529,40| 7.529,40 7.529,40
En. elétrica  (10° $) 933,65 933,65 933,65
Total (10°$)| 8.463,04| 8.463,04| 8.463,04
Despesa anual com cogeragao Combust. (10° $)| 6.933,88| 7.056,46 7.037,48
En. elétrica (10’ $)| -865,36| -596,64 656,09
Oo&M (10° $) 181,14 134,14 134,14
Total (10°$)| 6.249,66 6.593,96 6.515,53
Economia anual (10°$)| 2.213,38| 1.869.08| 1.947,51
Tempo de retorno (ndo desc.) (-) 2,128 1,866 1,791
Tempo de retorno (desc.) (-) 2,306 2,007 1,923
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Figura 5. 49 - Curva de durag@o dos excedentes na produgdo

de PEAD - Processo em solug@o (Caso A)
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Figura 5.50 - Curva de duragao dos excedentes na produgao

de PEAD - Processo em solugdo (Caso B)
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de PEAD - Processo em solugdo (Caso C)
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CAPITULO 6
POTENCIAL DE COGERACAO NA INDUSTRIA
PETROQUIMICA BRASILEIRA

6.1 Introduciao

Neste capitulo ¢ desenvolvido um estudo do potencial de cogeragdo da Industria
Petroquimica brasileira a partir de dados reais de produgdo dos distintos produtos
petroquimicos avaliados no capitulo anterior e que representam a parcela mais expressiva da
produgdo petroquimica nacional. O método adotado para este estudo foi essencialmente a
extensdo dos resultados obtidos para as plantas estudadas anteriormente, cuja capacidade de
producdo foi assumida como sendo de 1000 ton./dia, para os volumes ce produgao do total
da industria instalada nos polos petroquimicos no Brasil.

A mera extensdo dos resultados obtidos em uma planta tipica para o total nacional
pode ser questionada quanto ao efeito de escala, j4 que as industrias reais apresentam
diferentes niveis de produgdo, podendo eventualmente incorporar sistemzs de cogeragdo com
maior capacidade e portanto sob custos unitarios mais favoraveis. Com efeito, a inclusdo da
escala das unidades certamente daria uma melhor definigdo aos resultados, entretanto
pressupde uma base de informagdes bem mais detalhada do que a disponivel durante a
execugdo deste estudo. Além disso, se considera que a capacidade adotada reflete
adequadamente as condigées médias das plantas e portanto a agregacdo efetuada nao deve
levar a maiores desvios, inclusive porque mesmo em uma planta de grande porte, € usual, por
condicionantes de confiabilidade, a adogao de varios modulos para o sistema de cogeragéo.

Neste capitulo se apresentam inicialmente os potenciais de cogeragdo associados aos
produtos/processos apresentados no capitulo anterior, tratando-se em seguida de sua
extensdo para as condi¢des brasileiras. Estes resultados, que constituem o principal objetivo
deste trabalho, sdo sintetizados e estratificados por nivel de custos de capacidade e de

energia.
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6.2. Potencial de cogeragiio por processo

Com o objetivo de obter-se o potencial de cogeragdo da Indistria Petroquimica
brasileira, inicialmente ¢ feita uma sintese dos principais resultados obtidos no capitulo
anterior, apresentados nas tabelas 6.1 a 6.3. Cada uma destas tabelas esta relacionada com
um dos casos analisados para os sistemas de cogeragdo operando em paridade térmica, nas

seguintes situagdes:

- Caso A - sistemas operando sem complementagdo de calor,
- Caso B - sistemas operando na base térmica, ou seja, gerando uma poténcia térmica
constante e igual a poténcia minima utilizada no processo

- Caso C - sistemas que conduzem a situagao de menor tempo de retorno.

Os dados resumidos nestas tabelas s3o a poténcia nominal instalada nos sistemas de
cogeragdo, a poténcia e a energia médias geradas na operagdo destes sistemas, o valor do
investimento necessario a sua implantagio e o tempo de retorno descontado. E importante
ressaltar que estes valores foram obtidos a partir de dados médios para industrias com
capacidade de produgao média de 1000 ton/dia e, consequentemente, terao de ser projetados

para a capacidade de produg¢do das industrias brasileiras.

Tabela 6.1 - Caracteristicas do potencial de cogeragdo por produto petroquimico,

considerando sistemas operando em paridade térmica sem complementagao

Resultados || Pot. Instalada [ Pot. Gerada | En. Gerada | Investimento | TRD
Produto (MW) (MW) (GWh) (10° 9) (anos)
Eteno pelo etano 26 20,61 180,6 6,5 2,1
Eteno pela nafta 34 26,32 230,5 13,0 3,4
Amoénia 16 12,07 105,8 5,0 2,3
Uréia S 3,43 30,1 213 2,6
Metanol 11 8,37 73333 3,8 2.4
Etilbenzeno 3 1,91 16,7 1,6 44
Estireno 13 10,16 89,0 4,4 3,6
Estireno/Etilbenzeno 10 7,42 65,0 347 22
PEBD 7 4,71 41,2 3.6 42
PEAD - Suspensdo 8 5,53 48 4 4.1 33
PEAD - Solug¢ao 12 8,67 76,0 3,6 2.3




138

Cabe aqui uma observagdo importante: os custos adotados referem-se a valores da
literatura de origem americana (Boehm, 1985) e eventualmente poderdo nao refletir
exatamente os custos praticados no Brasil, onde o pequeno numero de instalagdes e a
relativa caréncia de dados de custos reais torna bastante dificil sua estimativa.
Preliminarmente, poderia ser assumida uma majoragdo da ordem de 50% nos custos finais,
tendo em vista os indicadores eventualmente disponiveis de custos em instalagdes brasileiras.
Na incerteza deste incremento, optou-se por considerar os custos em sua forma original, o

que de forma alguma altera os potenciais determinados no trabalho.

Tabela 6.2 - Caracteristicas do potencial de cogerag@o por produto petroquimico,

considerando sistemas operando na base térmica

Indicador | Pot. Instalada | Pot. Gerada | En. Gerada | Investimento | TRD
Produto (MW) MW) (GWh) (10° $) (anos)
Eteno pelo etano 18 16,85 147,6 49 1,9
Eteno pela nafta 23 21,63 189,5 11,0 833
Amonia 10 9,17 80,3 3,7 29
Uréia 3 2,85 24,9 1,7 2,0
Metanol 8 6,85 60,0 3,0 2.4
Etilbenzeno 2 1,57 13,8 152 4.1
Estireno 9 8,34 7881 3.5 85,
Estireno/Etilbenzeno 7 6,09 53,3 3,0 241
PEBD 5 3,86 33,8 3,1 4.4
PEAD - Suspensao 5 4,57 40,1 283 313
PEAD - Solugao 8 7,14 62,6 257 2,0

6.3 Potencial de cogera¢io na industria petroquimica brasileira

Nos capitulos anteriores foram analisados os processos comumente utilizados para a
obtengdo dos produtos petroquimicos considerados de maior relevancia. Entretanto, os
dados disponiveis da produgdo nacional destes produtos (ABIQUIM, 1995a) ndo distinguem

ou indicam qual o processo utilizado. Desta maneira, utilizou-se para o calculo do potencial
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de cogeragdo da Industria Petroquimica brasileira aqueles processos adotados como mais

representativos.

Tabela 6.3 - Caracteristicas do potencial de cogeragdo por produto petroquimico,

considerando situa¢do de menor tempo de retorno

Indicador | Pot. Instalada | Pot. Gerada | En. Gerada | Investimento | TRD
Produto (MW) (MW) (GWh) (10° $) (anos)
Eteno pelo etano 18 16,94 148.4 4,9 1,9
Eteno pela nafta 29 25,42 P228] 12,2 8
Amonia 11 10,53 92,2 4,0 2,0
Uréia -+ 3,42 30,0 2,0 2,0
Metanol 8 7,40 64,9 3,0 22
Etilbenzeno 2 1,80 15,8 152 3,6
Estireno 9 8,50 74,4 3,5 3,2
Estireno/Etilbenzeno 7 6,5 57,0 3,0 2,0
PEBD 5 4,47 39,1 3,1 3,7
PEAY - Suspensdo 6 531 46,5 3,6 3,0
PEAD - Solugio 8 7,48 65,5 271 1,9

Assim sendo, considerou-se que, no Brasil, a producdo de eteno € toda realizada
utilizando-se a nafta como matéria-prima e que o polietileno de alta densidade ¢ obtido
principalmente pelo processo em suspensdo, O que parece ajustar-se a realidade nacional
(Politeno Linear, 1996). No caso do etilbenzeno e do estireno, admitiu-se que sao
produzidos em unidades independentes ao invés de em uma planta conjunta pois, apesar de
serem produzidos pelas mesmas industrias, a razao entre os volumes de produgdo entre eles
variam de empresa para empresa.

Considerando-se o quadro nacional, os valores para o potencial brasileiro de
cogerag@o no setor petroquimico, por produto, sdo apresentados nas Tabelas 6.5, 6.6 € 6.7,
baseando-se na capacidade nominal instalada para produgdo (Tabela 6.4). A energia gerada
corresponde aquela que pode ser produzida anualmente pela poténcia instalada, considerando

o fator de carga tipico destas industrias (0,9), enquanto o valor do investimento foi calculado
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considerando-se que seja diretamente proporcional a capacidade do sistema, ou seja sob

custos unitarios analogos aos determinados no capitulo anterior. Considerou-se também que

o valor do tempo de retorno seja constante, nao sendo afetado pela projegdo dos dados.

Tabela 6.4 - Capacidade de produgdo meédia diaria dos produtos

petroquimicos no Brasil

Produto Capacidade Instalada (t/dia)

Eteno (nafta) 5.863
Amonia 3.539
Uréia 3.318
PEBD 1.871
PEAD (Suspensdo) 15782
Etilbenzeno 1.346
Estireno 877

Metanol 627

Tabela 6.5 - Valores obtidos para a Industria Petroquimica , considerando sistemas

operando em paridade térmica sem complementagao

Indicador| Pot. Gerada En. Gerada Investimento TRD
Produto (MW) (GWh) (10° ) (anos)
Eteno pela nafta 199,3 1571,3 76,6 3,4
Amonia SB%T 423 .4 17,7 2.3
Uréia 16,6 130,9 7,6 2,6
Metanol 6,9 54 4 2.4 2.4
Etilbenzeno 4,0 31,5 257, 4.4
Estireno 11,4 89,9 3,9 3,6
PEBD 1287 100,1 6,7 42
PEAD 13,8 108,8 6,2 3,3
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Tabela 6.6 - Valores obtidos para a Industria Petroquimica, considerando sistemas
operando na base térmica

Indicador| Pot. Gerada En. Gerada Investimento TRD
Produto (MW) (GWh) (10° $) (anos)
Eteno pela nafta 134,8 1062,8 64,7 853
Amonia 33,6 264,9 13,1 29
Uréia 10,0 78,8 5,6 2,0
Metanol 5,0 39,4 1,9 2,4
Etilbenzeno 257, 21153 1,6 4,1
Estireno 7,9 62,3 3,1 382
PEBD 9,1 71,7 5,8 4,4
PEAD 8,7 68,6 5,7 3,3

Os resultados obtidos sdo apresentados na forma de diagramas, mostrados nas
Figuras 6.1 a 6.3, onde pode ser observada a distribuigdo percentual do potencial de
cogeragdo por produto para cada um dos casos analisados. Vale ressaltar que no processo de
produgio de eteno pela nafta sdo produzidos 0s outros precursores petroquimicos: propeno,
benzeno e butadieno, que conjuntamente representam o grupo mais importantes de produtos

petroquimicos.

Tabela 6.7 - Valores obtidos para a Industria Petroquimica, considerando situagdo

de menor tempo de retorno

Indicador|| Pot. Gerada En. Gerada Investimento TRD
Produto (MW) (GWh) (10°$) (anos)
Eteno pela nafta 170,0 1340,3 71,3 3,2
Amonia 36,9 290,9 14,2 2,0
Uréia 13,3 104,9 6,6 2,0
Metanol 5,0 394 1,9 2:2
Etilbenzeno N7 21,3 1,6 3,6
Estireno 7,9 62,3 2] 3,2
PEBD 9,1 1AL 5,8 3,7
PEAD 10,4 82,0 6,2 3,0
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Figura 6.1 - Distribui¢do do Potencial de Cogeragdo na industria petroquimica brasileira,

considerando sistemas sem complementag@o térmica
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Figura 6.2 - Distribui¢do do Potencial de Cogerag@o na industria petroquimica brasileira,

considerando sistemas operando na base térmica

Na Figura 6.4 é comparado o potencial de cogeragdo de cada um dos casos
analisados, ressaltando para cada um deles a distribui¢@o deste potencial entre cada um dos

varios produtos
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Figura 6.3 - Distribui¢do do Potencial de Cogerag@o na inddstria petroquimica brasileira,

considerando situa¢do de menor tempo de retorno
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Figura 6.4 - Comparag¢do entre o potencial de cogeragado para os casos de estudo, ressaltando

a participag¢do de cada produto

A partir dos dados do potencial de cogeragdo e do valor do investimento foram
tragadas as Figuras 6.5 e 6.6, que representam, respectivamente, o custo unitario da poténcia
e da energia em fun¢do do potencial total, sempre para os trés casos estudados. O custo da

energia elétrica gerada foi determinado a partir da amortizagiio do investimento no sistema
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de cogerag@do, considerando uma vida ttil de 15 anos, uma taxa de desconto de 8% e um
fator de custo de operagdo e manutengdo de 5% anuais sobre o investimento, nio se
atribuindo qualquer custo de capital a energia térmica, que por sua vez responde por todo o

custo do combustivel, hipoteses consistentes com a operagdo em paridade térmica.
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Figura 6.5 - Potencial de cogeragdo ordenado pelo custo unitario de capacidade
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Figura 6.6 - Potencial de geragdo de energia ordenado pelo custo unitario da energia
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CAPITULO 7
COMENTARIOS FINAIS E CONCLUSOES

7.1 Conclusdes

Os principais resultados obtidos no presente trabalho constam do capitulo anterior e
referem-se ao potencial de cogeragdo da Industria Petroquimica brasileira. Considerando os
cenarios e as restrigdes adotadas, particularmente a operagdo em paridade térmica e a ndo
utilizagdo de subprodutos, o potencial total determinado foi de 318 MW para o caso em que 0s
sistemas de cogera¢do operam sem complementagdo térmica, de 211 MW para a situagdo em
que estes sistemas operam na base da curva de demanda térmica e de 255 MW para o caso em
que o nivel de complementagdo térmica foi definido de forma a minimizar o tempo de retorno
dos investimentos em cogeragao.

Os produtos petroquimicos considerados mais importantes e que foram o alvo das
analises sdo representantes de 4 grupos: organicos basicos, intermediarios para fertilizantes,
intermediarios para plasticos e termoplasticos. Destes grupos, apenas dois atualmente possuem
autoprodu¢do de energia: organicos basicos e termoplasticos. A autogeragdo nestas industrias
¢ da ordem de 130 MW, representando cerca de 83% do total da autogeragdo do setor
quimico, segundo dados da ABIQUIM (1995b), contudo esta capacidade de produgdo de
energia elétrica poderia atingir cerca de 232 MW, de acordo com os resultados do presente
estudo. Desta maneira percebe-se que estas industrias ainda podem ampliar significativamente
sua atual capacidade de autoprodug¢do, mesmo sob o condicionante da operagdao em paridade
térmica. Além disso, os grupos de intermediarios para fertilizantes e para plasticos, que
atualmente nao realizam autogeragdo, possuem potencial para tanto, especialmente o grupo de
intermediarios para fertilizantes, com o processo de produg¢do da amoénia, que no presente
estudo mostrou um potencial da ordem de 50 MW. Os produtos petroquimicos precursores
representados pelo eteno e a amdnia respondem por cerca de 75% do potencial total de
cogeracao.

Entre os casos estudados, aquele que apresentou menores custos unitarios de produgio
s30 0s processos que operam em paridade térmica sem complementagdo de calor, o que pode

ser explicado devido ao maior porte dos equipamentos utilizados, apesar de neste caso os
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custos de implantagdo do sistema serem mais altos. Se destacou particularmente pelo seu
reduzido custo de implantagdo o processo de produgdo da amonia, particularmente devido a
imediata disponibilidade de vapor como decorréncia de uma das etapas de produgdo, sem
requerer portanto a instalagao de caldeiras, exigindo apenas um superaquecedor.

A efetiva viabilizagdo dos potenciais de cogeragdo estimados neste estudo dependem
naturalmente de diversos outros fatores além de sua potencialidade técnica e sua
economicidade, preliminarmente determinados no Capitulo 5. Entre estes fatores
complementares a se ter conta, deve-se destacar a disponibilidade ou n3o de alternativas de
investimento de maior rentabilidade, ainda que no ambito do empreendimento petroquimico,
bem como a existéncia de uma legislagdo que permita a operag@o interligada, sob custos
razoaveis de suprimento de “back-up” e permita remunerar adequadamente os excedentes
energéticos. Mesmo na maior parte dos casos estudados, onde a geragdo de excedentes ndo
atingiu (nem se buscaram) niveis elevados, a possibilidade de operar em paralelo com a rede da
concessionaria pode ser determinante para atingir a confiabilidade requerida pelo processo de
produgdo. Neste sentido, acredita-se que o marco legal brasileiro ainda pode ser aperfeigoado
bastante, particularmente qualificando os autoprodutorees térmicos, de acordo com seu
desempenho, e brindando aos mesmos tarifas e condi¢des diferenciadas, como tem acontecido
em diversos paises onde a cogeragdo se expandiu nos ultimos anos. Uma iniciativa que atende
a esta exigéncia é o estabelecimento de tarifas para gas natural no Estado de S@o Paulo, pela
COMGAS, em valores bastante inferiores, cerca de 40% menores do que os pregos regulares,
para os consumidores que fagam cogeragao, sem contudo definir ou estabelecer os necessarios
parametros que distinguam cogerag¢ao da simples autoprodugao.

Acredita-se que a metodologia desenvolvida no presente estudo € de imediata
implementagdo e que tanto pode servir para maior aprofundamento da analise de casos e
estudos pontuais de sistemas de cogeragdo, bem como pode ter sua aplicagdo estendida para

outras industrias, a partir de uma base de dados relativamente pequena.
7.2 Limitacées

Os resultados obtidos devem ser avaliados levando-se em conta que os dados utilizados
neste estudo foram obtidos de varias referéncias, principalmente de americanas, francesas e
algumas brasileiras, fazendo com que alguns valores eventualmente possam néo refletir o atual

estagio atual da tecnologia utilizada nas petroquimicas brasileiras. Da mesma forma, deve-se
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observar que os valores utilizados sio dados médios, que podem apresentar diferengas de
empresa para empresa. Além disso, ao adotar-se um mesmo fator de carga para todas as
industrias, admite-se que todas possuam um mesmo comportamento operacional, o que
naturalmente ndo condiz de modo exato com a realidade.

Uma outra limitagdo imposta neste trabalho foi a de que os sistemas de cogeragdo
operam em paridade térmica, o que limita consideravelmente a capacidade de geragdo de
energia elétrica, embora corresponda 4 situa¢d@o mais frequente para o setor industrial, onde o
calor € prioritario. Cabe observar ainda que a operagao em paridade elétrica ou mesmo de
modo otimizado, de acordo com os custos varidveis empregados pela tarifagao horosazonal,
podera levar a rejei¢do de calor ndo utilizado, ou seja a operagdo do sistema de autoprodugdo
tal qual uma central termelétrica convencional, contudo sob desempenhos bastante inferiores
aos das centrais do servigo publico. Tal situagdo, ainda que possa ser economicamente
justificavel, dificilmente se pode aceitar do ponto de vista da racionalizagdo dos recursos

energeticos.

7.3 Recomendacdes para futuros trabalhos

Um possivel aperfeicoamento deste trabalho seria através do levantamento de dados
reais dos consumos de utilidades nas petroquimicas brasileiras e sua utiliza¢ao para os estudos
de potencial de cogeragdo, ao invés de dados obtidos atraves da literatura. Neste mesmo
sentido, poderia-se procurar detalhar melhor quais sdo os processos utilizados no Brasil,
dividindo-se o potencial de cogeragio de cada produto em fungdo destes processos, ao inves
de se considerar o processo mais representativo, como efetuado.

Uma outra contribui¢do importante seria a incorpora¢ao dos subprodutos gerados nos
processos como uma possivel fonte de combustiveis, aumentando-se o potencial de cogera¢ao
da Indastria Petroquimica brasileira. Observe-se que neste caso, provavelmente as
disponibilidades de recursos energéticos de custo competitivo levaria os sistemas a deixarem
de operar em paridade térmica, privilegiando a geragdo de energia elétrica. Deve ser
novamente lembrado que, neste caso, as centrais de servigo publico apresentam tipicamente
melhor desempenho energético.

Ainda outro aperfeicoamento possivel de ser introduzido na metodologia desenvolvida

refere-se a introdugdo de uma andlise de riscos que permita fornecer informagdes adicionais
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para a tomada de decisdo entre as distintas configuragdes de sistemas de cogera¢do que podem
ser adotadas. Preliminarmente esta analise poderia ser realizada, mantendo-se a concepgdo
basica do tratamento efetuado e explorando cenarios de valores de custos, tarifas e indices
externos, como pregos dos combustiveis e da energia elétrica, investimentos, etc, e
verificando-se como os indicadores respondem a estas alteragdes de cenarios, ou seja, qual a
sensibilidade da economicidade frente a variagdo de cenarios. Assim, poderia se estudar,

comparativamente pelo menos, a robustez de uma configuragao de sistema de cogeragdo.
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