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RESUMO

A desasfaltacdo do petréleo € um dos principais processos primarios no refino de 6leo cru.
O estudo do processo de desasfaltacdo tem merecido atencdo considerdvel nas udltimas
décadas, devido ao aumento das reservas de 6leos crus pesados. No Brasil, grande parte das
reservas exploradas produz O6leos pesados, uma vez que a crescente reducdo no
processamento de petréleos leves aliada a crescente demanda por combustiveis e
lubrificantes de melhor qualidade for¢a a indistria nacional de petréleo a desenvolver
processos novos e mais eficientes para o refino do petréleo e seus residuos. Os asfaltenos,
encontrados em grande quantidade nos petréleos pesados, devem ser removidos do éleo de
modo a se obter rendimentos mais altos no processo de craqueamento catalitico e produzir
um O6leo desasfaltado (DAO) mais leve. A extrac@o de asfaltenos de um residuo de petréleo
com fluido supercritico apresenta-se como uma alternativa vidvel para o processo de
desasfaltacdo de residuo de vacuo na produgdo de 6leo lubrificante. Neste trabalho, foi
estudado um processo de desasfaltacdo de petréleo pesado através da extragdo com fluido
supercritico. Toda a problematica do equilibrio de fases do sistema foi avaliada através da
constru¢do computacional de diagramas de fases terndrios para a mistura asfalto-6leo-
solvente. Foi selecionado um modelo termodinamico capaz de predizer o equilibrio de fases
na desasfaltacio para as condi¢Oes supercriticas do solvente. Uma unidade de desasfaltacdo
a propano foi simulada através de simulador comercial de processos, a fim de remover
asfaltenos, resinas e demais componentes pesados de um 6leo cru. Simulacdes foram
realizadas considerando processo de extracao liquido-liquido e separacdo supercritica. Uma
andlise de sensitividade foi conduzida de modo a avaliar a influéncia das principais
varidveis operacionais no processo. A efici€éncia da extracdo e a qualidade dos produtos
foram verificadas com variacOes sistemdticas em varidveis independentes, de modo a obter
rendimentos mais elevados na remocdao de asfaltenos e recuperacdo de fracdes leves,
visando a otimizagao do processo. O estabelecimento desta plataforma de simulacdo e os
resultados obtidos foram de fundamental importancia, por ndo serem facilmente
encontrados na literatura aberta. A avaliacdo computacional da planta de desasfaltacdao

servird de base para o projeto e operacao de planta piloto, a qual validard os dados obtidos.

Palavras-chave: Petréleo, Desasfaltacao, Fluido Supercritico, Asfaltenos, Propano



ABSTRACT

Petroleum deasphalting is one of the major primary processes in crude oil refining. The
study of deasphalting has gained considerable attention in the last few decades due to the
increase in heavy crude oil reserves. In Brazil, the majority of the explored reserves
produce heavy oils. The increasing reduction in the processing of light oils, added to the
increasing demand for fuels and lube oils of better quality, force the Brazilian oil industry
to develop new and upgraded processes for the refining of crude oil and their residues.
Asphaltenes, which are found in large amount in heavy oils, must be removed from the oil
in order to get higher yields in the fluid catalytic cracking process (FCC) and to produce
lighter deasphalted oil (DAO). The extraction of asphaltenes from petroleum residues
though supercritical fluid is presented as a viable alternative for the vacuum-residue
deasphalting, in the lube oil production. In this work, a deasphalting process of heavy crude
oil through supercritical fluid extraction was studied. All the problematic of the system
phase equilibrium was evaluated through the computational construction of phase ternary
diagrams for the asphalt-oil-solvent mixture. A thermodynamic model capable to predict
the phase behavior in the deasphalting process for the supercritical conditions of the solvent
was selected. A propane deasphalting unit was simulated using a commercial process
simulator, in order to remove asphaltenes, resins and heavy components from the crude.
Simulations were carried out considering liquid-liquid extraction and supercritical
separation. A sensitivity analysis was carried out in order to evaluate the influence of the
main operational variables on this process. The efficiency of the extraction and the product
quality was verified with systematic variations in the independent variables, in order to
obtain higher yields in asphaltene removal and in light oil fractions recovery, aiming the
process optimization. The establishment of this kind of simulation as well as the obtained
results was very important because they are not easily found in the open literature. The
computational evaluation of the deasphalting plant will serve as basis for operation and

design of a pilot plant, which can validate the simulation data.

Key-Words: Petroleum, Deasphalting, Supercritical Fluid, Asphaltenes, Propane
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CAPITULO1- INTRODUCAO E OBJETIVOS

Atualmente, o Brasil se encontra perto de uma grande demanda no consumo de
asfalto, devido a reconstru¢cdo ou a construcdo de novas estradas e o investimento em
tecnologia para garantir esta demanda, ndo somente no aspecto quantitativo, mas também
visando melhorar a qualidade do asfalto, é imprescindivel. Isto pode ser feito ajustando
seus processos de producdo, avaliando cada vez melhor as cargas mais adequadas e

estudando aditivos mais eficazes.

Paralelamente, tem sido objetivo constante garantir a producao de 6leo lubrificante
através da extracdo por solvente de residuos pesados de petréleo, o que implica na

identifica¢do de novas cargas para alimentacao das unidades existentes.

No Brasil, grande parte das refinarias da PETROBRAS processa uma mistura de
6leo importado (mais leve) e 6leo nacional (mais pesado). Entretanto, hd um grande
interesse por parte das refinarias em processar somente petréleo nacional, para evitar as

desvantagens na dependéncia da importacao de petréleos leves.

A PETROBRAS atualmente enfrenta o desafio de processar petréleos nacionais
cada vez mais pesados, com maiores indices de compostos nitrogenados, além da acidez
nafténica. Em contrapartida, a exigéncia por combustiveis automotivos e produtos finais de
refino de alta qualidade também € crescente. Por essa razdo, muitos processos ja foram
desenvolvidos e/ou aprimorados, reduzindo os custos operacionais e de investimento das
unidades de refino. O objetivo imediato é aumentar a conversao do 6leo bruto e reduzir
gastos com o petréleo importado, viabilizando-se o processamento de 6leos crus brasileiros

(Sbaite, 2005).

Como a demanda por produtos de refino mais leves vem crescendo nos ultimos
anos, a industria de petréleo mundial é obrigada a aprimorar os processos ja existentes e/ou
desenvolver novas tecnologias para o processamento de residuos pesados de petrdleo,

visando a conversao desses residuos em fragdes leves.

Uma vez que os residuos de destilacio atmosférica e de destilacdo a vacuo

possuem grande quantidade de asfaltenos, fracdes aromdticas de alta massa molar e



componentes nao volateis, um processo eficiente de desasfaltacio a solvente se faz
necessario para remog¢ao desses componentes, de modo a atender as especificacdes do

mercado para combustiveis e lubrificantes.

A constante descoberta de Oleos requer que seja implementada e mantida uma
dindmica de previsdo quantitativa dos principais produtos potenciais contidos nestes 6leos,
de combustiveis, lubrificantes e residuos, com acompanhamento da qualidade destes
derivados, objetivando avaliar o potencial dos 6leos juntamente com o processamento
adequado, de modo a conduzir a produgdo de derivados dentro de especificacdo e qualidade

exigidos pelo mercado.

Como a composicio do petréleo nem sempre corresponde as demandas de
mercado, especialmente, porque a demanda e distribuicdo dos produtos variam
regionalmente e de acordo com a época, as refinarias tétm de manter suas operacdes tao
flexiveis quanto possivel. O ajuste fino de producdo na refinaria para satisfazer as
exigéncias do mercado requer andlises precisas da caracterizacdo da carga de petrdleo,
especialmente a porcentagem de hidrocarbonetos saturados, aromdticos, resinas e de

asfaltenos (analise SARA).

Portanto, o enfoque atual deve estar voltado aos petrdleos pesados, quanto ao
potencial destes 6leos para a producdo de 6leo lubrificante e asfalto, agregando valor a

esses Oleos (detecgcao de potencial intrinseco).

Tendo em vista esses aspectos, como justificativas da realizacdo deste trabalho,
podem ser citadas: valoracdo do asfalto, valoragdo do petréleo pesado (melhoria na etapa
do processo de caracterizacdo do OSleo lubrificante e up-grade) e nacionalizagdo de
tecnologia. Além destes pontos, importantes desdobramentos sao esperados, como a
viabilizacdo de um processo de obtencdo de asfaltenos (base do asfalto) mais rapido,
abrindo perspectivas a estudos especificos relativos a melhorias e beneficiamentos da
qualidade de asfaltos, através de diferentes formulacdes e estudos de scale-up e otimizagao
para o processo de refino aplicado tanto a produgdo de asfalto como a de 6leo lubrificante

com a extracao por fluido supercritico.



Finalmente, podera ser dado um salto tecnoldgico no processo de desasfaltacdo de
residuo de vidcuo para produgdo de asfalto e 6leo lubrificante, pois, com a simulacdo
computacional de um novo método de extracdo, através de fluido supercritico, poderdo ser
estabelecidas novas estratégias operacionais e otimizagdes das unidades ja existentes, o
que, certamente resultard em um aumento efetivo no desempenho técnico e econdmico
dessas unidades. Adicionalmente, a formula¢do computacional do processo servird de base
para o projeto e operacdo de unidades piloto de desasfaltacdo supercritica de residuos

pesados de petroleo.

Esta dissertacio de mestrado faz parte do projeto “Constru¢do de Protétipo
Nacional, Coleta de Dados Experimentais e Planta Virtual do Extrator Supercritico para
Desasfaltacdo de Residuos Pesados de Petrdleo.”, fruto de uma parceria entre a
Financiadora de Estudos e Projetos (FINEP), o Centro de Pesquisas e Desenvolvimento
Petréleo Brasileiro S.A. (CENPES/PETROBRAS), o Laboratério de Desenvolvimento de
Processos de Separagao (LDPS) e o Laboratério de Otimizagdo, Projeto e Controle
Avancado (LOPCA), da Faculdade de Engenharia Quimica (FEQ) da Universidade
Estadual de Campinas (UNICAMP).

Portanto, o objetivo geral desta dissertacdo de mestrado € o estudo do processo de
desasfaltacdo de um petréleo pesado para obtencdo de asfaltenos e dleo lubrificante, através
da extragdo com fluido supercritico, com a constru¢do da planta virtual da unidade de

desasfaltacdo a solvente em um simulador comercial de processos.
Sendo assim, os objetivos especificos desse trabalho sdo os seguintes:

a) Ampla pesquisa bibliografica visando atingir o estado da arte no que se refere a
extracdo supercritica ou quase-supercritica de asfaltenos e resinas (Desasfaltacao
Supercritica) de residuos de petréleo, em escala piloto e de refino incluindo
caracterizacdo dos sistemas de petréleo, processos de refino e caracterizacdao

molecular de asfaltenos.

b) Avaliacio do equilibrio de fases para cdlculo de solubilidade nas condigdes
subcritica, quase-critica e supercritica para o sistema de componentes presentes na

desasfaltacdo. Toda a problemdtica da separacdo de fases para as misturas a serem



estudadas serd avaliada no que se refere ao equilibrio liquido-liquido, liquido-
liquido-vapor, temperaturas criticas de solu¢do superior e inferior e ponto critico

final inferior, para definicdo das condi¢des operacionais do extrator.

c) Selecdo do modelo termodinamico para predicdo do comportamento de fases da

mistura complexa nas condicdes de operagdo conforme item anterior.

d) Constru¢ao computacional do diagrama de fases ternério (diagrama de Gibbs) para a
mistura asfaltenos-6leo lubrificante-solvente no simulador comercial Aspen Plus, de
modo a prever o comportamento de solubilidade entre os componentes da mistura

para diferentes condi¢des de pressao e temperatura.

e) Formulacdo do processo de desasfaltacdo no simulador comercial Aspen Plus para a
representacdo completa do processo de extrac@o supercritica de petréleo, de forma a

caracterizar a planta virtual do processo.

f) Avaliacdo dos resultados da simulacdo para desasfaltacdo de um petréleo pesado

através da extragdo com propano como solvente.

g) Andlise sensitiva das varidveis operacionais de processo visando a otimiza¢do no

grau de separacdo e maximizacao do desempenho da planta.

Esta dissertacdo de mestrado foi dividida em seis capitulos abrangendo os

seguintes aspectos:

No Capitulo 2 € feita a revis@o bibliografica dos temas mais relevantes para o bom
entendimento do contexto do trabalho, incluindo principalmente, a caracterizacdo do

petréleo, desasfaltacdo e extra¢do supercritica.

No Capitulo 3 sdo apresentados os conceitos envolvidos no equilibrio de fases
envolvendo sistemas com altas pressoes, equilibrio liquido-liquido e liquido-liquido-vapor

para misturas bindrias e terndrias.

No Capitulo 4 sdo construidos os diagramas de fases terndrios para a mistura
asfaltenos-6leo-solvente no simulador Aspen Plus, através da aplicacio do modelo

termodinamico selecionado.



No Capitulo 5 sdo apresentados os resultados obtidos da simulacdo da planta
virtual de desasfaltacdo de um petréleo pesado e a andlise sensitiva das varidveis de

processo.

No Capitulo 6 sdo apresentadas as conclusdes finais e sugestdes para trabalhos

futuros.

As referéncias bibliograficas estdo presentes no pds-texto ao final do trabalho.



CAPITULO 2- REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 PETROLEO: CONCEITOS E PROCESSO DE REFINO

De acordo com informacdes contidas nas apostilas da PETROBRAS

(http://www.cepetro.unicamp.br), o petréleo € uma substancia oleosa, inflamavel, menos

densa que a dgua, com cheiro caracteristico e de cor variando entre o negro e o castanho
escuro. Embora objeto de muitas discussdes no passado, hoje se tem como certa a sua

origem organica, sendo uma combinacdo de moléculas de carbono e hidrogénio.

Do ponto de vista quimico, o petréleo € uma mistura complexa de
hidrocarbonetos, normalmente com menores quantidades de compostos de nitrogénio,
oxigénio e enxofre, bem como tracos de componentes metdlicos. O porcentual de
hidrocarbonetos presentes no petréleo varia, podendo ser superior a 97% em massa para um
6leo cru leve do tipo parafinico, ou inferior a 50% em massa em um 6leo pesado (Speight,

1999).

Os hidrocarbonetos que constituem o petréleo podem ser divididos em trés grupos

majoritarios:

e Parafinas (alcanos): hidrocarbonetos saturados com cadeias lineares ou ramificadas,

mas sem estruturas ciclicas.

o Naftenos: hidrocarbonetos saturados contendo uma ou mais estruturas ciclicas,

podendo ter ramificagdes de cadeias parafinicas laterais.

® Aromaticos: hidrocarbonetos que contém um ou mais nicleos aromaticos, tais como
benzeno, podendo ter ramificagdes de cadeias parafinicas ou nafténicas laterais

através de substituicao de anéis.

Além desses trés tipos de hidrocarbonetos apresentados, o petréleo pode ainda
conter olefinas que sdo hidrocarbonetos insaturados. Entretanto, sua presenca ¢

extremamente rara € incomum.

Os combustiveis que sdo derivados do petréleo sdo responsdveis por mais da

metade do total de suprimento de energia mundial. Gasolina, querosene e 6leo diesel sao



fontes de energia para automdveis, caminhdes, tratores, aeronaves € embarcacoes. Oleo
combustivel e gis natural sdo usados no aquecimento de residéncias e prédios comerciais,
bem como para gerar eletricidade. Produtos derivados do petréleo sdao a base para a
fabricacdo de fibras sintéticas usadas em plasticos e vestudrio, tintas, fertilizantes,
inseticidas, etc. O uso do petréleo como matéria-prima constitui o ponto central para o

funcionamento da industria moderna.

Apesar da separagdo da 4gua, 6leo, gas e sélidos produzidos ocorrer em estagoes
ou na propria unidade de produgdo, € necessdrio o processamento e refino da mistura de
hidrocarbonetos proveniente da rocha reservatério para a obtencdo dos componentes que
serdo utilizados nas mais diversas aplica¢des. O refino de petréleo consiste em uma série de
etapas, nas quais o 6leo cru é convertido em produtos rentaveis com a qualidade desejada e
em quantidades requeridas pelo mercado (Speight, 1999). O 6leo cru deve ser convertido

em produtos de acordo com a demanda requerida para cada um deles.

A primeira etapa do processo de refino € a destilacdo atmosférica ou destilagao
primdria. Nela sao extraidas do petréleo as principais fracdes que dao origem a gasolina,
6leo diesel, naftas, solventes e querosenes, além de parte do GLP. Em seguida, o residuo da
destilacdo atmosférica € processado na destilacdo a vicuo, na qual € extraida do petréleo
mais uma parcela de diesel, além de fragdes de um produto pesado chamado gaséleo,
destinado a producdo de lubrificantes ou a processos mais sofisticados como o
craqueamento catalitico, onde o gaséleo € transformado em GLP, gasolina e dleo diesel. O

residuo da destilagdo a vacuo pode ser usado na producdo de asfalto ou na produgdo de éleo

combustivel.

Diversos processos sdao empregados no refino do 6leo cru, alguns sao
extremamente complexos e, constantemente, pesquisadores estdo desenvolvendo métodos

de refino mais eficazes na busca de produtos mais rentaveis.

Uma descricdo resumida dos principais processos que normalmente estao

presentes nas refinarias modernas é apresentada a seguir.



¢ Destilacao

O processamento do petrdleo se inicia com a destilacdo atmosférica, seguida da
destilacdo a véacuo, de onde se obtém as chamadas fracdes bdsicas de refino, as quais
podem formar diretamente um produto ou servir de carga para outros processos. Produtos
como a gasolina, 6leo diesel, asfalto e 6leo combustivel sdo recuperados a partir do 6leo cru
por destilac@o. A destilacao de petréleo € um processo fisico que separa os constituintes de
acordo com seus pontos de ebulicdo. A porcdo de dleo cru que ndo se vaporiza na
destilacdo, chamada de residuo, pode ser usada como 6leo combustivel ou também ser

processada em produtos de maior demanda.

¢ Craqueamento

O processo de craqueamento consiste na quebra das moléculas de hidrocarbonetos
pesados convertendo-as em fragdes mais leves, como gasolina e uma série de destilados de
maior valor comercial. O craqueamento térmico faz uso do calor e de altas pressdes para
conseguir converter grandes moléculas em moléculas menores. J4 o craqueamento
catalitico faz uso de um catalisador, que facilita a conversdo da reacdo em pressoes
reduzidas. Essencialmente, o uso de um catalisador permite rotas alternativas para as
reacoes de craqueamento, normalmente pelo abaixamento da energia de ativagao da reagdo.
Os catalisadores mais usados sdo: platina, alumina, bentanina ou silica. A carga desse
processo pode ser gaséleo pesado ou residuo atmosférico, dependendo das caracteristicas
desse ultimo. As reagdes de craqueamento envolvem a ruptura de ligagdes carbono-carbono

e sdo termodinamicamente favorecidas por altas temperaturas (>350°C).

¢ Coqueamento

O coqueamento consiste num processo térmico no qual o residuo pesado de

petréleo € convertido em diesel e querosene, gerando coque como produto residual.

¢ Polimerizacao

A polimerizagdo é um processo no qual uma molécula de baixa massa molar é

transformada em outra molécula de mesma composi¢do, porém, de alta massa molar,



mantendo o mesmo arranjo de dtomos presente na estrutura molecular. De certo modo, a
polimerizacdo é o oposto do craqueamento, isto €, moléculas de hidrocarbonetos mais leves
que a gasolina s3o combinadas com moléculas semelhantes para produzir gasolina com alto
teor de octanos (hidrocarbonetos com 8 carbonos), de elevado valor comercial. Existem
dois tipos de polimerizacdo: a térmica e a catalitica. O uso de catalisadores como no

craqueamento, faz com que as condi¢des exigidas na conversao sejam mais brandas.

¢ Alquilacao

A alquilagdo no refino de petréleo se refere ao processo de produgdao de
combustiveis de alta octanagem pela combinacdo de olefinas e parafinas. Semelhante a
polimerizacdo, o processo consiste na conversao de moléculas pequenas em moléculas mais
longas, como as que compdem a gasolina. A alquila¢do difere da polimerizagado pelo fato de
que esta permite que moléculas diferentes sejam combinadas entre si. A gasolina obtida,
usualmente, apresenta um alto teor de octanos, sendo de grande importancia na producao de

gasolina para aviacao.

¢ Desasfaltacao

Processo no qual se converte o residuo de destilagdo a vidcuo em fragdes como o
gaséleo, gerando asfalto como produto residual. Sera tratada em detalhes no item 2.2 deste

capitulo.

o Reforma

Processo no qual se convertem os hidrocarbonetos parafinicos de cadeia aberta e
os naftenos em aromaticos, aumentando-se os numeros de octanos da nafta. Produz

hidrogénio como subproduto e acaba sendo utilizado em processos de hidrotratamento.

¢ Dessulfurizacao

Os o6leos crus e seus derivados podem conter certa quantidade de compostos de
enxofre, tais como gas sulfidrico (H,S), mercaptanas, sulfetos e dissulfetos. Diversos
processos sao utilizados para remover o enxofre desses produtos, dependendo do tipo de

enxofre presente e da qualidade desejada para o produto final.
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¢ Dessalinizacao

Muitos processos sdo utilizados para remover sal e dgua do 6leo cru. O Odleo é
aquecido e € adicionado um componente que promove a quebra da emulsdo e depois
enviado as dessalgadoras, onde a dgua e o sal nele dissolvidos sao removidos. A massa

resultante € decantada ou filtrada para retirar a 4gua e o sal.

e Hidrotratamento

Processo que utiliza hidrogénio com catalisadores apropriados para a remocao de
contaminantes e compostos indesejados dos produtos. O propdsito da hidrogenagdo de
fracdes de petréleo se divide em trés diferentes finalidades: 1) melhorar produtos de
petréleo existentes ou desenvolver novos produtos com até mesmo novas aplicagdes, 2)
converter materiais inferiores ou de baixo grau de qualidade em produtos valoraveis e 3)

transformar constituintes de alta massa molar em combustiveis liquidos.

A Figura 2.1 mostra um diagrama de blocos simplificado, exemplificando os

processos normalmente encontrados numa refinaria de petréleo.
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Figura 2.1: Diagrama de blocos simplificado de uma refinaria de petréleo (Yamanishi, 2007).

Na literatura, utilizam-se duas escalas de densidade como avaliacio preliminar das

caracteristicas do petréleo: a densidade especifica e a densidade API.

A densidade especifica do petréleo em graus API (°API) é normalmente a mais

utilizada. O cdlculo do °API € dado pela equacao 2.1:

APl =222 _y315 @

~ SG(60°F)
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SG € a densidade relativa do petréleo em relagdo a dgua a 60°F. O valor de SG

geralmente varia de 0,8 (45,3°API) para Sleos leves a 1,0 (10°API) para 6leos pesados.

Outra propriedade muito usada na caracterizacdo do petréleo é o fator de
caracterizacdo de Watson (Kw), que descreve a parafinicidade do 6leo. A expressdo para o

calculo do fator de caracterizacdo de Watson € dada pela equacao 2.2:

1/3
K = (z,) (2.2)

onde,
Ts = ponto de ebuli¢cdo médio do 6leo (°R);
SG = densidade relativa do petréleo a 60°F

O fator de caracterizacdo de Watson apresenta valores inferiores a 10 para

petréleos muito aromadticos e valores de até aproximadamente 15 para petrdleos parafinicos.

O teor de aromaticidade do petréleo pode ser avaliado através do Ponto de Anilina.
Esta propriedade consiste na temperatura minima na qual volumes iguais de 6leo e de
anilina sdo completamente misciveis. O valor do Ponto de Anilina diminui a2 medida que
aumenta o teor de hidrocarbonetos aromaticos no 6leo, ou quando a viscosidade do dleo
também aumenta. Um ponto de anilina alto também pode indicar maior teor de parafinas, o

que € desejavel para a produgdo de dleos lubrificantes.

Segundo Boduszynski (1987), a destilagdao € a operagcdo primdria de refinaria que
separa o petréleo em fracdes que variam de acordo com ponto de ebulicdo e composicdo. A
destilacdo atmosférica remove fracdes que entram em ebulicdo em uma temperatura abaixo
de aproximadamente 380°C e produz o residuo atmosférico (produto de fundo da torre de
destilacdo atmosférica). Posteriormente, a destilacdo do residuo atmosférico, chamada de
destilacdo a vacuo convencional exige uma pressao reduzida para prevenir a decomposi¢ao
térmica de componentes do petréleo, produzindo gaséleo e residuo de vacuo (produto de
fundo da torre de destilacio a vicuo) que entram em ebulicio a uma temperatura de
aproximadamente 700°C (temperatura atmosférica equivalente). Em Boduszynski e Altgelt

(1994), o objetivo foi delinear a complexidade de petrdleos pesados e fornecer informacdes
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sobre a variacdo de sua composicdo em funcdo do ponto de ebulicdo atmosférico
equivalente. A avaliacdo analitica envolveu uma combinacdo de andlises de volatilidade e
solubilidade para produzir fracdes operacionais bem definidas, que tém pontos de ebulicdo
atmosféricos equivalentes progressivamente mais altos e, essas fragdes foram sujeitas,

entdo, a caracterizacdo detalhada.

O ponto de ebuli¢do de um composto a uma determinada pressdo € um bom
método de avaliagcdo das forcas atrativas entre as moléculas. Estas for¢as variam de acordo
com a estrutura das moléculas, conduzindo a grandes diferencas no ponto de ebuli¢do para

compostos de mesma massa molar e com estruturas quimicas diferentes (Sbaite, 2005).

Os petroleos (Gerding, 1995; Farah, 2003) sao avaliados em funcio do ensaio de
destilacdo denominado de Ponto de Ebuli¢ao Verdadeiro (PEV), o qual permite a separagao
do 6leo cru em cortes ou fracdes de acordo com suas temperaturas de ebuli¢do e da curva
PEV, que constitui uma das propriedades de referéncia do mesmo. A partir da curva de
destilacdo do petréleo, gerada em fungdo da temperatura versus a porcentagem de destilado,
€ possivel estimar os rendimentos dos produtos que serdo obtidos no refino, o que fornece
informacdes importantes sob o aspecto operacional do fracionamento do petréleo antes de
ser processado. Assim, o conhecimento dessa curva é obrigatdrio para o estabelecimento de

uma estratégia operacional.

O procedimento de destilacdo por PEV € iniciado pela debutanizacido do petréleo,
conduzida a uma temperatura de -20°C no condensador, recolhendo-se os gases em
recipientes refrigerados com gelo seco. O material recolhido é pesado e medido, sendo
posteriormente analisado cromatograficamente. A seguir, procede-se a destilacdo
propriamente dita, aquecendo-se o baldo e a torre através de manta de aquecimento,
ajustando-se a retirada do produto em quantidades e tempos fixados de acordo com critérios

bem definidos.

Para cada volume retirado deve-se, entre outras coisas, anotar o volume
recuperado, o tempo, a temperatura do vapor, a temperatura do liquido em ebuli¢do, a perda
de carga na coluna e a pressao na coluna. As temperaturas obtidas em pressoes diferentes
da atmosférica devem ser convertidas para os valores de temperaturas atmosféricas

equivalentes através de graficos ou formulas proprias. Cada volume separado e cada
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temperatura observada no topo da coluna de destilacdo podem ser tabelados e graficados,

gerando a curva PEV (Farah, 2003).

A distribui¢do de ponto de ebuli¢do é uma das propriedades criticas necessarias
para tomada de decisdes envolvendo a estimativa e processamento de 6leos crus. O uso da
curva PEV tem sido aceito como pratica comum mundialmente, e tem se mostrado muito

util para o planejamento e opera¢do em unidades de refinaria.

A determinagdo da curva PEV estd bem estabelecida para fracdes destiladas que
alcancam valores de temperatura de ebulicdo de até 565°C. Dois métodos convencionais
especificados pela American Society for Testing and Materials (ASTM) sdo necessarios
para a determinagdo da distribuicio de pontos de ebuli¢do de dleos crus. O primeiro
método, ASTM D2892, ¢ satisfatério para destilagdo abaixo de 400°C. O segundo método,
ASTM D5236, realizado a pressoes reduzidas (50-0,1 mmHg), pode ser usado para evitar o
craqueamento térmico, permitindo a destilacdo de componentes crus que entram em
ebuli¢do a temperaturas superiores a 400°C. A maxima temperatura atmosférica equivalente

possivelmente atingida com o método ASTM D5236 € de 565°C.

Para valores de temperatura maiores que 565°C ndo existe, ainda, uma
metodologia padrao estabelecida para a determinag@o da curva PEV da fracdo pesada. Uma
proposta corrente para a determinacdo da curva PEV acima de 565°C é a cromatografia
gasosa/destilacdo simulada (CG/DS), que apesar de ser um método padronizado, nao
apresenta bons resultados quando fracdes com PEV acima de 565°C sdo analisadas, por

apresentarem grande quantidade de componentes com elevada massa molar.

Finalmente, tem-se o método utilizando o short path (Boduszynski, 1987). Para
este método ou destilacio molecular ndo existe na literatura aberta uma relacdo direta de
sua condi¢do operacional e os valores de PEV. Entretanto, seu potencial para andlise de
Oleos pesados pode ser verificada em Batistella (1999) e Sbaite (2005), pois, este processo
apresenta tempos de operacdo extremamente curtos e condi¢des de temperatura suaves,
sendo ideal para o trabalho com produtos de elevada massa molar e termicamente sensiveis
(Batistella e Maciel, 1998), o que evita, no caso do petréleo, o craqueamento térmico,
permitindo, assim, o desenvolvimento de uma metodologia para a determinacdo da curva

PEV real. A compatibilidade destes materiais com a técnica da destilagdo molecular tem
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sido reportada (Boduszynski e Altgelt, 1994). O Laboratério de Desenvolvimento de
Processos de Separagao (LDPS) e o Laboratério de Otimizagdo, Projeto e Controle
Avancgado (LOPCA), da FEQ/UNICAMP, através de seus coordenadores e pesquisadores
estdo desde 2001 trabalhando nesta técnica e avangaram com sucesso nas aplicacdes a

petréleo.

A PETROBRAS enfrenta um desafio ao processar um 6leo nacional mais pesado
que os Oleos normalmente importados e, que ainda possuem maiores indices de compostos
nitrogenados, além da acidez nafténica. Desse modo, uma caracterizacdo detalhada das
fracOes pesadas de petrdleo € de grande importancia para otimizacdo de processos de

refino, avaliacdo da performance do produto e para estudos ambientais.

2.2 DESASFALTACAO: CONCEITOS E DEFINICOES

O asfalto é uma mistura de hidrocarbonetos obtida como residuo da destilacdo de
6leo bruto, conhecido como betume asféltico, ou asfalto do petrdleo; dividido em cimento
asféltico (asfalto para pavimentacdo) e asfalto diluido em petréleo (asfalto industrial).
Utilizado na pavimentagdo e na industria, asfaltos sdo materiais aglutinantes, de cor escura,
sOlidos, semi-so6lidos ou liquidos, obtidos por um processo de destilacdo a vicuo. Contém,
ainda, pequenas quantidades de metais, tais como niquel, ferro ou vanadio. E obtido como
residuo nao volatil da destilacdo de dleo cru, a partir da destilagdo a vacuo (procedimento
convencional util para 6leos ndo tdo pesados) ou a partir da destilagio molecular
(procedimento inovativo para 6leos pesados e ultrapesados, como desenvolvido por Maciel

Filho e Wolf Maciel, 2002).

A diminuicao de reservas de dleo cru e a crescente demanda por 6leo leve forcam
a industria de petréleo a considerar seriamente a melhoria das matérias-primas de residuos
e Oleos crus. Esses fatores é que determinam a dindmica de mercado do petréleo

(Eckermann e Vogelpohl, 1990).

A desasfaltacdo por solvente consiste em um processo de extensdo a destilagdo a

vacuo e atualmente é um processo adicionado as refinarias de petréleo. Antes de este

processo ser usado, muitos outros processos capazes de remover materiais asfalticos de
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residuos foram implementados na forma de destilacdo (atmosférica ou a vdcuo), bem como

tratamento com argila e dcido sulftrico (Speight, 1999).

Sélidos inorganicos, metais pesados e heterodtomos, todos estes aparecem em toda
a faixa de destilados do 6leo cru, porém, tendem a se concentrar nas fracdes mais pesadas,
tais como resinas e asfaltenos. Essas caracteristicas também levam a inddstria a buscar
inovacdes no refino de 6leo pesado, transporte e processos de otimizagdo. O residuo
asféltico, obtido como produto de fundo das colunas de desasfaltacdo, € composto em sua
maioria por moléculas de asfaltenos e resinas e constitui matéria-prima para producdo do

asfalto.

Uma das caracteristicas mais comuns nos asfaltenos € sua tendéncia pronunciada
de formar agregados em solucdo e, sob condicdes desfavoraveis do solvente, os agregados
de asfaltenos sdo propensos a novamente se agregarem até precipitar da solugdo. Sélidos
inorganicos estdo geralmente associados com asfaltenos, assim, os asfaltenos precipitados
contém uma alta concentracdo desses solidos. A precipitacdo desses sélidos causa uma
série de problemas, desde a exploracdo do 6leo até o transporte e processamento, tais como
entupimento de linhas e pocos de producao, formacgdo de coque e desativagdo do catalisador

(Zou, 2003).

Outro desafio no processamento de 6leo pesado estd na grande quantidade de
metais pesados e heterodtomos, principalmente enxofre, nitrogénio e oxigénio. Embora a
quantidade desses componentes seja relativamente pequena, seu impacto no processo €
significante. A deposicdo de metais pesados tais como niquel e vaniddio, bem como a
adsor¢do de componentes nitrogenados no catalisador de FCC (Fluid Catalytic Cracking)
representam as principais causas da desativacdo/envenenamento do catalisador,
necessitando freqiiente regeneracdo ou substituicdo do mesmo. A quantidade de
heterodtomos nos produtos finais de refino também tem de ser reduzida, de modo a

obedecer as regulamentacdes ambientais vigentes.

Desse modo, como a remoc¢ao da maior parte de heterodtomos, metais pesados e
sOlidos inorganicos estd associada a precipitagdo dos asfaltenos da solucdo, essa é a base

motivadora do processo de desasfaltacdo usado nas refinarias.
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Desde que 6leos crus pesados e residuos de destilacao contém grandes quantidades
de vanadio e niquel, o que acarreta um dano ao catalisador de FCC, esses processos, como
regra geral, ndo se mostram econdmicos. Os metais encontrados no éleo estao comumente
associados a asfaltenos, portanto, a redu¢do de asfaltenos estd diretamente ligada a redugdo

da quantidade de metal no 6leo desasfaltado (DAO).

Todos os tipos de petréleo sdo constituidos de sistemas coloidais, em um conjunto
contendo principalmente hidrocarbonetos que podem ser classificados em alcanos, naftenos
e aromadticos. Existem dois grupos de particulas coloidais dispersas na soluc@o: os

asfaltenos e as resinas de petréleo.

A reducdo de asfaltenos e metais pode ser conseguida através de solubiliza¢do do
residuo em um solvente adequado (extracao liquido-liquido), como por exemplo: propano,
pentano, heptano ou didxido de carbono, resultando na floculacio de asfaltenos.

(Eckermann e Vogelpohl, 1990).

Normalmente, os processos industriais usam n-parafinas leves como propano ou
butano para fazer a desasfaltacdo. No entanto, todos estes processos que utilizam
hidrocarbonetos como solventes tém a desvantagem de serem pouco seletivos a respeito da

remocao de metais.

No processo de refino de 6leo lubrificante, propano liquido a, aproximadamente,
50°C, dissolve todos os constituintes do 6leo lubrificante exceto residuo asféltico, o qual é
separado da mistura e recolhido no vaso separador de asfalto. As propriedades refrigerantes
do propano sdo exploradas tal que as ceras parafinicas precipitam da mistura através da
reducgdo de pressao, o que pela evaporacao de certo volume da solu¢ao causa uma queda na
temperatura de até aproximadamente 4°C. Aquecendo-se a mistura remanescente propano-
6leo até proximo de 100°C reduz-se o poder de solubilidade do propano liquido, resultando
na seqiiencial precipitacdo das resinas, de residuos pesados e nafténicos, restando somente

as parafinas leves na solucao.

Alguns solventes eram esperados que removessem tanto constituintes nafté€nicos

como asfalténicos, mas desde que o extrato resultante era uma mistura de hidrocarbonetos
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nafténicos e asfalto e requeriam posterior refino e separagdo para se obter produtos

comercializaveis, nao se mostravam muito promissores. (Wilson et al., 1936).

O desafio estava, entdo, em encontrar um solvente que removesse nao somente
uma ou duas impurezas, mas sim todos os constituintes indesejdveis presentes nos 6leos
lubrificantes. Seria inesperado que um solvente Unico fosse capaz de solubilizar todos os
componentes desta mistura de uma s6 vez. Sem ser a exce¢do a regra, o propano nao o faz,
porém, sua versatilidade como agente precipitante estdi comprovada, uma vez que suas
propriedades fisicas mudam rapidamente num intervalo de temperaturas entre -42°C e

101,6°C, alterando consideravelmente sua capacidade de solubilizacdo.

Em temperaturas proximas a critica, aumentando-se a pressdo (0 que aumenta a
densidade) aumenta-se a solubilidade do 6leo no propano, assim sendo, o poder de
solvéncia do propano € proporcional a sua densidade. Dessa maneira, a magnitude das
mudancas de temperatura e pressdo no propano resulta em resultados diferenciados

comparado com outros liquidos (Wilson et al., 1936).

Wilson et al. concluiram que em temperaturas mais altas a solubilidade do asfalto
na fase rica de propano € reduzida. O aumento da quantidade de propano no meio também
reduz a quantidade de asfalto na fase rica de propano, o aumento da pressdo na regido de
duas fases liquidas no diagrama P-T aumenta a solubilidade do asfalto na fase rica de
propano e o gas comprimido de propano dissolve mais 6leo que o propano liquido a

temperaturas e pressoes levemente mais baixas.

Zhao et al. (2005 e 2006) observaram que a razdo solvente/6leo utilizada na
desasfaltacdo supercritica € uma das varidveis mais importantes e que o processo deve
operar proximo ao valor 6timo dessa razdo para obter um balango favordvel entre boa
separacdo e custo. Esta conclusdo foi obtida apds realizarem-se testes da variacdo de
rendimento em 6leo desasfaltado (DAO) em funcdo da razdo solvente/6leo, observando um
comportamento nao linear, j4 que o 6leo pesado pode ser completamente solivel em
pequenas quantidades de solvente. A adi¢do de mais solvente resultou na divisdo das fases
e na precipitacdo de asfaltenos. Adicionando-se ainda mais solvente ao meio, produzia-se
mais solvente e resina e, portanto, para uma quantidade adequada de solvente é que a

separacao eficiente € conseguida.



19

Estes trabalhos certamente promovem o uso de fluidos quase criticos e

supercriticos para uso como solventes na desasfaltacao de petréleo.

2.3 EXTRACAO SUPERCRITICA

Extracdo com fluido supercritico (SFE) € um processo de separacdo no qual se
aplicam gases supercriticos como agentes de separacdo. Para a extracdo com fluido
supercritico, o solvente € um componente supercritico ou uma mistura de componentes
supercriticos (Brunner, 1998). Neste item, serd dada uma abordagem teorica sobre fluidos
supercriticos, suas propriedades e aplicagdes, bem como serdo apresentados os trabalhos
classicos sobre aplicacdes de hidrocarbonetos leves em estado supercritico ou quase
supercritico, na extragdo de compostos em matrizes organicas diversas, enfatizando-se o

uso do mesmo em aplicagdes nas refinarias de petréleo e petroquimicas.

2.3.1 FUNDAMENTOS

Um fluido supercritico (SCF) é definido como uma substincia para as quais,
ambas, a pressdo e temperatura estdo acima dos valores criticos. A densidade de fluidos
supercriticos pode ser facilmente ajustada por pequenas mudancas na pressao dentro da
regido critica (Nalawade et al., 2006). O diagrama de fases tipico para um componente puro

€ mostrado nas Figuras 2.2 e 2.3.

Pode-se, entdo, definir qual € o principio da extragdo com fluido supercritico: o
poder de solubilizacdo de um solvente € tanto maior quanto mais denso ele for. Acima do
ponto critico e nas proximidades deste, um pequeno aumento de pressao produz um grande
aumento do poder de solubilizacdo do solvente. Esta é uma caracteristica bastante peculiar
do fluido supercritico, que se constitui no principio fundamental do processo de extragdao
supercritica. Em sintese, pequenas variagdes de pressdao e/ou temperatura na regido
supercritica podem levar a grandes variagdes da densidade do solvente supercritico,

diretamente relacionada ao seu poder de solubilizacao (Torres, 2004).

No estado supercritico, as propriedades fisico-quimicas de um fluido assumem

valores intermedidrios aquelas dos estados liquido e gasoso. Propriedades relacionadas a
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capacidade de solubilizagdo, como a densidade, aproximam-se daquelas tipicas de um
liquido, enquanto que propriedades relacionadas ao transporte de matéria, como a
difusividade e a viscosidade, alcancam valores tipicos de um gis. As Tabelas 2.1 e 2.2
mostram, respectivamente, as propriedades criticas de alguns solventes € uma comparacao

entre as propriedades fisicas médias de liquidos, gases e SCF.

Sabe-se que os liquidos sdo excelentes solventes, mas de difusao lenta e alta
viscosidade. J4 os gases ndo sdo tdo bons solventes, mas se difundem com extrema
facilidade e s@o pouco viscosos. Os solventes supercriticos, pela razdo de combinar
caracteristicas desejdveis tanto de liquidos quanto de gases, sdo Otimos solventes,
apresentando alta difusividade e baixa viscosidade. Como conseqiiéncia, tem-se a extragao

com fluido supercritico como um processo rapido e eficiente (Torres, 2004).

Fluido

supercritico
Pk i bl s e e e R e e

Pressao Liquido
Sélido

Gas

//
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Figura 2.2: Diagrama de fases tipico para um componente puro



Figura 2.3: Superficie PVT tipica para um componente puro
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Tabela 2.1: Propriedades criticas de espécies puras selecionadas.

Composto Massa molar (kg/lkmol) T¢(K) Pc(bar) V¢ (cm3/mol)

Agua 18,02 647,1 220,55 55,9
CO;, 44,01 304,2 73,83 94,0
Etano 30,07 305,3 48,72 145,5
Etanol 46,07 513,9 61,48 167,0
Etileno 28,05 282,3 50,40 131,0
n-Hexano 86,00 507.,5 30,1 368.,2
Propano 44,10 369,8 42,48 200,0
n-Butano 58,12 425,1 37,96 255,0

Tabela 2.2: Propriedades fisicas médias de gases, liquidos e fluidos supercriticos.

] Densidade Viscosidade Difusividade
Estado do fluido ( g/cm3) (g/cm.s) (cm2 /s)
Gas (1 bar) 107 10 0,2
SCF (T¢, Po) 0,3 10 0,7.10°
Liquido 1 10 10°

Em um processo tipico de extracdo supercritica, o material contendo os
constituintes de interesse € alimentado ao extrator, onde uma corrente de solvente
supercritico flui a uma determinada pressao, temperatura e vazao, extraindo, assim, alguns
componentes, dependendo da solubilidade. Apds a extracdo, um ou mais componentes
dissolvidos precipitam no vaso separador com a descompressdo do sistema. A manipulagcdo
das condi¢des operacionais pode tornar o solvente mais seletivo para componentes

especificos (Inovagdo Tecnolégica — Parceria Universidade/Empresa, 2006).
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Dentre algumas aplicacdes do processo de extragdo supercritica, é possivel citar:
planta de extracdo de oleaginosas; industrias farmacéuticas; inddstrias de cosméticos e

perfumarias; industrias alimenticias e de bebidas; industrias petroliferas, entre outras.

Dentre alguns dos solventes que podem ser usados na extragdo supercritica,
destacam-se: propano, diéxido de carbono, etileno, nitrogénio, Oxido nitroso e

monoclorofluormetano.

O propano é um solvente barato, disponivel, seguro e versatil que pode ser usado
vantajosamente em qualquer passo da manufatura do 6leo lubrificante (Wilson et al., 1936).
Além disso, o propano € um solvente leve e parafinico. A baixas temperaturas, suas
propriedades sdo tais que a graxa pode ser rapidamente e completamente removida; a altas
temperaturas, devido as rdpidas mudangas em suas propriedades fisicas, pode ser usado

para precipitar varios constituintes indesejados (Wilson et al.,1936).
O CO; € um solvente interessante de ser usado devido as seguintes caracteristicas:
¢ Atoxicidade em pequenas quantidades.
¢ Naio inflamabilidade.

e Ponto critico em condi¢des brandas: 31,07°C e 73,8 bar. Esta propriedade permite
que o processo ocorra em temperatura relativamente baixa, evitando, dessa forma, a

degradacao de substancias termo-sensiveis (Sovova et al., 1994).
e Estabilidade quimica.
e Naio apresenta odor nem gosto (Sovova et al., 1994).
¢ Pronta disponibilidade a baixo custo.

A seguir, sdo apresentadas algumas vantagens do processo de extracdo com fluido

supercritico:

e Uso de temperaturas moderadas, as quais permitem a recuperacdo dos produtos

naturais.

® Recuperagdo do solvente € rdpida e completa.
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Grande poder de solvatagdo junto com uma enorme capacidade de penetracdo nos

sélidos.

As propriedades dos solventes podem ser ajustadas convenientemente através da

variacao das condi¢des operacionais (pressdo e temperatura).

Dentre alguns aspectos econdomicos do uso de fluidos supercriticos na industria,

pode-se destacar:

A producao mundial de 6leos e gorduras vegetais e animais e seus produtos
derivados tem aumentado nas ultimas décadas, enquanto que a0 mesmo tempo tem-

se um aumento no preco de agentes de extracdo tradicionais, como n-hexano.

Em um ntimero crescente de paises, a maioria dos solventes organicos estd proibida
para produtos alimenticios ou autorizada somente com concentragcdes residuais

extremamente baixas.

Os consumidores tendem a exigir produtos obtidos a partir de tecnologias limpas,

descartando solventes organicos frente a solventes naturais como o COs.

Os produtos extraidos por fluidos supercriticos sdo de qualidade superior aos obtidos
por extragdo com solventes organicos, fundamentalmente porque nao ha residuos de
solvente nos mesmos e também porque o processamento se dd em temperaturas

moderadas, de modo que as suas propriedades ndo sdo alteradas.

Os processos supercriticos permitem resolver problemas ambientais, tais como
reducdo na emissdo de compostos organicos volateis (VOCs) e substituicio de

solventes halogenados convencionais.

A seguir, serdo descritos alguns processos relevantes que fazem uso de extracao

com solventes no estado quase-critico e/ou supercritico.

2.3.2 PROCESSO SOLEXOL

O processo Solexol surgiu em 1952, alguns anos apds o desenvolvimento do

processo de desasfaltacio a propano (1936), usando um conceito similar para purificagcdo e
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separacdo de Oleos vegetais e Oleos de peixes. O objetivo deste processo era concentrar
triglicerideos poliinsaturados nos 6leos vegetais e extrair a vitamina A de dleos de peixes.
Ele também usa propano como solvente para processar o 6leo de peixe, sendo que
variagdes na temperatura afetam o poder do solvente de uma maneira similar aquela vista
na desasfaltacio (McHugh e Krukonis, 1994). A Figura 2.4 mostra um diagrama

esquematico do processo Solexol.
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Figura 2.4: Diagrama esquematico do processo Solexol.
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2.3.3 PROCESSO ROSE

Seguindo uma ordem cronolégica de desenvolvimentos, surge em 1976, o
processo ROSE (Residuum Oil Supercritical Extraction), que representa atualmente a
principal tecnologia de desasfaltacdo na industria de petréleo. O estado da arte desse
processo visa a extracdo de um o6leo desasfaltado de alta qualidade, a partir de residuo de

vacuo ou atmosférico, além de outras matérias-primas.

O Processo ROSE também nao €, estritamente falando, um processo de extracdo

supercritica. O primeiro estdgio de extracdo no processo ROSE ¢ feito nas condig¢des
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liquidas, no entanto, o processo ganha vantagens na solubilidade do solvente préximo as
condicdes criticas em varios estagios de extra¢do/separa¢do. O uso do processo ROSE na
desasfaltacdo oferece uma série de vantagens operacionais e econdmicas em relagdo ao

outros processos convencionais (Meyers, 2004). Essas vantagens incluem:

¢ Maior rendimento e melhor qualidade do 6leo desasfaltado obtido, comparado a

outros processos de desasfaltacdo.
e Flexibilidade em processar residuo atmosférico e de vacuo.

e Recuperagdo supercritica do solvente, o que representa uma redu¢do nos custos

operacionais comparado a outros processos de desasfaltacdo por solvente.

e C(Custos de investimento e operagdo relativamente mais baixos comparado a outros

processos otimizados.

O primeiro estagio do processo ROSE consiste na mistura de residuo com butano
ou pentano liquido, precipitando a fase asfalténica. Butano é usado, pois € um melhor
solvente para hidrocarbonetos pesados, dissolvendo os componentes de alta massa molar

desejados e precipitando asfaltenos.

As resinas presentes na solucdo separada de asfaltenos sdo retiradas através de
aquecimento do butano préximo da temperatura critica, onde o poder de solvéncia do
butano liquido cai e as resinas precipitam da solucdo de 6leos leves e butano. A corrente

que sai desta separacdo consiste de dleos leves dissolvidos no butano liquido quase critico.

Finalmente, precipitam-se os 6leos leves aquecendo a solu¢do a uma temperatura
levemente acima da critica para o butano puro, diminuindo, entdo, o poder de dissolucdo do
entdo butano supercritico, precipitando os dleos leves da solucdo. O processo ROSE € um
processo tecnicamente otimizado, que opera nas proximidades do ponto critico do solvente,
necessitando de um consumo pequeno de calor entre os estdgios. McHugh e Krukonis
(1994) apresentam o esquema deste processo aplicado a desasfaltacdo, o qual é mostrado na

Figura 2.5.
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Figura 2.5: Diagrama Esquematico do Processo Rose usando Fluido Superecritico.

2.3.4 PROCESSO DE DESASFALTACAO A PROPANO LIQUIDO

Em 1936, Wilson et al. desenvolveram um processo de separacdo baseado no
equilibrio de fases, que acabou se tornando a base para o processo de desasfaltacdo a
propano ainda hoje em uso no refino de 6leos lubrificantes. Embora o processo nao seja de
extracdo supercritica conceitualmente definindo-se, ele faz uso da mudanga do poder de

solvéncia de um liquido nas vizinhancas de seu ponto critico.

Uma vez que as caracteristicas do propano como solvente podem ser mudadas
grandemente no espago pressdo-temperatura, este solvente pode ser usado seletivamente
para separar uma mistura de 6leo lubrificante em parafina, asfalto, produtos pesados,
nafténicos e no produto desejado que € o 6leo lubrificante leve. A Figura 2.6 apresenta o

diagrama do processo (McHugh e Krukonis, 1994).
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Figura 2.6: Diagrama Esquemitico do Processo de Refino de Oleo Lubrificante por Propano.

Na Figura 2.7, os mesmos autores colocaram a mistura de 6leo lubrificante em
dois pseudo-componentes: 6leo e asfalto e descrevem a mistura como um sistema terndrio.
Com o aumento da temperatura, a mistura se torna menos miscivel e resulta numa maior
divisdo de fases. O ponto representado como um cubo no digrama representa uma mistura
monofdsica, bifdsica e trifdsica a 37,8, 60 e 82,2°C, respectivamente. A seletividade da
extracdo estd relacionada a razdo alimentacdo/solvente e também a forma da regidao
multifasica no diagrama, que muda com a pressdo e temperatura do sistema. Ao contrario
do que muitos acreditam que uma alta razdo solvente/alimentacdo resulta numa alta
seletividade, a Figura 2.7b mostra que, comparado com o ponto B, o ponto A possui uma
alta razdo solvente/alimentagdo, mas tem uma seletividade menor. Esta discussao
demonstra quao complexo é o comportamento de fases no processo de desasfaltacdo por
propano e como o papel de um diagrama de fases completo e exato se faz importante na

otimizagdo deste processo.
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Figura 2.7: Comportamento de fases terndrio para a mistura asfalto-6leo-propano em trés diferentes
temperaturas (Wilson et al., 1936).

Muitos trabalhos tém sido publicados na literatura sobre esta questdo da
desasfaltacdo. Por exemplo, um processo comercial usado para desasfaltacdo € através do
processo de extragdo UOP/FW-USA Solvent Deasphalting Process (UOPLLC, 2003).
Neste caso, uma alimentagdo (residuo de vacuo) € misturada com um solvente parafinico
leve, tipicamente o n-butano, onde o 6leo desasfaltado estd solubilizado no solvente e é rico
em moléculas parafinicas. O produto de fundo € rico em compostos arométicos e
asfaltenos. A razdo solvente/6leo pode ser reduzida com o uso de internos apropriados

(tecnologia propria) dentro do extrator.

O processo de desasfaltacao supercritica usando o propano como solvente € tido
como um processo de referéncia para tratar dleos pesados. Empresas como a Exxon e a
Petrobris tém estas unidades operando para processar residuos pesados de petrdleo. Este
processo, além de ser adequado para tratar residuos pesados, pode ser ainda
energeticamente econdmico quando comparado com outros processos, como mostrado por
Waintraub et al. (2000), que descrevem a conversio de uma unidade de desasfaltacdo
antiga da Petrobrds em uma unidade operada de forma supercritica, visando diminuir o

consumo de energia e aumentar o rendimento em DAO.

Um aspecto importante para a boa operagdo do processo de craqueamento
catalitico estd na selecdo da carga de alimentagdo de 6leo cru, de modo a estar dentro dos

limites de especificacdo para poderem ocorrer as reagdes desejadas. Explorando a
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influéncia deste aspecto, Xu et al. (2005) pesquisaram a influéncia do rendimento de DAO
obtido através de extragcdo supercritica no rendimento de produtos obtidos através do FCC,

partindo-se de seis residuos provenientes de refinarias chinesas.

O DAO ¢ analisado, separando-se quantitativamente as fracdes de saturados,
aromdticos, resinas e asfaltenos (SARA). E sabido que o DAO contendo altas fracdes de
asfaltenos prejudica o rendimento do FCC e os componentes saturados sdo basicamente

parafinas com pequenas espécies de nafténicos.

Xu et al. (2005) obtiveram uma relacdo linear, com erro experimental de 5%, entre
o rendimento em gasolina e a composi¢cdo SARA do DAO utilizado, indicando que 70% de
saturados e 33% de aromaticos sdo convertidos em gasolina. No entanto, a presenca de
resinas no DAO € um detrimento a producdo de gasolina, uma vez que sdo muito pesadas e
inibem o craqueamento de aromadticos e saturados. O mesmo comportamento € observado

na relacdo entre o rendimento de 6leo leve (gasolina + diesel) e as fracdes SARA do DAO.

Portanto, através do processo de extracdo supercritica € possivel controlar o
rendimento em DAO, de modo a obter fracdes 6timas de arométicos e saturados, que vao

resultar em maior rendimento em gasolina e diesel.

Eckermann e Vogelpohl (1990) realizaram um experimento de desasfaltacdo do
6leo cru Boscan da Venezuela, que é um 6leo pesado, através da extragdo supercritica com
CO,. O objetivo era reduzir a quantidade de asfaltenos e a fracdo de metal no dleo,
solubilizando-o com n-heptano. Os melhores resultados foram obtidos a temperaturas mais
baixas que 56°C e pressdes acima de 78 bar, a razdo volumétrica de n-heptano/6leo pdde
ser minimizada em 0,85: 1; o dleo desasfaltado resultante continha apenas 0,1% em massa
de componentes insoliveis em n-heptano e a reduc¢io na quantidade de vanadio e niquel no
DAO foi de 77% em massa. A adicdo de n-heptano no 6leo € feita para reduzir a
viscosidade, para que a solubilidade do CO, na mistura aumente e ademais, o n-heptano é o
agente precipitante de asfaltenos, promovendo a floculagdo de particulas coloidais de

asfaltenos.

Com o aumento da demanda por produtos, como por exemplo, combustiveis para

transporte e destilados médios de alta qualidade, a obtencdo de alta conversdo de 6leo
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pesado e betume vém se tornando o principal alvo das pesquisas para melhoramento do

processamento de residuos (Chang et al., 2001).

De acordo com as projecdes do United States Energy Information Administration
(EIA), espera-se um aumento na demanda mundial total de petréleo para 123 milhdes de
barris por dia até 2025. A producdo de petréleo estimada pela Organizacdo dos Paises
Exportadores de Petréleo (OPEP) para 2025 é de 61 milhdes de barris por dia, o que
representa o dobro da producao em 2001. Hutzler et al. (2003) mencionam que os paises
nao filiados a OPEP esperam alcancar um aumento na producdo de cerca de 62 milhdes de
barris por dia em 2025. Por outro lado, devido a diminui¢do dos suprimentos de 6leos leves
obtidos, a industria petrolifera é e continuard sendo gradativamente forcada a efetuar

melhorias no processamento de 6leos pesados e residuos (Bauquis, 2003; Dehkissia et al.,

2004).

Atualmente, cinco plantas de desasfaltacdao da Petrobras foram projetadas com o
sistema convencional de reciclo de solvente por evaporacdo de um ou dois efeitos, para
alimentacdo da unidade de FCC ou producdao de 6leos lubrificantes. Neste processo, o
solvente € reutilizado apds vaporizacao numa série de flashes de reducdo de pressdo e uso
de vapor de dgua sob condi¢des subcriticas. Somente nesta etapa, uma fracdo grande do

custo operacional total é gasta (Waintraub et al., 2000).

Sendo assim, como conseqiiéncia de um consumo de energia menor, a planta pode
operar com razdes de solvente/6leo maiores, resultando em um aumento na produgdo e na
qualidade de dleo desasfaltado, permitindo, entdo, um aumento no rendimento para uma

mesma qualidade.

Partindo desse pressuposto, Waintraub et. al (2000) realizaram testes para
determinar a melhor razdo solvente/6leo para ser usada na conversdo da antiga refinaria
RLAM da Petrobras, para operacdo nas condi¢cdes supercriticas. Os resultados sdo

apresentados na Tabela 2.3.
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Tabela 2.3: Resultados para diferentes razdes volumétricas de solvente/dleo

Razdo solvente/oleo

9,1 12:1 14:1
(volume)
Temperatura no topo

67,5 69 69
do extrator (°C)
Rendimento em DAO

54 58 59
(%)

Fonte: Waintraub et al (2000)

A principal vantagem obtida na conversdo da unidade de desasfaltagdo da planta a
propano supercritico, com a mesma capacidade e um aumento da razdo de solvente/6leo
para 12:1 foi um rendimento maior em DAO (58%) e uma reducdo no consumo de energia

em 50%.

O ajuste fino de produgdo na refinaria para satisfazer o mercado requer andlises
precisas da composi¢do da carga de petrdleo, especialmente a porcentagem de destilados a
vacuo. Porém, métodos comuns de andlise ndo sdo bastante precisos. Assim, utilizando a
destilacdo molecular e caracterizando as fracdes obtidas, contribuiu-se com a problematica
que envolve um maior aproveitamento dos residuos de vécuo, definindo uma melhor

estratégia operacional (Maciel Filho e Wolf Maciel, 2002).

A destilacao do residuo atmosférico, chamada de destilagdo a vacuo convencional,
exige uma pressao reduzida para prevenir a decomposi¢do térmica de componentes de
petréleo, produzindo gasdleo e residuo de vicuo (produto de fundo da torre de destilacdo a
vdcuo), que entram em ebulicdio a uma temperatura de aproximadamente 540°C
(Bodusynski, 1987). Um fracionamento adicional do residuo a vicuo pode ser realizado
também usando um processo de destilagdo a alto vacuo, chamado de destilacio molecular,
que permite a destilagdo livre de decomposi¢do até aproximadamente 700°C (temperatura
atmosférica equivalente (TAE)). Em Batistella et al. (2005), é apresentada a caracterizacao

de fracdes pesadas de petrdleo.

A destilacdo molecular é um caso particular de evaporacdo, a qual ocorre em

pressoes extremamente baixas. Neste processo, a superficie de evaporagdo e a superficie de
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condensacdo estdo separadas entre si a uma distancia da ordem de grandeza do livre
percurso médio das moléculas evaporadas. Deste modo, o efeito do vapor gerado sobre o
liquido praticamente nao influencia a taxa de evaporagdo, a qual é governada somente pela
taxa de moléculas evaporadas, que escapam da superficie do liquido e atingem o
condensador facilmente, uma vez que encontram um percurso relativamente desobstruido.
Assim, a destilagdo molecular representa um tipo especial de vaporizacdo a baixas pressoes
e correspondentes baixas temperaturas e encontra, assim, utilidade na separacdo e
purificacdo de materiais com moléculas de massa molar elevada, bem como para aqueles
termicamente sensiveis (Erciyes et al., 1987). A destilacio molecular eficiente exige,

portanto, a renovagao mecanica do filme superficial onde ocorre a evaporagao.

2.4 ANALISE SARA

Uma das técnicas mais usadas para caracterizar 6leos pesados é o método SARA,
em que o Oleo é fracionado por precipitacdo seletiva (para os asfaltenos) e/ou técnicas
cromatograficas em quatro classes de componentes: Saturados, Aromaticos, Resinas e
Asfaltenos. Das quatro classes de compostos identificdveis, somente saturados sao
distinguiveis do resto dos componentes na mistura. A auséncia de ligacdes m nos
constituintes dessa classe os permite ser facilmente diferenciados. O que sobra no 6leo
pesado é composto por aromdticos e componentes heteroatdmicos de vérios graus de
condensacdo, substituicdo alquilica e funcionalizacdo. As resinas s@o mais ricas em
heterodtomos e tem uma concentragdo maior de carbonos aromadticos, enquanto que 0s

asfaltenos sdo as fracdes de maior massa molar e contém a maioria dos compostos polares.

2.5 ASFALTENOS

Asfaltenos sdo identificados pela andlise SARA como uma classe que ¢
distinguivel do 6leo desasfaltado porque € insoltivel no solvente precipitante, nas condicdes
de operacdo impostas. Eles podem ser compostos por moléculas que diferem
significativamente em suas caracteristicas quimicas (massa molar, aromaticidade,
heterodtomos, quantidade de metais, etc.). Tem sido aceito que asfaltenos sdo cadeias

aromdticas policiclicas, variavelmente substituidas por cadeias alquilicas que podem ser
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longas (C;o — C») e conectadas por pontes alquilicas e de heterodtomos (Yen ET al., 1984 e
Yen, 1992; Strauz et al., 1992). O grau de condensagdo de cada grupo pode ser mais ou
menos elevado, mas normalmente nio excede a cinco anéis. Suas dimensOes fisicas caem
na faixa de 1 ~ 100 nm (Overfield et al. 1989; Storm et al., 1994; Sheu e Storm, 1995, Yen,
1992).

Sendo identificada a classe de solubilidade, o rendimento e a composicdo quimica
dos asfaltenos naturalmente dependem de muitas varidveis, incluindo a escolha do solvente,
tempo de mistura, razdo de diluicdo, condicdes de pressdo e temperatura, tamanho do poro

do filtro, etc. Os asfaltenos possuem as seguintes caracteristicas em comum:

e (Concentram-se em fracoes pesadas de 6leo e sdo primariamente materiais nao

destildveis.
¢ Contém a maioria de sélidos inorganicos, heterodtomos e metais pesados.
e Possuem alta tendéncia de formacao de coque.
e Tém papel importante nas propriedades reoldgicas do asfalto acabado.

Em solucdo, asfaltenos sdo parcialmente dissolvidos e parcialmente dispersos
como agregados. Esses agregados de asfaltenos sdo comumente referidos como micelas na
literatura, baseado na analogia realizada no comportamento de moléculas surfactantes em
solucdo. As dimensdes das micelas dependem fortemente da natureza do solvente, da
concentracdo de asfaltenos e da pressdo/temperatura do sistema. Sob condicdes favoraveis
de solvente, micelas de asfaltenos sdo propensas a formar agregados em grupos que sdao
instaveis com respeito a precipitagdo. Por outro lado, se dissolvido em bons solventes
organicos, asfaltenos parecem mostrar o mesmo comportamento qualitativo das demais

fragdes de petrdleo.

Uma representacdo qualitativa do comportamento fisico de moléculas de

asfaltenos em um solvente hidrocarbonico € ilustrada na Figura 2.8.
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Figura 2.8: Representacdo esquematica do processo de agregacdo de asfaltenos (Zou, 2003).

Estudos de moléculas de asfaltenos dissolvidas em hidrocarbonetos leves mostram
que a dimensdo das micelas depende fortemente da natureza do solvente, da concentracao

de asfaltenos e das condi¢des de pressao e temperatura do sistema.

Normalmente, sdao os constituintes de maior ponto de ebulicio do petréleo que
exercem considerdvel influéncia nas propriedades fisicas do 6leo cru, tais como grau API

ou densidade relativa (Speight, 1999).

Os constituintes asfalticos do petr6leo normalmente aparecem como uma fracdo
semi-sdlida escura a negra e extremamente viscosa, resultado de vérios processos de refino,
porém, o que constitui exatamente a fracao asfaltica € ainda matéria de estudo. O residuo da
destilacdo a vacuo do petréleo é muito freqiientemente associado a fracdo asfaltica do dleo
cru, ja que € o material precipitado por propano liquido durante o processo de desasfaltacao

no refino de petroleo.

O residuo de vécuo € freqlientemente constituido por asfaltenos, resinas e por uma
fracdo de gasdleo pesado, que pode ser usado como matéria-prima para 6leo lubrificante, e

nao pode ser destilado (Speight, 1999).

Asfaltenos ndo tem um ponto de fusdo definido e freqiientemente intumescem e

expandem no aquecimento, para deixar um residuo de carbono. Sdo separados do petréleo
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pela adicdo de um solvente ndo-polar, normalmente um hidrocarboneto leve com tensio
superficial abaixo de 25 dyn.cm™ a 25°C, sdo solveis em solventes com tensdo superficial
acima de 25 dyn.cm'l, tais como piridina, dissulfeto de carbono, tetracloreto de carbono e

benzeno.

Desse modo, ndo hd um parametro operacional especifico que dita uma boa
separacdo entre asfaltenos e demais fragdes do petréleo. Dentre alguns parametros
relevantes de natureza fisica e quimica nesse processo de separacdo, é possivel citar a
massa molar do 6leo cru, a polaridade, a estrutura tridimensional das micelas de asfaltenos,
a capacidade de solvéncia do agente extrator, a razao de solvente precipitante em relagdo ao

volume de 6leo cru, além de varidveis operacionais tais como temperatura e pressao.

2.6 LUBRIFICANTES

Oleos lubrificantes basicos sdo Gleos obtidos do refino de determinados tipos de
petréleo. A principal funcdo de um 6leo lubrificante € a reducdo do atrito e do desgaste
entre superficies metdlicas ou pldsticas que se movem uma contra a outra. S3o usados
normalmente para dissipar os calores gerados pelo atrito, separar superficies em movimento

e controlar o desgaste corrosivo.

Os lubrificantes liquidos podem ser de origem animal ou vegetal (6leos graxos),
derivados de petréleo (6leos minerais), ou produzidos em laboratério (6leos sintéticos),
podendo, ainda serem constituidos pela mistura de dois ou mais tipos (6leos compostos)

(Winter, 2007).

Os lubrificantes derivados de petréleo sdo quimicamente constituidos por
hidrocarbonetos parafinicos, nafténicos, podendo conter quantidades menores de
hidrocarbonetos aromdticos e raramente tragos de olefinas. De acordo com o tipo de
hidrocarbonetos que prevalece na sua composi¢do, sdo denominados como 6leo lubrificante

basico nafténico ou 6leo lubrificante basico parafinico. (http://petrobras).

Uma das caracteristicas mais importantes de um O6leo lubrificante é a sua

viscosidade, que deve variar o minimo possivel em altas temperaturas. Oleos lubrificantes
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sdo definidos como leves ou pesados, de acordo com suas viscosidades cinemaéticas a 40°C

€ massa molar.

2.7 DISTRIBUICAO DE HETEROATOMOS, METAIS PESADOS E SOLIDOS INORGANICOS NO

OLEO/BETUME

Heterodatomos, metais pesados e sélidos inorganicos sdo os principais tipos de
espécies problemadticas encontrados em Oleos pesados. O entendimento da distribui¢ao
dessas espécies em diferentes fracdes de Oleo pesado/betume € a chave para o
desenvolvimento de processos de remoc¢do seletiva. Muito esforco tem sido voltado a
heterodtomos e metais pesados, enquanto que a pesquisa sobre sélidos inorganicos €

€scassa.

Heterodtomos e metais pesados podem estar presentes no 6leo em uma variedade
de formas. A distribuicdo dessas espécies varia consideravelmente entre Oleos crus de
vdrias origens. No entanto, enxofre, nitrogénio, oxigénio e metais pesados sdo propensos a
se concentrar nas fracdes mais pesadas. A Figura 2.9 mostra as curvas de distribui¢do para
essas espécies no betume atmosférico de Athabasca (Chung et al., 1997). O betume ¢é
primeiramente separado por destilacdo a viacuo e dai fracionado por extracdo supercritica.
Na Figura 2.9, C e H estdo quase igualmente distribuidos, metais pesados estdo
desigualmente distribuidos, as distribuicdes de S, N e MCR (residuo de microcarbono)
estdo entre aquelas de C e H e metais pesados. Este trabalho também mostrou que cerca de
80% de metais pesados, 50% de N e 30% de S podem ser removidos junto com 20% das

fragdes pesadas (asfaltenos).

Pela Figura 2.9, a quantidade de metais em 6leos pesados cai dentro de uma faixa
de 100 ~1000 ppm, ocasionalmente a quantidade excede 1000 ppm. Muitos componentes
metélicos pesados estdo concentrados nos residuos. Embora a quantidade de metais pesados
no petréleo seja pequena, seu impacto no processo subseqiiente é muito grande. Como
exemplo, mesmo pequenas quantidades de niquel e vaniddio na alimenta¢do de uma unidade
de craqueamento catalitico afeta a atividade do catalisador e resulta num aumento de gés e
na formacdo de coque, reduzindo o rendimento nos produtos desejados. A quantidade de

enxofre no 6leo pesado € de aproximadamente 3 ~ 7% em massa. Geralmente, quanto
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maior a densidade do 6leo, maior a quantidade de enxofre. A quantidade de enxofre
também aumenta com o ponto de ebulicio durante a destilacdo, no entanto, fracdes
intermedidrias atualmente podem conter mais enxofre do que fracdes mais pesadas em
ebulicdo, devido a decomposi¢cdo dos componentes mais pesados que cont€ém enxofre
durante a destilacao (Reynolds, 1999; Chung et al, 1997; Boduszynski, 1987; Gray, 1994;
Speight, 1999). Compostos de enxofre estdo entre os constituintes mais problematicos do
petréleo. A grande quantidade de enxofre pode causar uma série de problemas na produgao,
como corrosdo, desativagdo do catalisador e poluicdo ambiental. Conseqiientemente, as

refinarias t€ém de remover os compostos de enxofre ou converté-los a formas menos

prejudiciais.
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Figura 2.9: Curva de distribuicio de espécies no betume atmosférico de Athabasca (Chung et al.,
1997).
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A quantidade de nitrogénio no petroleo é baixa e fica dentro de uma faixa de
0,1 ~ 0,9% em massa. Os compostos de nitrogénio estdo concentrados em sua maior parte
nas fracoes pesadas. Geralmente, quanto mais asfalténico for o 6leo, maior a quantidade de

nitrogénio e maior o residuo carbonico (Chung et al., 1997).

A presenca de uma maior concentragdo de compostos de nitrogénio no petréleo
impacta negativamente as operacdes de refino. Compostos de nitrogénio podem ser
responsaveis pelo envenenamento de catalisadores cataliticos e pela formag¢do de goma em

oleos combustiveis domésticos.

A quantidade de oxigénio no petréleo é normalmente menor que 2% em massa,
embora, maiores quantidades ja tenham sido encontradas. A quantidade de oxigénio no
petréleo aumenta com o ponto de ebuli¢do das fracdes examinadas. Grandes quantidades de
oxigénio podem ser resultado de uma exposicao prolongada do 6leo na atmosfera, tanto
durante, como apds a producdo. De fato, residuos ndo voldteis podem ter quantidade de
oxigénio acima de 8,0% em massa. O oxigénio € relativamente menos prejudicial que

outros heterodtomos no 6leo pesado.

Os soélidos inorganicos finos tém uma quantidade nos 6leos pesados numa faixa de
0,3 ~ 10% em massa. Os principais constituintes dos sélidos finos no 6leo pesado sdao
ultrafinos, aluminosilicatos, cristais de argila contendo pequenas quantidades de enxofre e
titanio carregando minérios. A superficie dos sélidos inorganicos € dada como asfaltenos
devido a adsor¢do de componentes organicos polares, aromdticos e insoliveis em tolueno.
Conseqiientemente, os solidos sdo muitas vezes associados a gotas de dgua (muitas vezes
salgada) e formam grupos de solidos e gotas. Os grupos se dispersam no componente
malténico do betume e, assim, formam uma solucao coloidal estdvel. Muitos desses sélidos
precipitam junto com os asfaltenos no processo de desasfaltacdo e/ou depositam-se dentro
do coque nos processos posteriores. Eles também contribuem para a sujeira do sistema de

reacdo e na desativacdo do catalisador, durante o hidroprocessamento catalitico.

As particulas sélidas podem ser arrastadas nos liquidos volateis e causar corrosao e
incrustacdo nas unidades de processo subseqiientes. Em resumo, heterodtomos, metais
pesados e sdlidos inorganicos finos tendem a se concentrar nas fracdes pesadas/asfaltenos.

Eles sdo responsaveis por grande parte dos problemas no processamento das refinarias. A
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tendéncia nos anos recentes, com respeito ao suprimento para o craqueamento catalitico,
tem acentuado os efeitos prejudiciais das espécies problematicas, necessitando, portanto, de

mais processos de remogao seletiva.

2.8 CONDENSACAO RETROGRADA

O processo de extragdo supercritica envolve solutos diluidos em solventes
supercriticos. O conhecimento das propriedades termodinadmicas desses sistemas se faz
essencial. Préximo a regido critica, o conhecimento de tais propriedades tem particular
significancia, ja que podem assumir um comportamento altamente ndo linear para misturas
muito diluidas, como por exemplo, uma grande divergéncia no volume parcial molar do
soluto. Nesses processos que operam com solventes nas condi¢des criticas/supercriticas, um

entendimento do fendmeno da condensacgao retrégrada se faz necessario.

A condensacdo retrégrada ocorre quando um reservatorio contém gias e sua
temperatura situa-se a direita do ponto critico, porém, a esquerda da maior temperatura
encontrada no envelope de equilibrio de fases, que € chamada temperatura
cricondentérmica. Com o abaixamento da pressdo no reservatorio, atinge-se o interior do
envelope de fases, logo, ha o aparecimento inesperado de liquido e o continuo abaixamento
da pressdo, apds a passagem por um volume mdaximo, a fase liquida volta a vaporizar. O
termo é chamado retrégrado porque o gas, sob condi¢des isotérmicas, condensa a liquido ao
invés de expandir ou vaporizar quando a pressdo é reduzida, o que € contraditério ao
comportamento de fases de componentes puros, que vaporizam pelo abaixamento da
pressdo ou aumento de temperatura. A importincia da condensacdo retrograda tornou-se
significativa na produg¢do de petréleo de certos pogos profundos, onde a pressdo na
formacdo subterranea € suficientemente elevada para estar na regidao a direita do ponto

critico.

A Figura 2.10 mostra o diagrama de fases de um gas apresentando condensagdao

retrograda.
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Figura 2.10: Diagrama de fases para uma mistura genérica de hidrocarbonetos apresentando
condensacao retrégrada. (John M. Campbell & Co, 2007)

Na Figura 2.10, o ponto C representa a temperatura critica da mistura e o ponto M
representa a temperatura cricondentérmica do envelope de fases. Como o ponto C estd a
esquerda do ponto M, a regido compreendida entre esses dois pontos representa a regido de
condensacdo retrégrada. Portanto, um gis supercritico representado pelo ponto A
condensard reduzindo-se a pressdo até o ponto D, resultando em uma mistura L-V, que

posteriormente voltard a vaporizar com a reducao da pressao abaixo do ponto F.

A condensacgdo retrograda tem importantes aplicagdes nas operacdes com Oleo e
gds, na separacao industrial de componentes quimicos e no processamento de combustiveis
fosseis. O fendmeno foi primeiramente reconhecido em 1879 por Hannay e Hogarth. Eles
descobriram que componentes sélidos podiam ser dissolvidos em gases densos tendo
densidades proximas a de liquidos (Mansoori e Savidge, 1989). O interesse nesse processo
se deu pelo aumento significativo do poder de solvéncia de fluidos densos em temperaturas
e pressdes proximas ou acima da critica do solvente, ou seja, estava se descobrindo a

utilizacdo da extragdo com fluido supercritico.

Experimentos no Reino Unido e nos Estados Unidos mostraram que a

condensacdo de hidrocarbonetos pode ocorrer como resultado de uma redugdo de pressao,
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mesmo se a temperatura permanecer constante. Com a reducdo da pressdo ocorrerd a
formacdo de liquido, observando-se a seguinte seqiiéncia de mudanca de fases: V—

L+V —V (Katz e Kurata, 1940).

A regido de condensacao retrograda € a por¢ao da regido bifdsica onde a parcela de
vapor € aumentada pelo aumento de pressdao ou redugdo de temperatura. Isso € o oposto do
comportamento normal de equilibrio liquido-vapor. Regides de condensagdo retrograda
podem ocorrer quando uma mistura complexa de hidrocarbonetos contém uma grande
quantidade de um solvente leve, como € o caso da mistura asfaltenos, 6leo e solvente

supercritico, no processo de desasfaltacao.

A obtencdo de produtos através de aquecimento isobdrico é de grande interesse
porque a compressdo do solvente reciclado na fase vapor pode ser eliminada ou reduzida,
porém, as vezes, o intervalo de temperatura retrégrada é pequeno € a0 menos que a pressao
seja muito préxima do ponto critico da mistura, a extensao da condensacdo é limitada. Na
regido de pressao retrograda, o comportamento é similar. Reduzindo a pressdo ocorre a
condensacdo e aumentando a pressdao acontece a vaporizagdo. A regido de pressdao

retrograda € substancialmente maior que a regido de temperatura retrograda.

A condensacgdo retrégrada sempre existe quando o ponto critico de uma mistura
ndo estd na pressdo/temperatura mais alta possivel para coexisténcia de duas fases. As

definicOes gerais para este fendmeno sao:

1) Condensacao retrograda ocorre quando uma fase mais densa € formada pela

diminui¢ao isotérmica da pressdo ou aumento isobdrico da temperatura.

2) Vaporizacdo retrégrada ocorre quando uma fase menos densa € formada pelo

aumento isotérmico de pressdo ou pela reducio isobdrica na temperatura.

Waintraub et al. (2000) realizaram testes com a mistura propano/6leo em uma
célula PVT, obtendo o diagrama PVT da mistura, que mostra a regido de condensagao
retrograda com a redugdo de pressdo, para temperaturas acima da critica do propano. Existe
uma determinada pressdo em que o gds é limpo e transparente, indicando a melhor regido
para separacdo de fases e para recolhimento do propano. O diagrama P-T da mistura

propano/éleo € mostrado na Figura 2.11.



PRESSURE

{ SUPERCRITICAL FLUID )

ETT - EXTRACTCR TOF TEMPERATURE
' DEW FOINT
CT - CRITICAL TEMPERATURE : FURVE

{ LIQUID
+

( LIQUID ) :
. SUPERCEITICAL FLUILD )

SECOMD
LIGUID FHASE
CURVE
CPTIMUM
SEFARATION
CITRVE

LI ¥ .
(LIQUID | +LIQUID ;) D

RETROGEATE
EEGIOHN
CURVE
BUEELE POINT
CURVE

{ LIQUID | + VAFOR ) {LIGUID  + LIGUID ; + VAPOR )

ETT TEMPERATURE cT

Figura 2.11: Diagrama P-T para a mistura propano/éleo (Waintraub et al., 2000).

43



44

CAPITULO 3- EQUILIBRIO DE FASES A ALTAS PRESSOES

Para um bom entendimento do processo de desasfaltagdo a solvente que envolve
misturas complexas, o conhecimento dos fundamentos de diagramas de fases, do equilibrio
de fases nas condicdes criticas/supercriticas e do comportamento de fases de misturas

bindrias e terndrias se faz indispensavel.

O aumento de eficiéncia e seletividade foram os propulsores para o crescente
interesse da comunidade cientifica e do setor industrial em relagdo aos processos de
separacdo que envolvem o equilibrio de fases a altas pressdes. Entre as vantagens destes
processos, destaca-se o elevado potencial de solubilidade que os fluidos apresentam quando

se encontram nas condi¢des supercriticas.

A base para o conhecimento dos fendmenos que ocorrem a altas pressdes é obtida
a partir de informagdes experimentais sobre o equilibrio de fases do sistema em estudo. A
previsdio do comportamento de fases em tais sistemas depende de um modelo
termodindmico, o qual é utilizado também na modelagem matemaética, otimizagao e scale-
up do processo. Os dados experimentais consistem na matéria-prima mais importante para

o desenvolvimento de tais modelos termodinamicos.

O comportamento do equilibrio de fases, em condi¢des proximas as condig¢des
criticas do solvente ou da mistura, € muito sensivel a pequenas variagdes na pressao,
temperatura e/ou densidade. Portanto, conhecer este comportamento € de vital importancia
para o projeto de unidades industriais, o que pode ser feito através de varias metodologias
experimentais. A selecdo da técnica mais adequada depende, basicamente, de trés fatores:
custo, propriedades fisico-quimicas dos componentes e condi¢cdes de operacdo dos

experimentos. (Wolf Maciel et al., 2007)

Por outro lado, o desenvolvimento de modelos matematicos para descrever o
comportamento de fases de sistemas a altas pressdes continua a ser uma tarefa de intensa
pesquisa. A questdo chave € que os compostos de interesse nos processos a altas pressoes
geralmente apresentam elevada massa molar e, desta forma, a arquitetura molecular nao
esférica exerce grande influéncia sobre o comportamento termodinamico macroscépico das

solucdes, de forma que o equilibrio de fases de tais solu¢des depende fortemente das
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interacdes energéticas e das diferencas de tamanho entre as moléculas (McHugh e

Krukonis, 1994).

Para uma dada aplicacdo pratica da tecnologia supercritica é evidente que os
componentes da mistura diferem ndo somente no tamanho molecular, mas também no
formato, estrutura e polaridade. Os componentes de uma mistura podem até mesmo ser mal

definidos, como no caso do residuo de petréleo (Wolf Maciel et al., 2007)

Quando os componentes da mistura sdo quimicamente muito diferentes, ou quando
a mistura tem um nimero muito grande de componentes, o comportamento das fases

resultante pode ser bastante complexo.

3.1 CONCEITOS RELEVANTES

De acordo com a termodindmica, um sistema é constituido por uma por¢ao
especifica e isolada de material, submetida a condig¢des fisicas definidas. A quantidade de
matéria contida num sistema é sempre assumida como suficiente para se aplicar as leis
classicas da termodindmica. As condi¢des a que um sistema € submetido sdo também
chamadas de varidveis independentes e incluem temperatura, pressdo, campo magnético,

etc. e determinam o estado deste sistema.

Um sistema pode ser caracterizado pela combinacdo de espécies quimicas,
conhecidas como componentes (i, i =/, 2,...n) e suas concentragdes (x;). O sistema ¢é
classificado como heterogéneo se a matéria que estd presente em seu interior, a uma
condicdo fixa de temperatura e pressdo, se apresentar em diferentes estados ou formas. Um

sistema homogéneo apresenta, nas mesmas condicdes, um sé estado ou forma.

3.1.1 DEFINICAO DE UMA FASE

Uma fase significa uma por¢do de matéria homogénea, fisicamente distinta e
mecanicamente separavel presente dentro de um sistema. De acordo com esta defini¢ao,
cada particula de um sélido homogéneo ou cada particula de um liquido homogéneo pode
ser tratada como uma fase distinta, mesmo que separados do resto do sistema por uma

interface. As fases sdo partes separadas de um mesmo sistema, porém, as mesmas nao
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precisam necessariamente formar juntas uma forma continua, por exemplo, somente ha

duas fases quando um liquido esta disperso em outro liquido.

No caso de asfaltenos presentes no 6leo, as moléculas de asfaltenos normalmente
formam agregados instdveis, nos quais o nimero, estrutura e distribuicdo de tamanho
desses agregados vao depender das interacdes existentes entre as moléculas de asfaltenos e
o meio solvente. A questdo de quando esses agregados formam uma ou mais fases distintas

ainda € uma controvérsia.

3.1.2 EQUILIBRIO E DIAGRAMAS DE FASES

Para um sistema de mdaltiplas fases submetido a condi¢Oes fixas, as fases
coexistentes estdo em equilibrio se ndo houver nenhuma transferéncia de massa e energia
entre qualquer uma das fases dentro do sistema e entre o sistema e o meio. O equilibrio de
fases € um estado termodinamico ideal, portanto, teoricamente um sistema real pode se
aproximar infinitamente de um estado ideal de equilibrio, porém, nunca vai atingir um
perfeito estado de equilibrio. Um sistema real € considerado em equilibrio quando estiver

suficientemente préximo do seu estado de equilibrio tedrico.

Quando as condi¢des de um sistema, tais como pressao e temperatura variam, o
estado agregado das moléculas e/ou sua estrutura também podem variar, desse modo o
sistema ndo se encontra mais em equilibrio. Conseqiientemente, o nimero de fases e as
propriedades fisico-quimicas de cada fase mudam até que o sistema atinja um novo estado

de equilibrio de fases; esse processo € chamado de transicao de fases.

O conjunto de transi¢do de fases para um sistema com variacdes em P, T e x é
normalmente referenciado como comportamento de fases de um sistema. O comportamento
de fases pode ser representado por tabelas, porém, € representado mais efetivamente por

meio de graficos chamados de diagramas de fases.
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3.1.3 REGRA DAS FASES

O ndmero de varidveis que pode ser alterado independentemente sem causar o
desaparecimento de uma fase ou a formagdao de uma nova fase é chamado de graus de
liberdade do sistema. A regra das fases ou regra de Gibbs define de uma maneira simples o
nimero de graus de liberdade, a partir do nimero de componentes e do nimero de fases no

sistema.

Diagramas de fase complexos podem ser interpretados e elucidados de uma
maneira relativamente direta usando a regra de fases. Como descrito por Streett (1983), a
regra das fases impoe certas limitagcdes geométricas a construcao dos diagramas de fase das

misturas (Streett, 1983).

A regra das fases €é dada pela relagdo simples:

F=C+2-P (3.1)

onde,

F = Nimero de varidveis independentes;
C = Numero de componentes;

P = Numero de fases

Durante um processo de extracdo com solvente supercritico, as regides mais
importantes no espaco Pressdo — Temperatura — Composi¢do (P, 7, x) sdo aquelas que

apresentam duas fases em equilibrio como:
¢ Liquido-Vapor (LV);
e Soélido-Vapor (SV);
e Liquido-Liquido (LL);

Outra regido interessante € a de equilibrio trifdsico como:



48

e Liquido-Liquido-Vapor (LLV);
e Sdlido-Liquido-Vapor (SLV);
e Solido-Sélido-Vapor (SSV);

E, algumas vezes, regides de equilibrios quaterndrios como:

e Liquido-Liquido-Sélido-Vapor (LLSV);
e Liquido-Sélido-Sélido-Vapor (LSSV)

Quando estas regides de multiplas fases sdo projetadas sobre um diagrama
bidimensional pressdo temperatura (P, T), suas representacdoes geométricas sao
simplificadas porque pressdo e temperatura sdo varidveis de estado (Streett, 1983), isto &,
varidveis que sdo as mesmas em cada um dos equilibrios de fases. Pressdo, temperatura e

potencial quimico sdo varidveis intensivas, enquanto volume nao é.

Por exemplo, duas superficies, representando o equilibrio entre duas fases no
espaco P-T-x, sdo projetadas como uma unica superficie no espaco P-T; trés linhas
representando trés equilibrios de fases em P-7-x, sdo projetadas como uma udnica linha no
espaco P-T, e quatro pontos representando o equilibrio de fases no espaco P-T-x projetam-

se como um unico ponto no espacgo P-T.

Portanto, o comportamento de fases complexas pode ser mais facilmente

interpretado quando um diagrama P-T (varidveis de estado) € usado para a representacao.

Embora a natureza tenha nos fornecido um nimero incontdvel de diagramas de
fases para misturas bindrias, Scott e van Konynenburg (1970) mostraram que estes
diagramas podem ser reduzidos a cinco tipos bdsicos (Scott, 1972; Scott e van

Konynenburg, 1970).

Scott e van Konynenburg (1970) demonstraram que, virtualmente, todos os
diagramas de fases bindrios experimentalmente observados podem ser qualitativamente

descritos usando a equacgdo de estado de Van der Waals.
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Streett (1983) descreveu uma sexta classificacdo ndo predita pela equagdo de Van
der Waals, embora, esse tipo de diagrama de fase seja muito menos comum e, portanto, ndo

sera descrito nesse trabalho.

Na Tabela 3.1 sdao mostradas as limitagdes geométricas impostas pela regra de
fases para a representacdo do equilibrio de sistemas multifdsicos-multicomponentes. Estas
limitagdes geométricas simplificam a representacdo das regides multifdsicas em um

diagrama de fase.

O esquema de classificagdo do diagrama de fases € simplificado pelo uso de uma
projecdo bidimensional das curvas de mistura critica e linhas trifdsicas dos diagramas

tridimensionais.

Tabela 3.1: Resumo das caracteristicas geométricas dos diagramas de fase para sistemas com um e

dois componentes.

Nimero de fases em equilibrio

Sistema com 01 Sistema com 02 . Caracteristicas
Graus de liberdade e
componente componentes Geométricas
3 4 0 Pontos
2 3 1 Linhas
1 2 2 Superficies
* 1 3 Volumes

Fonte: Streett (1983).

Antes de descrever as cinco classes de diagramas de fases possiveis ao sistema
Fluido Supercritico-Soluto (SCF-soluto), serdo definidas algumas abreviacdes que
aparecem na discussdo destes diagramas de fases. Estas definicdes, mostradas na Tabela
3.2, sdo usadas para descrever pontos que aparecem no espago P-T-x, onde duas fases se
fundem em uma udnica fase (Rowlinson e Swinton, 1982). Algumas vezes, esta fusdao tem
lugar na presenca de uma terceira fase, que atua como um “observador desinteressado” da

transicdo de fase.



50

Por exemplo, a temperatura inferior da solucdo critica: LCST (Lower Critical
Solution Temperature) define a temperatura na qual duas fases liquidas tornam-se

criticamente idénticas na presenca de uma fase gasosa nao critica.

Estas definicbes sdo uma forma de manter um registro preciso destas
transformagdes (onde e em que situagdes ocorrem). Assim, a Tabela 3.2 deve ser usada

para identificar estas abreviagdes.

Tabela 3.2: Defini¢do das transi¢des de fase que ocorrem a altas pressoes.

Abreviacao Significado Descricao

(A) Temperatura na qual dois liquidos se fundem
criticamente para formar uma fase liquida
simples quando a temperatura do sistema ¢é

Temperatura diminuida
LCST Inferior da ‘

Solucdo Critica (B) Temperatura na qual a transi¢io descrita em (A)
ocorre na presenca de uma fase gasosa nao
critica.

Temperatura na qual dois liquidos se fundem
Temperatura - S .
UCST Superior da criticamente para formar uma fase liquida simples,

Solugdio Critica quando a temperatura do sistema ¢é elevada.

(A) Para o sistema Soélido-Fluido Supercritico, o
UCEP ¢é o ponto no qual o ramo de maior
temperatura da linha  sélido-liquido-gas
intercepta a curva de mistura critica; no UCEP
uma fase liquida e uma fase gasosa se fundem
criticamente para formar uma fase fluida
simples, na presenca de uma fase sélida ndo

critica.
UCEP Ponto Critico (B) Para o sistema Liquido-Fluido Supercritico, o
Final Superior UCEP ocorre na intersec¢do da curva UCST

com a curva trifasica Liquido-Liquido-Vapor.
No UCEP uma fase liquida e uma fase vapor se
fundem criticamente para formar uma fase
liquida simples, na presenca de outra fase
liquida ndo critica quando a temperatura é
aumentada.
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Abreviacao Significado Descricao
Para sistemas Soélido-Fluido Supercritico, o LCEP
ocorre na intersec¢do do ramo de baixa temperatura
Ponto Critico da linha sélido-liquido-gds e a curva de mistura
LCEP Final Inferior critica. No LCEP, uma fase liquida e uma fase gasosa
se fundem criticamente para formar uma fase fluida
simples, na presenca de uma fase sélida néo critica.

Fonte: McHugh e Krukonis (1994).

Muito freqiientemente, diagramas tridimensionais podem ser excessivamente
desmotivadores em uma primeira vista, especialmente para alguns sistemas de maior
complexidade. Assim, é muito comum a determinagdo experimental de diagramas P-x,
sendo que os diagramas P-T-x sdo construidos pela compilacdo de certo nimero de
diagramas P-x isotérmicos. Em palavras mais simples, determinam-se varios diagramas P-
X, cada um em uma temperatura pré-determinada (isotérmico) e, ao final, juntam-se todos
os diagramas obtidos em um tnico grafico para comporem o diagrama tridimensional P-7-

X.

As cinco classes possiveis de diagramas de fase fluida, as quais serdo descritas
nesse trabalho, sdo apresentadas nos diagramas da Figura 3.1. Nesses diagramas, a

ocorréncia de fases s6lidas a baixas temperaturas (criogénica) € omitida.

3.2 DIAGRAMA DE FASES DE MISTURAS SOLUTO-FLUIDO SUPERCRITICO

Para aplicacOes supercriticas, € essencial conhecer o cardter da separacdo de fases
e a localizacao dos limites de fases. Nas misturas bindrias, o comportamento multifisico se

apresenta proximo ao ponto critico do componente mais voltil, o solvente.

3.2.1 EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR DE MISTURAS BINARIAS

Se considerarmos uma mistura bindria (A+B) de componentes quimicamente
similares, tais como propano e butano, teremos um diagrama P-T para cada composi¢ao da
mistura, variando entre aqueles dos componentes puros. Uma forma simples de se construir

tais diagramas de fases é graficando dados de equilibrio sobre um plano pressio-
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composi¢do (P-x), a diferentes temperaturas; logo se coloca cada par pressdo-temperatura
no plano P-T. Assim, se os experimentos se realizam a temperaturas subcriticas, os
diagramas P-x terdo a forma indicada na Figura 3.1a, caso sejam realizadas a temperaturas
maiores que a temperatura critica do componente mais voldtil; os diagramas serdo como na

Figura 3.1b.

No primeiro caso, as curvas do ponto de orvalho e de bolha se interceptam nos
extremos da composicdo, a pressdo de vapor dos componentes puros € a temperatura
estudada. No segundo caso, um dos componentes estd no estado supercritico (A), de
maneira que a fragdo L-V ndo corta o eixo da pressio do componente mais volatil, pois,
como se sabe, para um componente puro ndo pode existir equilibrio L-V, acima do seu

ponto critico.

O ponto de interseccdo das curvas do ponto de orvalho e de bolha € o ponto onde
coexiste uma fase liquida e uma fase vapor com a mesma composi¢do, correspondendo,

assim, ao ponto critico da mistura bindria (ponto C na Figura 3.1c¢).
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a)T=<Te
P,

d)

P,
P |
b)T>Te, i o

— X,

Figura 3.1: Diagramas de fases de uma mistura bindria A + B (Espinosa, 2001)

Teremos uma figura similar a Figura 3.1b para cada temperatura superior a Tc4 € 0
ponto critico da mistura se encontrard a composi¢des cada vez mais proximas a do
componente B puro (Figura 3.1c). Como o ponto critico de cada mistura ndo
necessariamente estd localizado em um extremo da zona bifésica, pode existir L-V acima de
dito ponto, diferente do que acontece com um composto puro. Voltando-se novamente ao
plano P-T, se unirmos com uma linha todos os pontos criticos da mistura, obteremos o
locus critico de uma mistura bindria de componentes quimicamente similares, como pode

ser observado na Figura 3.1d.

O locus critico € indicado através da curva pontilhada grossa, e como comentado,
seus extremos correspondem aos pontos criticos do componente puro (C4 € Cg). As linhas

pontilhadas finas correspondem a misturas de fase de diferentes composicoes.
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3.2.2 IMISCIBILIDADE LIQUIDO-LIQUIDO DE MISTURAS BINARIAS

Em sistemas bifdsicos onde as interacdes entre 0s componentes S30
suficientemente fortes, a fase liquida em equilibrio com a fase gasosa separa-se em duas
fases liquidas de diferentes composi¢des. A descricdo univoca desta ocorréncia no
diagrama de fases é dada pelas varidveis pressdo e temperatura associadas com tal
separacdo. Dependendo do sistema bindrio analisado e do efeito da pressdo e temperatura
sobre a solubilidade, a regido de imiscibilidade liquido-liquido (L-L) adquire diferentes

formas.

3.2.3 CLASSIFICACAO DE SISTEMAS BINARIOS

Os sistemas bindrios podem apresentar equilibrio liquido-vapor e liquido-liquido,
sem contar com equilibrios onde se encontram presentes fases solidas. Dessa maneira, a
geometria do equilibrio de fases € muito diversa. Os diagramas de fases bindrios sdo
agrupados em 05 tipos bdsicos e sdo descritos a partir da equacdo de Van der Waals. Um
sexto tipo que sé pode ser predito com fungdes potenciais, se apresenta em sistemas que
contém dgua. Na Figura 3.2 sdo mostrados os seis tipos de diagramas P-T que ocorrem
quando se aumenta a assimetria molecular da mistura (diferenga de tamanho, polaridade ou
funcionalidade molecular); neles se t€ém omitido a fase s6lida e a possibilidade de formacao

de azedtropos.

Antes de analisar cada tipo de diagrama da Figura 3.2 em particular, serdo
discutidas as caracteristicas comuns a todos eles. A excecdo do tipo I, os diagramas
apresentam imiscibilidade L-L; cada fase liquida de diferente composicdo se identifica
como L; e L, e o equilibrio trifdsico indica-se L;-L,-G. O locus critico L=G representa a
curva formada por todos os pontos onde coexiste uma fase liquida e uma fase gasosa, com a
mesma composi¢do. Com o mesmo critério, L;=L; corresponde a curva formada por todos
os pontos onde coexistem duas fases liquidas com a mesma composi¢do, pontos criticos do

equilibrio L-L.
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Os pontos nomeados L;=L,+G sdo pontos onde coexistem duas fases liquidas de
igual composicdo, em equilibrio com uma fase gasosa. Isto significa que a pressdao e
temperatura correspondentes a estes pontos, a interface L-L desaparece. Por outro lado,
L;=G+L; representa aqueles pontos onde coexiste uma fase liquida e uma fase gasosa de
igual composicdo em equilibrio com outra fase liquida, desaparecendo a interfase L-G. Nos
dois casos anteriores, desaparece uma das fases liquidas. Quando isto acontece ao se
aumentar a temperatura, os ditos pontos sdao conhecidos como Ponto Critico Final Superior

(UCEP).

No entanto, se desaparecer uma fase liquida com a diminuicdo da temperatura,
estes pontos sdo conhecidos como Ponto Critico Final Inferior (LCEP). Nao se deve
confundir a defini¢do de ponto critico final com ponto critico de solu¢do. Os pontos UCEP
e LCEP estdo relacionados com o desaparecimento de uma fase liquida no equilibrio
trifdsico L-L-G devido a variagdes na temperatura (conseqiientemente também na pressao),
no entanto, os pontos criticos de solucdo referem-se ao efeito de variagdes de temperatura
(CST) a pressao constante sob a zona de imiscibilidade L-L ou de pressdo (CSP), a

temperatura constante.
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TIPO1 TIPOII

TIPO III TIPO IV

TIPO V TIPO VI

Figura 3.2: Classifica¢do dos diagramas de fase P-T de misturas bindrias. (Espinosa, 2001)

Diagramas de fases Tipo I

Este tipo de comportamento € discutido quando se trata de equilibrio L-L de um
sistema bindrio. Apresenta-se quando as misturas bindrias tém naturezas quimicas similares
(ex: propano - n-hexano) ou propriedades criticas de magnitudes comparéveis (ex: propano

e CO, — n-hexano).

As principais caracteristicas dos diagramas do tipo I sdo: continuidade do locus

critico L-G e auséncia de imiscibilidade L-L.
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Diagramas de fases Tipo 11

A mistura deste tipo também tem um locus critico liquido-vapor continuo, mas
distingue-se por apresentar imiscibilidade liquido-liquido a temperaturas inferiores a do

ponto critico do componente mais volatil (componente A).

Diagramas de fases Tipo 111

Quando a imiscibilidade liquido-liquido da mistura bindria € suficientemente
elevada, a regido trifasica se apresenta em condi¢des muito proximas a do ponto critico do
componente mais volatil, de maneira a interceptar o locus critico L=G, dividindo-se assim
em duas partes. A parte que comeca no ponto critico do componente menos volatil une-se a
linha L;=L, a pressdes elevadas, no entanto, o lado que nasce no ponto critico do
componente mais volatil se intercepta com a linha trifdsica no ponto L;=G+L, que, por

definicdo, corresponde a um UCEP.

Os diagramas do tipo III caracterizam-se por resultar da intersec¢do de regides de
coexisténcia de fases e por apresentar um locus critico de mistura, que, partindo do ponto
critico do componente menos volatil, diverge para as zonas de altas pressdes com uma

transicdo continua de propriedades de L-G a aquelas de tipo L-L.

Diagramas de fases Tipo IV

Quando o locus critico do diagrama tipo III curva-se o suficiente para interceptar a
linha de equilibrio trifasico L;-L,-G, obtém-se um diagrama do tipo IV, com 03 curvas

criticas: L;=G, L,=G e L;=L,.

Os diagramas do tipo IV resultam também da interseccdo de regides de
coexisténcia de fases e se caracterizam por apresentar um locus critico de mistura que,
partindo do ponto critico do componente menos volatil, converge até a linha de equilibrio
trifdsico com uma transicdo continua de propriedades de L-G a L-L, separando a dita linha

em duas.
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A baixas temperaturas, o sistema apresenta equilibrio liquido-liquido, que
desaparece no ponto L;=L,+G, onde as duas fases liquidas se tornam idénticas na presenca
de uma fase vapor, este ponto corresponde a um UCEP. No entanto, na maior temperatura
existe outro ponto L;=L,+G, onde aparece uma segunda fase liquida (LCEP), a partir da
qual se estende o equilibrio trifdsico que termina no ponto L;=G+L,, onde uma das fases
liquidas se faz idéntica a fase vapor, na presenca de outra fase liquida. Teremos, entdo, um
segundo ponto critico final superior (UCEP). A outra parte do diagrama, a baixa
temperatura do equilibrio L;-L,-G € equivalente ao que se manifesta no diagrama tipo II,

com um lécus critico L;=L, acabando em um UCEP.

Diagramas de fases Tipo V

Os sistemas de tipo V sdo, na realidade, sistemas de tipo IV com o UCEP de baixa

temperatura oculto, devido a presenca de uma fase solida.

Isto significa que diagramas do tipo V sdo dificeis de se obter experimentalmente,

pois produz solidifica¢do abaixo do LCEP e também acima deste.

Diagramas de fases Tipo VI

Quando os componentes de sistemas bindrios exibem algum grau de associac¢ao
devido a formagdo de pontes de hidrogénio, aparece uma zona de coexisténcia liquido-
liquido com um locus critico, que nasce num LCEP e termina em um UCEP. Ambos os
pontos das fases liquidas se fazem idénticos na presenca de uma fase gasosa, desaparecendo

a interface liquido-liquido.

3.3 DIAGRAMA DE FASES DE MISTURAS TERNARIAS

O equilibrio de fases de sistemas bindrios analisado na secdo anterior deixa
suficientes informacdes para a dissolucdo de um componente em um fluido supercritico.
Em muitos casos, misturas multicomponentes de volatilidade similar podem ser tratadas
como pseudo-bindrias; em outros, a solubilidade dos componentes nas misturas

multicomponentes difere amplamente do comportamento dos componentes puros no
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mesmo fluido supercritico e sob as mesmas condi¢des, de forma que a simplificagdo em

misturas pseudo-bindrias deixa de ser vdlida.

Por outro lado, os processos de extracdo com gases densos consistem na separacao
de um componente de volatilidade moderada de outro de baixa volatilidade, por meio de
um terceiro componente, o solvente supercritico. Esta generalizacdo pode ser aplicada a
sistemas multicomponentes, agrupando ditos componentes numa fracao volatil e em outra

ndo voldtil, tratando a mistura pseudo-bindria + solvente como um sistema terndrio.

O equilibrio de fases de sistemas terndrios pode ser representado graficamente
utilizando os chamados diagramas triangulares de Gibbs (Figura 3.3), nos quais, cada um
dos vértices representa um componente puro. Fixando-se a pressdo e a temperatura, €
possivel graficar equilibrios de fases em toda a faixa de composi¢dao da mistura. Sobre cada
um dos lados do tridngulo mostra-se o comportamento de fases dos correspondentes
sistemas bindrios e, dependendo do numero de sistemas bindrios que apresentam

miscibilidade limitada, sdo classificados em diagramas ternarios do tipo I e IL.

A
/N

Figura 3.3: Exemplo de um triangulo eqiiilatero representando um diagrama de composicao para
misturas terndrias a temperatura e pressao fixas. A regido delimitada pelo tridngulo DEF representa
uma regido trifasica (Zou, 2003).

Na Figura 3.3, os trés vértices do tridngulo (A, B e C) representam 0s trés

componentes puros; um ponto em um dos lados do tridngulo (AB, BC ou AC) representa
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uma mistura bindria (A+B, B+C ou A+C) e um ponto no interior do triangulo representa
uma mistura terndria (A+B+C). Desde que as composi¢des podem ser expressas em fracdao
molar ou fragdo madssica (x; +x; + x3 = 1), somente duas composicdes sao necessarias para
fixar um ponto no diagrama. Para uma pressdo fixa e temperatura fixa, o nimero de graus
de liberdade para o comportamento de uma fase (a, f, y), duas fases (a+p, y+ a, f+ y) e trés
fases (a+f+y) sao de 2, 1 e 0, respectivamente. A regido delimitada pelo triangulo DEF
representa a regido trifdsica do diagrama, os pontos dentro dessa regido representam
composi¢des da mistura heterogénea trifdsica (a+f+y); as composi¢des dessas trés fases
sdo fixas e representadas pelos pontos D, E e F, respectivamente. A quantidade de cada fase

coexistente na mistura € determinada através do balanco material.

A Figura 3.4 mostra de forma esquemdtica o equilibrio terndrio ABC; o
componente A representa o solvente supercritico e B e C representam os componentes de

média e baixa volatilidade, respectivamente.

No esquema a), s6 o bindrio AC apresenta imiscibilidade de fases, no entanto, os
bindrios restantes sdo misciveis a qualquer composicao (lados AB e BC ndo sdo
interceptados por nenhuma curva). No esquema b), a miscibilidade limitada se apresenta

nos binarios AC e AB.

Nestes diagramas, as curvas apresentam o limite entre a zona homogénea e
heterogénea (4rea hachurada) e sdo denominadas curvas binodais. As linhas retas
denominam-se linhas de amarragdo (tie-lines) e unem composi¢des de fases de equilibrio L-

L,L-VouL-SCF.

Quando ambas as fases apresentam a mesma composi¢do a mesma pressiao e
temperatura, estamos na presenca de um plait point (ponto P na Figura 3.4). Este ponto é
equivalente ao azedtropo em destilacio. Nenhuma separacdo pode ser realizada neste

ponto. Os sistemas do tipo Il ndo apresentam plait point.
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Figura 3.4: Diagramas terndrios a) Tipo I, b) Tipo II

As zonas de imiscibilidade ndo sdo caracteristicas de uma mistura ternaria, e sim,
das condi¢des de temperatura e de pressdo nas quais se encontram. Assim, é possivel passar
de digramas tipo I a II, e inclusive alcancar uma completa miscibilidade da mistura,

somente pela mudanga das varidveis temperatura e/ou pressao.

A evolugdo de um a outro tipo pode ser entendida seguindo-se o comportamento
do bindrio AB em um diagrama P-7. Suponhamos que a mistura se comporta como foi
observado na Figura 3.1c. A temperatura estd maior que a temperatura critica do solvente
(Tc.4), um aumento de pressao fard diminuir a zona de imiscibilidade. A pressdes superiores
as correspondentes ao locus critico, A e B serdo completamente misciveis e um diagrama
como da Figura 3.4b mudard a um similar ao da Figura 3.4a, onde o comportamento de
volatilidade média € completamente visivel com o componente supercritico. Por outro lado,
se na mesma Figura 3.1c, a pressdo permanece constante e mais elevada que a pressao
critica do solvente, teremos diagramas do tipo I a T < T¢4. Um aumento de temperatura
incrementard a zona de imiscibilidade e o sistema mudard para o tipo II. Um posterior

aumento de temperatura transformara o sistema terndrio em tipo I novamente.

A Figura 3.5 mostra o efeito da temperatura sobre o equilibrio de fases do sistema
terndrio CO,-propano-6leo de palma. O propano € adicionado ao sistema como um

entrainer (co-solvente), de modo a facilitar a extracao do dleo.
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Figura 3.5: Equilibrio de fases do sistema CO, + propano + 6leo de palma. Dados experimentais de
Peters et al. (1986) a 323,15 K (0), 333,15 K (1) e 353,15 K ( A.

Como pode se observar na figura, a concentracdo de equilibrio do componente de
baixa volatilidade (6leo) na mistura gasosa solvente-cosolvente aumenta trabalhando-se a

baixas temperaturas e elevadas concentragdes de entrainer.

Este diagrama terndrio corresponde ao tipo I nas condi¢des experimentais
reportadas na Figura 3.2. No entanto, o bindrio propano-CO, comporta-se como aquele da
Figura 3.1c, de modo que posteriores incrementos de temperatura transformardo o ternério
em tipo II e logo novamente em tipo I, como comentado anteriormente. Um outro exemplo
de sistema terndrio do tipo I é mostrado na Figura 3.6 para a mistura etanol-dgua-etano

supercritico. A 50°C aparecem no maximo duas fases no diagrama. (McHugh e Krukonis,

1994).
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Etanol

Agua Etano

Figura 3.6: Diagrama de fases para o sistema terndrio etanol-dgua-etano supercritico a 50°C e 50,7
bar (triangulos) e 81,1 bar (circulos). (McHugh et al., 1983).

E importante observar que a separagio dos componentes em uma coluna com
escoamento contracorrente estd condicionada a existéncia de equilibrio bifasico em toda a
coluna. No entanto, a eficiéncia da separacdo estd determinada pela amplitude da regidao de
imiscibilidade.

Por outro lado, variando-se as condi¢des operacionais, € possivel ndo so alterar o
grau de imiscibilidade dos sistemas, como também a composicdo das fases em equilibrio
dada pela inclinacdo das linhas de amarracao (tie-lines), o que pode ser usado em processos
de extragcdo para aumentar a solubilidade de alguns componentes ou precipitar outros. Esses
diagramas de fases constituem a base para o projeto e operacdo de colunas de extracdao por

solvente.
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CAPITULO 4- AVALIACAO DO EQUILIBRIO DE FASES NO PROCESSO DE
DESASFALTACAO

Neste capitulo, serdo construidos os diagramas de fases terndrios para a mistura
existente no processo de desasfaltacdo, ou seja, para todos os diagramas serdo considerados

trés componentes chave: asfaltenos, 6leo e o solvente.

A avaliagdo do equilibrio de fases através de diagramas terndrios se faz necessaria
de modo a prever as condi¢cdes operacionais que serdo encontradas na coluna de
desasfaltacdo para diferentes condi¢des de temperatura e pressdo, e também do tipo de
solvente utilizado. Desse modo, € possivel avaliar através dos gréficos qual a melhor
condi¢do de separacdo, no que diz respeito a extragdo liquido-liquido, extracdo quase-
critica e extracdo supercritica de asfaltenos do residuo de petréleo para obtencdo de 6leo

lubrificante.

Toda a problemadtica da separacdo de fases para as misturas a serem estudadas serd
avaliada no que se refere ao equilibrio liquido-liquido, liquido-liquido-vapor, temperaturas

criticas de solu¢do superior e inferior e ponto critico final inferior.

Em particular, sabe-se que a adicdo de um solvente, tal como CO;, nitrogénio ou
hidrocarbonetos leves, como propano, em residuos ou 6leos pesados tende a induzir ou
aumentar o comportamento de fases complexo que aparece ao longo de uma grande faixa
de pressdes e temperaturas. Portanto, hd incentivos em se obter diagramas de fases exatos
para esse tipo de sistema de modo a ser possivel prever e interpretar o comportamento das

fases em qualquer condicao de processo.

E importante deixar claro que uma mistura solvente-6leo-asfaltenos, ou mesmo
uma mistura solvente-6leo, € composta de um nimero muito grande de componentes puros,
porém, a simplificacdo que somente trés componentes chaves estdo presentes na mistura é
vélida e desse modo € possivel representar o sistema qualitativamente, prevendo a a¢do do

solvente no processo de extracao.

Os diagramas terndrios foram construidos com o auxilio do simulador de

processos Aspen Plus, versdo 2006. Para a geracdo dos graficos, basicamente trés etapas
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sdo necessdrias: 1) Definicdo dos componentes da mistura e suas respectivas propriedades
fisicas; 2) Definicilo do modelo termodindmico para cdlculo das fugacidades e 3)

Especificacdo das condicdes do sistema (pressao e temperatura).

4.1 DEFINICAO DOS COMPONENTES DA MISTURA

Para a geracdo dos diagramas de fases terndrios através do simulador de processos,
primeiramente € necessdrio definir trés componentes puros, com propriedades fisicas bem
definidas, os quais ocupardo cada um dos vértices do triangulo eqiiildtero, representando o

equilibrio.

Na mistura presente no processo de desasfaltacdo somente o solvente é constituido
de um componente puro, conhecido e de propriedades fisicas pré-determinadas, ja que se
trata normalmente de um alcano de baixa massa molar como propano, n-butano, n-pentano

ou CO,, que também ¢ utilizado em extragdes supercriticas.

Os demais componentes (6leo + asfaltenos) sdo constituidos por uma mistura de
varios componentes. No caso do 6leo lubrificante, este € basicamente composto de uma
mistura de parafinas, naftenos e arométicos, ou de uma forma simplificada, € composto por
uma classe denominada ‘“maltenos”, que constitui a fracdo do O6leo composta
principalmente por moléculas alifaticas, apolares e que € solivel em n-alcanos como
pentano ou propano. J4 os asfaltenos, como ja descrito anteriormente no item 2.5,
representam a fracdo mais pesada do petréleo/residuo, com grande quantidade de
heterodtomos, o que confere polaridade a molécula e € insolivel em n-alcanos. Essa
diferenciacdo entre as classes moleculares permite a construcdo de diagramas terndrios
usando dois pseudocomponentes: “maltenos” e asfaltenos e o solvente como componente

puro, a temperatura e pressao fixas.

Dessa maneira, o componente “6leo” poderia ser caracterizado a partir de suas
respectivas fragcdes de componentes puros parafinicos, nafténicos e aromaticos, porém, o
simulador admite apenas a entrada de um componente puro para cada vértice do triangulo
de equilibrio. Frente a essa restricio, um componente puro teve de ser selecionado como
representativo da fase “6leo”. Como a maioria dos 6leos lubrificantes bdsicos possui cerca

de 60% de parafinas (C5-C36) em sua composi¢do e o objetivo do processo € obter uma
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separacdo entre uma fracdo leve (6leo) e uma fragdo pesada (asfalteno) através da extracao
com solvente, uma parafina de massa molar média, o n-eicosano (CyoHaz), foi escolhida

para representar a fase 6leo lubrificante no simulador.

Portanto, com essa simplificagdo, os componentes “6leo” e “solvente” tém suas
propriedades fisicas conhecidas e tabeladas no banco de dados do simulador, restando

apenas a defini¢cdo e caracterizacdo da molécula de asfalteno.

4.1.1 CARACTERIZACAO DA MOLECULA DE ASFALTENO

A caracterizacdo da molécula de asfalteno no simulador ndo € uma tarefa simples
devido ao tamanho e a complexidade dessa molécula. Segundo a literatura, os asfaltenos
nido representam uma classe ou familia molecular especifica e sim uma classe de

solubilidade.

A estrutura molecular, massa molar e propriedades dos asfaltenos podem variar
bastante, dependendo do tipo de 6leo cru ou do residuo do qual os asfaltenos t€ém origem.
Os asfaltenos sdo formados por uma familia de moléculas policiclicas aromadticas, nicleos
naftenoaromdticos com cadeias alquilicas e heterodtomos. A unidade bdsica da estrutura de
um asfalteno consiste em um poliaromdtico condensado. Essa estrutura aromaética
condensada apresenta porcOes altamente reativas capazes de se ligarem a metais,

principalmente Nie V.

Neste trabalho, duas estruturas moleculares de asfaltenos diferentes foram
consideradas para a constru¢do dos diagramas terndrios. A primeira delas apresenta em seu
estudo uma estrutura molecular de um asfalteno de massa molar média, baixa
complexidade e auséncia de heterodtomos (Loh et al., 2007). Por outro lado, Siskin et al.
(2006) ilustram uma molécula de asfalteno proveniente de um residuo pesado canadense,
cuja estrutura € complexa, com presenca de heterodtomos, grandes cadeias aromadticas e
ramificagdes alifaticas. Essas duas estruturas moleculares estdo ilustradas nas Figuras 4.1 e

4.2, respectivamente.



67

Figura 4.1: Estrutura quimica molecular representando os grupos funcionais de uma molécula de
asfalteno de massa molar média (MW = 827 g. mol-1) (Loh et al., 2007).

HsC HsC

CHs

HsC Hs Hs

CHs

H;C CHs

Figura 4.2: Estrutura quimica molecular de um asfalteno proveniente de um residuo pesado
canadense (Siskin et al., 2006).

Para a criagdo do componente “Asfalto” no simulador Aspen Plus, primeiramente
€ necessdrio caracterizar a molécula através de seus grupos funcionais, ligacdes quimicas e
atomos constituintes em um software de ‘“desenho” e criacdo de estruturas quimicas

moleculares. Para tanto, as estruturas descritas nas Figuras 4.1 e 4.2 foram caracterizadas
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no ChemDraw Ultra, versao 10.0. Com a molécula completamente caracterizada neste

software € possivel importar sua estrutura diretamente para o simulador.

As estruturas moleculares tridimensionais geradas pelo ChemDraw Ultra para as
duas moléculas de asfaltenos propostas sdo ilustradas nas Figuras 4.3 e 4.4. Nelas, as
esferas cinzas representam os dtomos de carbono, as esferas brancas representam os 4tomos
de hidrogénio ligados a cadeia carbonica e as esferas coloridas representam heterodtomos
(O, S eN).
kYL J%

/L\ 2&' A

,;&"“ ‘r w&*“v kK

Figura 4.3: Estrutura molecular tridimensional gerada pelo ChemDraw para o asfalteno de massa
molar média (MW = 866,2 g.mol'l)
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Figura 4.4: Estrutura molecular tridimensional gerada pelo ChemDraw para o asfalteno do residuo
canadense (MW =1244.,8 g.mol'l)

Apoés a estrutura molecular ser importada para o Aspen Plus, automaticamente
todos os atomos, ligacdes quimicas e grupos funcionais sao reconhecidos pelo simulador. A
partir da estrutura molecular e da massa molar, todas as demais propriedades fisicas do
componente sdo estimadas pelo programa. A Tabela 4.1 traz as principais propriedades

fisicas calculadas pelo simulador para as duas moléculas de asfaltenos criadas.

Tabela 4.1: Propriedades fisicas estimadas para as moléculas de asfalteno.

Asfalteno de Asfalteno Me(;:do
Propriedade Parametro massa molar de residuo .
i Calculo
média canadense
(Aspen)
Massa molar
(kg/kmol) MW 866,2 1244.8 ]
Temperatura Normal
de Ebulicio (°C) Ty 1798,1 24012 Joback
Temperatura Critica Te 271428 30072 Toback

Q)
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Asfalteno de Asfalteno Me;:do
Propriedade Parametro massa molar de residuo )
. Calculo
média canadense
(Aspen)
Pressao Critica (bar) Pc 4,58 2,51 Joback
Volume Critico Ve 27415 37935  Joback
(cm”/mol)
Fator acéntrico " 0,226 0,658 Lee-

Kesler

Com a caracterizacdo da molécula de asfalteno e determinacdo de suas
propriedades fisicas, a defini¢do dos componentes da mistura estd completa. Desse modo, a
proxima etapa € a escolha de um modelo termodinadmico de equilibrio adequado para o

calculo das solubilidades e geracdo dos diagramas terndrios de equilibrio.

4.2 MODELAGEM TERMODINAMICA DO EQUILIBRIO DE FASES

Os experimentos que sdo feitos para obter dados de equilibrio de fases a altas
pressdes podem ser dificeis e custosos. Entdo, € extremamente util ter-se como alternativa
de calculos preliminares um modelo termodindmico ou esquema de correlacdo para
estender e complementar os dados experimentalmente obtidos para sistemas soluto-SCF a
altas pressdes. Um esquema de cdlculo que identifica as regides no espaco P-T, no qual o
comportamento LLV aparece € uma ferramenta extremamente util para guiar futuros
experimentos. H4, no entanto, dois maiores problemas associados ao desenvolvimento de
um modelo matematico confidvel do comportamento de fase SCF-soluto. O primeiro
problema estd associado com a falta de entendimento do estado do fluido denso. Equagdes
de estado cubicas simples (EOSs) ndo representam propriedades da fase liquida com alto
grau de exatiddo. Também, EOSs citibicas representam parcialmente a compressibilidade
critica da maioria dos hidrocarbonetos. O segundo problema a ser superado para

desenvolver um modelo matemdtico de comportamento de fases soluto-SCF estd na
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descricdo da interacdo de moléculas que diferem significativamente em tamanho molecular,
forma ou polaridade. As formulagdes que descrevem como sdo calculadas as médias das
propriedades de mistura para uso nas EOS sdo estritamente empiricas. Apesar das
dificuldades em se usar uma EOS ndo terem sido completamente resolvidas, certos modelos
com EOS estio disponiveis e descrevem o comportamento de fases a alta-pressdao de um
modo qualitativo (Scott e Van Konynenburg, 1970), se ndo de um modo semi-quantitativo.
E de grande valia considerar os detalhes destes modelos, desde que sua implementacio
possa reduzir a quantidade de trabalho experimental que é necessdria para entender um

sistema particular soluto-SCF.

Qualquer modelo matemaético usado para calcular o comportamento de fases de
um sistema soluto-SCF deve satisfazer a seguinte relacdo termodinamica para duas fases

em equilibrio, uma designada por uma (‘) e o outra por (*):
fi=f i=123.m 4.1

onde, f; € a fugacidade do componente i.

4.2.1 EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR

Viérios procedimentos tém sido propostos na literatura para predizer o
comportamento de sistemas liquido-vapor a altas pressdes (O termo vapor serd designado
como sindonimo de fluido supercritico nesse capitulo). O método mais consistente
termodinamicamente e direto computacionalmente para cilculo do comportamento de fases
a alta pressdo € escolher uma EOS para modelar o equilibrio da fase liquida e da fase vapor

ou SCF. A equagdo de fugacidade (4.1) do componente i torna-se, a 7' e P:

7 @.py)=f"(T,P.x) (4.2)

onde, f" é a fugacidade do componente i na fase liquida, f,” é a fugacidade do

1

componente i na fase vapor, x, ¢ a fracdo molar do componente i em fase liquida, y, éa

fracdo molar do componente i na fase vapor ou na fase SCF. A fugacidade em cada fase

pode ser escrita como:
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fHT.P.x,)=x,¢"P (4.3)

fT,P,y)=y0'P (4.4)

onde, ¢ é o coeficiente de fugacidade de i na fase liquida, P ¢ a pressdo do sistema, 7 € a

temperatura do sistema, e ¢ é o coeficiente de fugacidade de i na fase vapor. Coeficientes

de fugacidade da fase liquida e vapor sdo calculados pela seguinte relacdo termodinadmica

(Prausnitz, 1969):

1 3(op RT
Ing =—[|| 2= A4V -z
% RT (an,.lv . v (4.5)

onde, R € a constante do gés, V € o volume total do sistema, n; € n; sdo os nimeros de moles
dos componentes i e j e Z é o fator de compressibilidade. Uma equagao simples de estado
pode ser usada para calcular ambos os coeficientes de fugacidade. As EOSs cubicas mais
utilizadas s@o as equagdes de Peng-Robinson (Peng e Robinson, 1976) e a equacdo de
Soave-Redlich-Kwong (Soave, 1972). Considere a equagdo de estado de Peng-Robinson:

p_ RT _ a(T)
v—-b v(V+b)+b(v-b)

(4.6)

onde, v é o volume molar, a é o termo responsdvel pela interacdo entre as espécies na
mistura, e b € o termo responsavel pelos diferentes tamanhos entre as espécies da mistura.

Para componentes puros:

b :o,omo(RPTfj 4.7)

c

a(T) = a(T,)(T, , w) (4.8)

22
a(T,) :0,45724(RPTC j (4.9)

c
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o' (w)=1+mli-1)?) (4.10)
€
m =0,37464 + 1,54226 0—0,26992 " (4.11)

onde, 7. é a temperatura critica, P. ¢ a pressdo critica, T € a temperatura reduzida

(Tr=T/T,), e w¢é o fator acéntrico para 0 componente i.

[TPRIN

Para misturas, a seguinte regra de mistura pode ser usada para “a’:
N N
a=YY xxaq, (4.12)
i

e
a;, =(1-9;),/a,a; (4.13)

onde, §;; é um parametro de interagdo ajustdvel obtido através de dados de regressdo de
equilibrio experimental. Este parametro € responsavel pelas interacdes especificas bindrias

entre os componentes i € j na mistura.

Para b a regra de mistura é

N N
b=2.2 %% b, (4.14)

i

b.+b.
b, =(1—77,~,-)( ’2 ’j (4.15)
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onde 7; ¢ um parametro de tamanho ajustdvel determinado junto com J;, pelo ajuste da
equagdo de estado aos dados experimentais de equilibrio. Tanto J; como 7; ndo sdo
esperados serem fungdo da temperatura, pressdo, ou composi¢do. Normalmente, espera-se

que ambos tenham um valor absoluto muito menor que 1.

O pardmetro dij geralmente nunca obtém valores maiores que aproximadamente
0,15. Pode também ser negativo, apesar do valor negativo usualmente indicar que
interacdes quimicas especificas, tais como pontes de hidrogé€nio estao presentes na mistura.
E questiondvel se uma EOS aproximada deveria ser usada em um sistema que tem pontes
de hidrogénio, pois uma EOS citbica leva em conta somente as forgas de dispersdo entre
componentes de mistura e ndo as forcas quimicas. Apesar de 7ij poder ser positivo e
negativo, é menos evidente interpretar um valor negativo de 7ij. E necessdrio mais trabalho

na regressdo dos dados experimentais para desenvolver tendéncias em 7ij.

Peng e Robinson (1976) usualmente consideram 7; igual a zero, que reduz

equacdo 4.14 a

b= xb (4.16)

Deiters e Schneider (1976), no entanto, sugeriram usar ambos 0s parametros
quando calculam o comportamento de fases a altas pressdes com a equacdo de Redlich-
Kwong. Eles calculam diagramas P-x em misturas bindrias para pressdes acima da pressao
critica da mistura. Eles também calculam as curvas de mistura critica para um nimero de
misturas bindrias. Seus estudos de modelagem sdo conduzidos a pressdes tdo altas quanto
3000 atm. Ambos os pardmetros ajustdveis, Jj; e 7;, sdo usados porque os componentes da
mistura bindria sd@o consideravelmente diferentes em sua estrutura, tamanho e polaridade.
Os resultados de seus estudos indicam que a equagdo de estado ctbica com dois parametros
ajustados por par bindrio na mistura pode modelar com sucesso dados de equilibrio da fase
fluida a altas pressoes, na regido de mistura critica. Resultados similares sdo esperados
quando a equacdo de Peng-Robinson € usada com dois parametros ajustdveis por par

binério.
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Quando a EOS de Peng-Robinson € incorporada na expressdo para cdlculo do
coeficiente de fugacidade dos componentes (Eq. 4.5) usando as regras de misturas dadas
pelas equacdes 4.12 e 4.14, as seguintes expressdes explicitas para o coeficiente de

fugacidade s@o obtidas:

bN) A 22 %4y (bN) [, Z+2414B
Ing, =u[z—1]—ln[Z—B]— / - InZte 4.17)
b 2.828B a b Z—0414B
onde,
aP
A= (4.17a)
P
p=2L (4.17b)
RT
2= (4.17¢)
RT
c
. N N 5 N-1 N
(bN) = sz:xkbik _;ijij _ij_;i;]xixi—jbij (4.17d)

A equacdo 4.17 é usada para encontrar coeficientes de fugacidade para

componentes em ambas as fases liquida e vapor.

Se 7; € considerado igual a zero na equagdo 4.15, a expressdo explicita para ¢
reduz-se a expressdao mais simples sugerida por Peng e Robinson (1976). Entdo, a equacdo
4.17 oferece a flexibilidade de usar dois pardmetros para ajustar dados de equilibrio de

fases.
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4.2.2 EQUILIBRIO LIQUIDO-LIQUIDO-VAPOR

Quando coexistem trés fases em equilibrio, duas igualdades devem ser satisfeitas
para cada componente, em cada uma das fases, portanto, a fugacidade da fase vapor deve

ser igual as fugacidades das duas fases liquidas.

T, py)=f"T,P,x") i=1,2,3,.n (4.18)

fiv (T’P’ yi):f,'Lz (TaP,x,-Lz) i=1,2,3,..n 4.19)

onde, o sobrescrito L; diz respeito a uma fase liquida e L, diz respeito a outra fase liquida.
Em outras palavras, a fugacidade de um componente em uma fase deve ser igual a
fugacidade desse mesmo componente nas duas outras fases. As fugacidades podem ser

expressas comao:

i =x"¢ P (4.20)
[ =x"¢"P (4.21)
f=yv.¢"P (4.22)

Como nos célculos de equilibrio liquido-vapor, os coeficientes de fugacidade
podem ser calculados pela equacdo 4.17. As regras de mistura sdo as mesmas dadas pelas
equacgdes 4.12 a 4.15. Nenhum parametro terndrio € usado para calcular o comportamento
de fases de misturas terndrias. O cdlculo do comportamento de fases LLV com misturas
terndrias é numericamente desafiador, pois a expressdo termodinamica para o calculo do

coeficiente de fugacidade € altamente nao linear.

As equagdes de estado de Peng-Robinson e Soave-Redlich-Kwong (SRK) sdo as
mais usadas em sistemas que envolvem uma fase liquida e uma fase vapor. Neste trabalho,
serd aplicada a equagdo preditiva de Soave-Redlich-Kwong PSRK (Predictive Soave-

Redlich-Kwong) como modelo termodinamico de equilibrio do sistema. A equacgdo de
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estado PSRK ¢ uma extensdo da equacdo SRK. A vantagem de usar essa equacdo de estado

estd no fato de ser mais precisa para o cdlculo do equilibrio com fluidos supercriticos

(Holderbaum e Gmehling, 1991).

4.2.3 A EQUACAO DE ESTADO PSRK

A equacdo de estado PSRK é uma extensdo da equacdo de Soave-Redlich-Kwong
que funciona bem para equilibrio liquido-vapor de misturas apolares ou levemente polares,
porém, usa as regras de mistura de Holderbaum-Gmehling (1991). Essas regras sdo capazes
de prever as interagdes bindrias entre os componentes da mistura em qualquer pressao. O
método UNIFAC é usado para calcular o parametro de mistura a e inclui todos os
parametros UNIFAC ja existentes. Esse método traz uma grande vantagem: o equilibrio
liquido-vapor pode ser calculado para um grande nimero de sistemas sem a necessidade de
introduzir novos parametros que devem ser ajustados aos dados experimentais de
equilibrio. A equacdo PSRK pode ser usada para uma faixa de pressdo e temperatura muito
mais ampla do que a aproximacdo y-¢p UNIFAC e € facilmente estendida a misturas

contendo componentes supercriticos.

Duas modificagdes foram feitas na equacdo SRK para predizer adequadamente o
equilibrio liquido-vapor tanto de misturas polares como de misturas apolares. A primeira
modificagdo consiste na dependéncia de temperatura do parametro de componente puro a,

que era originalmente expresso em termos do fator acéntrico w na equacdo SRK:

22

R’T},

a, =0,42748 5 <L F(T) (4.23)
Fy=lt+e -1 4.24)
¢, =0,48+1,574w—0,176w’ (4.25)

A modificacdo do parametro a com a dependéncia da temperatura resulta em

valores de pressdo de vapor suficientemente precisos para substincias apolares. As
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expressdes propostas por Mathias e Copeman (1983) sdo usadas na equacdo PSRK de

modo a contribuir na predi¢ao para componentes polares:
>
FO =[1+¢,0-7 )4 ¢, (=T )4, (-7 ) T.< 1 (4.26)

F@ =li+e,(-1°)f T.>1 (4.27)

O uso de trés parametros ajustaveis melhora a predicdo da pressdao de vapor de
componentes puros para substancias polares. A segunda modificagdo consiste na regra de
mistura para o parametro a, a equacdo PSRK utiliza as regras de mistura de Holderbaum-
Gmehling, que relacionam a energia de Helmholtz em excesso com a equagdo de estado, ao

contrério das regras de mistura de Huron-Vidal que usam a energia de Gibbs em excesso.

Huron e Vidal (1979) determinaram que quando se fixa uma forma funcional para

uma EOS, torna-se simultaneamente definida a energia de excesso de Gibbs, que pode ser
igualada a expressdes para célculo de g. derivadas de modelos de fase liquida. Este

enfoque deu lugar a uma nova geracdo de regras de mistura e conseqiientemente a novas
equacgdes de estado modificadas. A equagdo proposta para o célculo da energia em excesso

de Gibbs em funcdo do coeficiente de fugacidade é dada por:

g¢ =RTIn(p)- > x,RTIn(g,) (4.28)

Em Huron e Vidal (1979) sdao demonstradas as relacdes entre as regras de mistura
em EOS e a energia livre em excesso. Desenvolvimentos recentes de Heidemann e Kokal
(1990) e Michelsen (1990a,b) levam a regras de misturas simples e independentes da
densidade, o que relaciona o parametro de mistura a energia de excesso de Gibbs, a uma
pressdo préxima de zero. A dependéncia de g” com a pressdo é pequena a baixas pressdes e

isso € porque qualquer método baseado em contribuicao de grupos tal como UNIFAC pode

ser usado para calcular g . Em contraste com as regras de mistura envolvendo a energia de
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excesso de Gibbs a uma pressao infinita, um cdlculo iterativo do parametro existente nao é

necessario.

Usando as regras de mistura de Holderbaum-Gmehling, a expressdo explicita da

pressdo na equacao de estado € substituida pela seguinte relacdo termodinamica:

0A
p=-2
(GVJT (4.29)

A energia de Helmholtz é calculada por integracio, A” é obtida por:

Ars = Am _inAi* _RTin lnxl. (430)
onde, ambos A’ e A, sdo calculados pela Equagio 4.29. Al.* e A, sdo escritos em termos

dos parametros da equacdo de estado. A forma simplificada da fracio de empacotamento
(V,/b) é usada:

V-*J Vl

b @b

com:

b= inbi 4.32)
RT,

b, =0,08664 : (4.33)

C,i
Portanto,
VE(p=00)=0 (4.34)

A regra de mistura é:
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=2 %A% (p) (4.35)

onde, A & expresso por:

\%
"+ AL,
b

A = In (4.36)
ﬂ’l _2'2 Vm +22

b

Os parametros A; e 4, dependem da equagdo de estado usada, em geral uma equacgdo de

estado cubica € escrita como:

P RT 3 a 437
V. —-b (V+Ab)+(V, +A,b) (4.37)

Se a equagdo 4.37 for aplicada a pressdo infinita, o fator de empacotamento tende
al,0eassimd; =1e ;=0 para a equacdo SRK. A energia de excesso de Helmholtz é

entdo igual a energia de excesso de Gibbs.

A equacdo de estado PSRK serve como um modelo suplementar para o célculo de
equilibrio liquido-vapor ou de solubilidades em gds e ndo é, portanto, designada para
substituir métodos cldssicos e ji bem conhecidos como o UNIFAC (Holderbaum e

Gmehling, 1991).

4.3 DIAGRAMAS TERNARIOS

A partir da definicdo dos componentes presentes na mistura terndria e do modelo
termodindmico representativo para esse sistema, os parametros de interagao bindria (k;) sdo
estimados automaticamente pelo simulador, e, com isso, as composi¢des de cada
componente para uma dada temperatura e pressdo podem ser calculadas, gerando assim o

diagrama ternario de equilibrio.
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A “janela” de constru¢do de graficos terndrios no Aspen Plus € mostrada na Figura
4.5. Nela € possivel ordenar a posicdo dos componentes nos vértices do tridngulo
equilatero, especificar a pressdao e temperatura do sistema, como também o modelo
termodindmico para cdlculo. Os diagramas ternédrios podem ser construidos expressando a

fracdo molar ou a fragdo mdssica dos componentes na mistura.

. Ternary Diagram - Aspen Plus 2006 - aspenONE - [Ternary Maps]

: File Edit Wiew Data Tools Run Library Window Help | &Y
Dl S& 22 B | jd10% G N> | [ H FE M B eCe &
Explorer l F'Iotlnput] Componentsl_____ —— Froperty Model )
=12y TemaryMap Analysis ety JSEECTE B YLE Model: |PSRE |
: g anEtL::tul Comp2 | PROPAND v | LLE Model: [pshk 3
@) Pure Components Comp 3 'V Phases : |vaP-LIg-Lig v|
) fzeotiopes . 2
&) Singular Paints Pressure Basis =
[®] Report r 7o) [eam ) " Mass Fraction  12mp Units
-{ga, Temany Flat ' il B * Mok Fraction | = X4
Calculate
Fesidue curve “apor-Liquid-Liquid Envelope

Azeatropes

Distillation Boundary [ lsoreclatility curve

Click on Temary Plot to genearate the termary map

Setup Speci... Ternary Maps |

Figura 4.5: Janela de constru¢do dos diagramas terndrios de equilibrio no Aspen Plus.

A Figura 4.6 traz os diagramas terndrios da mistura asfaltenos-6leo-propano em
base molar, considerando a molécula de asfalteno de massa molar média descrita na Figura
4.1. Os diagramas com a molécula de asfalteno de massa molar elevada (residuo
canadense) ilustrada na Figura 4.2 sio mostrados na Figura 4.7. Os gréficos foram
construidos em trés condi¢des diferentes para o solvente: subcritica, quase-critica e
supercritica, de modo a verificar o comportamento das fases nessas condi¢des de extracao

com propano.
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Figura 4.6: Diagramas terndrios para a mistura asfaltenos-6leo-propano em trés diferentes
condigdes de operacdo: A: P = 15 bar, T = 30°C (subcritico), B: P = 41 bar, T = 95°C (quase-
critico) e C: P = 65 bar, T = 100°C (supercritico).
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Figura 4.7: Diagramas terndrios para a mistura asfaltenos-6leo-propano (residuo pesado
canadense) em trés diferentes condi¢des de operacdo: A: P =15 bar, T = 30°C (subcritico), B: P =

24 bar, T = 65°C (quase-critico) e C: P = 60 bar, T = 98°C (supercritico).
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Analisando-se os graficos terndrios construidos, percebe-se que, com os dois tipos
de asfaltenos analisados, os principios que governam esse sistema sdo qualitativamente
similares aos descritos por Wilson et al. (1936) para o sistema propano-6leo-asfaltenos,

como j4 descrito e ilustrado na Figura 2.7.

Conhecendo-se as condi¢Oes criticas do propano (42,5 bar e 96,8 °C), as Figuras
4.6 e 4.7 mostram que a uma temperatura de 30°C e pressdo de 15 bar, ou seja, em
condicdes subcriticas, o 6leo € totalmente miscivel com a fase asfalténica e o propano &
parcialmente miscivel com essa fase, conforme mostra a regido de imiscibilidade através da
curva no eixo propano-asfalto. Porém, o propano apresenta grande miscibilidade com a fase
parafinica (6leo). Dessa maneira, os asfaltenos sdo precipitados da solucdo. Isso representa

a primeira etapa do processo de refino do 6leo lubrificante.

A Figura 4.6 mostra que para uma pressao levemente abaixo da critica do solvente
(41 bar), ha uma expansao na regido bifasica do diagrama, assim o propano liquido estd em
um estado mais expandido que a 15 bar. A Figura 4.7 também mostra essa expansao para

uma pressao de 24 bar.

Se a pressdo do sistema juntamente com a temperatura for aumentada para um
valor acima do ponto critico do solvente, como mostrado nas Figuras 4.6C e 4.7C, a
mistura bindria 6leo-propano desenvolve uma regidao L-V sobre o eixo dleo-propano do
diagrama terndrio e uma regido LLV aparece no interior do diagrama. Esse diagrama com
trés fases (LLV) € similar ao diagrama terndrio do tipo II, descrito no item 3.2.3. A regido
trifasica aparece por causa da condi¢@o supercritica do solvente, o grau de separacdo parece
ter crescido consideravelmente para uma pressdo acima de 42 bar (pressdo critica do
propano). Nessa etapa, como ha uma imiscibilidade entre o 6leo e propano, é possivel a
separacdo das resinas e das fracdes mais leves do residuo devido a reducao da densidade e
da capacidade de solvéncia do propano nessas condi¢des, permitindo, assim, que ocorra
uma separagdo da corrente de extrato livre de asfaltenos em DAO e propano, o qual, apds
algumas operacdes de purificacdo pode ser reciclado ao processo. Essa condicdo

corresponde a tltima etapa do processo ROSE.

Percebe-se que as curvas binodais das Figuras 4.6 e 4.7 sdo ligeiramente diferentes

entre si devido a mudancga da estrutura molecular da molécula de asfalteno caracterizada.
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Como foi caracterizada uma molécula hipotética de asfalteno, é de se esperar que
exista certo grau de imprecisdo na estimativa dos pardmetros de interag¢do bindria (k;j) entre
os componentes pelo simulador, devido a complexidade da estrutura molecular dos
asfaltenos e da dificuldade no cédlculo da solubilidade nas condicdes supercriticas. Isso pode
levar a algumas distor¢des no grafico terndrio, como por exemplo, o cruzamento de
algumas tie-lines, o que no grafico acima pode ainda estar representando a proximidade da

regido de equilibrio LLV ou até mesmo uma curvatura da superficie.

No entanto, as regides de imiscibilidade entre os componentes nos dois casos se
mantiveram praticamente iguais. Portanto, conclui-se que, embora esses diagramas de fases
tenham sido construidos para moléculas de asfaltenos especificas, a representacdo
qualitativa do comportamento de fases para esse tipo de sistema envolvendo uma mistura
com componentes leves e pesados do petréleo junto com um solvente de baixa massa molar
pode ser estendida a quase todos os sistemas terndrios do tipo asfaltenos-6leo-solvente, de
modo a elucidar e descrever o comportamento de fases em um processo de desasfaltagao,

seja ele por extracdo liquido-liquido ou extracao supercritica.

Esses diagramas, além de mostrarem qualitativamente o efeito do propano usado
como solvente em determinado residuo, também sdo capazes de ilustrar a mudanca
considerdvel em suas propriedades de solubilizagdao de acordo com as condicdes de pressao
e temperatura empregadas, enfatizando a diferenca entre o propano e outros solventes

comuns.

Conforme verificado por Wilson et al. (1936), algumas propriedades andmalas do
propano sdo justificadas por alguns fatos ndo comuns que ocorrem em certas faixas de

operacgdo na extracao com propano:

- Quanto maior a temperatura, menor € a solubilidade do 6leo no propano;

- Quanto mais propano € adicionado a um 6leo asfaltico, menos asfalto € dissolvido;
- A pressao exerce um grande efeito na solubilidade;

- O propano em altas pressdes pode, em certa faixa de temperatura, dissolver mais 6leo que

o propano liquido em baixas pressdes e baixas temperaturas.
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CAPITULO 5- SIMULACAO DO PROCESSO DE DESASFALTACAO

Neste capitulo, serdo apresentadas as simulacdes da planta de desasfaltagcdo com
auxilio do simulador comercial de processos Aspen Plus, versdo 2006. As simulagdes tém
como objetivo construir um modelo virtual do processo, prevendo resultados, fazendo
otimizacdes, testando configuragdes e avaliando o desempenho do processo. A partir dos
conceitos da literatura e do estudo do equilibrio de fases do sistema, € possivel construir a
planta virtual de desasfaltacdo, a qual servird para verificar os fundamentos tedricos
apresentados, contribuindo para a operagdo de planta piloto, na qual os dados experimentais

obtidos validardo a planta virtual.

Virias configuragdes forma testadas na simulacdo de modo a otimizar o processo,
verificando a influéncia das principais varidveis de operacdo e de projeto e possibilitando
assim, a implementacao e/ou melhoria nos processos de desasfaltacdo ja existentes tanto em

escala piloto como em escala industrial.

Serad usado como carga da unidade de desasfaltaciao o petréleo BOSCAN.

5.1 SIMULACAO DA DESASFALTACAO DE OLEO PESADO BOSCAN cOM PROPANO

O petréleo BOSCAN ¢é um Oleo pesado proveniente da Venezuela. Suas
caracteristicas fisico-quimicas s@o similares as de um residuo de vacuo, ja que se trata de
um O6leo muito pesado (°API = 10,1) e com altas fragdes de asfaltenos. As propriedades
fisicas desse 6leo constam do banco de dados do simulador, que tem como fonte a Oil &

Gas Journal.

A primeira etapa de uma simulacdo consiste na definicio dos componentes
presentes no processo. No caso da desasfaltacdo, a alimenta¢do da unidade consiste no
solvente, que ¢ um componente puro, e do petréleo ou residuo a ser desasfaltado. Para a
definicdo do petrdleo, é necessdria uma caracterizacdo completa da “amostra”, conhecida
como Crude Assay. Tal caracterizacdo deve fornecer as propriedades importantes e

essenciais para a completa definicao do 6leo/residuo que estd sendo usado como matéria-
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prima. Dentre essas propriedades, as mais importantes sdo: curva de destilacdo (PEV ou

ASTM D86), grau API, densidade relativa, massa molar e andlise SARA.

5.1.1 CARACTERIZACAO DA AMOSTRA DE OLEO BOSCAN

A seguir, sao mostrados os principais dados retirados do banco de dados do Aspen
Plus para o 6leo cru Boscan, a partir dos quais serdo gerados os pseudocomponentes

representativos da amostra.

Tabela 5.1: Dados basicos do petrdleo Boscan

Propriedade Valor
°API 10,1
Densidade relativa
(SG) 0,993
Massa molar média
(kg/kmol) 340
Viscosidade @ 80°C 53
(cP) ’
Max. teor asfaltenos 16,0

(% massica)
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Figura 5.1: Curva PEV do Oleo Boscan

% Destilado (vol.)

Tabela 5.2: Fragio de light ends no Oleo Boscan

Componente % vol. % massa Frac¢ao molar

Metano 0,1 0,0300 0,0344
Etano 0,15 0,0534 0,0326
Propano 0,9 0,4569 0,1904
Isobutano 0,4 0,2253 0,0712
n-butano 1,6 0,9356 0,2958
n-pentano 1,7 1,0731 0,2733
Agua 0,1 0,1001 0,1022




Tabela 5.3: Grau API para diferentes fracdes de 6leo Boscan.

% de destilado

(vol.) “API
6,01 34
9,32 28,62
13,88 25,54
58,55 6,1

Tabela 5.4: Quantidade de enxofre no 6leo Boscan em funcio da porcentagem de destilado.

% de destilado Quantidade de
(vol.) enxofre
. (% massica)

1.21 0,68

2,31 1.28

3,39 1.88

6,01 3.14

9,32 4_’02
13,88 4,47

58,55 5,86
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Tabela 5.5: Teor de parafinas no 6leo Boscan em fun¢do da porcentagem de destilado.

% de destilado Teor de parafinas
(vol.) (% massica)
1,21 53,3
1,58 47,2
1,94 41,1
2,31 34,9

Tabela 5.6: Ponto de fluidez do 6leo Boscan em funcdo da porcentagem de destilado.

% de destilado Ponto de fluidez
(vol.) °O
3,39 -141
4,26 -119,8
6,01 -71,5
13,88 -10,9

25 10
35 25
45 40
55 55
65 60
75 75
85 80

95 70
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Tabela 5.7: Ponto de anilina do 6leo Boscan em funcdo da porcentagem de destilado.

% de destilado Ponto de anilina
(vol.) °O
3,39 112,7
4,26 113,1
6,01 113,8
13,88 117,3
25 130
35 140
45 150
55 160
65 170
75 180
85 190
95 200

5.1.2 GERACAO DOS PSEUDOCOMPONENTES

Devido aos inimeros componentes do petréleo, a caracterizagdo da corrente de
entrada de petréleo no simulador se dd através da geracdo de pseudocomponentes. A partir
dos dados que caracterizam a amostra de 6leo Boscan, € possivel gerar no simulador os
pseudocomponentes do petréleo. O pseudocomponente representa, na verdade, uma mistura
complexa de hidrocarbonetos que possuem uma temperatura de ebulicdo dentro de uma
determinada faixa ou intervalo de temperatura. Cada pseudocomponente representa um
componente discreto, com uma temperatura média de ponto de ebulicio e propriedades

médias em toda a mistura.
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A soma das fragdes de todos os pseudocomponentes constitui a amostra total de
6leo Boscan. Ao todo, a amostra de 6leo Boscan foi dividida em 27 pseudocomponentes,
com temperatura normal de ebulicao variando de 227°C a 834°C. A Tabela 5.8 mostra os

pseudocomponentes gerados pelo simulador, com suas respectivas propriedades fisicas.

Tabela 5.8: Pseudocomponentes gerados para o Oleo Boscan.

Pseudocomponente (;rCB) °API SG (kgl\//[kﬁol) (;,TCC) (lfa Cr)
PC227C 226,6 34,28 0,853 171,15 424,52 21,98
PC239C 239,3 32,42 0,863 179,72 437,74 21,30
PC253C 253,1 30,37 0,874 189,27 452,20 20,63
PC267C 267,0 28,47 0,884 199,41 466,58 19,95
PC281C 280,8 26,89 0,893 210,08 480,32 19,26
PC295C 2947 25,85 0,899 221,88 493,22 18,47
PC309C 308,6 25,07 0,903 234,46 505,60 17,66
PC323C 322,5 24,11 0,909 247,20 518,23 16,97
PC336C 336,4 23,04 0,915 260,15 531,04 16,35
PC350C 350,4 21,91 0,922 273,46 544,01 15,78
PC364C 364,3 20,66 0,930 286,78 557,11 15,28
PC378C 378,2 19,27 0,938 300,02 570,45 14,85

PC392C 3919 17,80 0,947 313,18 583,93 14,48
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Pseudocomponente (;rCB) °API SG (kgl\//[kﬁol) (;,TCC) (lfa Cr)
PC406C 405,7 16,37 0,957 326,58 597,32 14,12
PC420C 419,7 15,05 0,965 340,80 610,70 13,75
PC441C 440,7 13,15 0,978 362,41 630,57 13,23
PC468C 468,3 10,73 0,995 391,62 656,63 12,60
PC496C 496,1 8,50 1,010 421,80 682,33 12,01
PC524C 5239 6,40 1,026 452,96 707,90 11,45
PC551C 5514 4,42 1,041 483,73 732,87 10,95
PC579C 579,0 2,52 1,056 514,63 757,77 10,49
PC608C 607,5 0,59 1,071 545,96 783,40 10,05
PC635C 634.,6 -1,12 1,085 575,28 807,44 9,66
PC674C 674,2 -3,49 1,105 616,57 842,31 9,13
PC731C 730,8 -6,81 1,135 668,68 891,99 8,48
PC788C 787,9 -9,96 1,164 711,03 941,69 7,92
PC834C 834,3 -12,33 1,187 736,61 981,57 7,51
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A Tabela 5.9 traz as porcentagens em base volumétrica, massica e molar dos

pseudocomponentes e dos light ends (componentes leves) na amostra de 6leo Boscan. A

soma de todas as fragdes corresponde a 100% da amostra de 6leo Boscan.

Tabela 5.9: Porcentagem dos pseudocomponentes e light ends no 6leo Boscan.

Componente % vol. méts%s)ica m(‘)%l)ar
Metano 0,100 0,030 0,637
Etano 0,150 0,053 0,604
Propano 0,900 0,457 3,523
Isobutano 0,400 0,225 1,318
N-butano 1,600 0,936 5,473
N-pentano 1,700 1,073 5,057
Agua 0,100 0,100 1,889
PC227C 0,768 0,656 1,304
PC239C 1,091 0,942 1,783
PC253C 1,179 1,032 1,854
PC267C 1,264 1,119 1,908
PC281C 1,393 1,245 2,016
PC295C 1,453 1,308 2,004
PC309C 1,554 1,406 2,039
PC323C 1,667 1,517 2,087




Componente % vol. mé‘s%s)ica m:)%l)ar
PC336C 1,788 1,638 2,141
PC350C 2,000 1,846 2,295
PC364C 2,360 2,196 2,604
PC378C 2,743 2,575 2,918
PC392C 2,982 2,828 3,071
PC406C 2,893 2,770 2,884
PC420C 2,827 2,732 2,725
PC441C 6,023 5,896 5,532
PC468C 6,284 6,256 5,431
PC496C 6,199 6,270 5,054
PC524C 6,486 6,660 5,000
PC551C 6,315 6,580 4,624
PC579C 5,495 5,806 3,836
PC608C 5,418 5,809 3,617
PC635C 5,344 5,803 3,430
PC674C 7,413 8,200 4,522
PC731C 4,796 5,446 2,770

96
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Componente % vol. ,%. %
massica molar
PC788C 4,3339 5,049 2,414
PC834C 2,975 3,535 1,632

Com a definicao dos pseudocomponentes e suas propriedades, a caracterizagdo do
petréleo (Crude Assay) esta completa. Desse modo, todas essas propriedades tais como
°API, fracdo de asfaltenos, massa molar, viscosidade, etc. poderdo ser analisadas nas
simulacdes de desasfaltacdo do 6leo Boscan para todas as correntes de processo. O balanco

de pseudocomponentes também serd util na andlise dos resultados das simulagdes.

5.1.3 CASO I - SIMULACAO DA DESASFALTACAO COM PROPANO PURO

Neste item, serd apresentada a simulac@o em estado estaciondrio de uma planta de
desasfaltacdo para obtengdo de asfalto e DAO, considerando a extracdo liquido-liquido de
6leo cru Boscan com propano puro e separacdo do DAO nas condi¢des supercriticas para o
solvente. Este processo € similar ao processo ROSE, com a diferenca de que a tecnologia
empregada no processo ROSE sugere o uso de n-butano ou n-pentano como solvente de

extracao.

A simulacdo desse processo tem como objetivo avaliar o desempenho do propano
como solvente para Oleos pesados e validar os conceitos apresentados na literatura a
respeito da variacao nas propriedades de solubiliza¢do do propano em fun¢do das condicdes
de pressdo e temperatura, verificando as vantagens e desvantagens em relacdo ao processo
convencional de desasfaltacdo. As principais varidveis que influenciam o processo serdo

avaliadas de modo a maximizar o rendimento e a qualidade dos produtos desejados.

A Figura 5.2 mostra o fluxograma de processo da planta virtual de desasfaltacao
construida no Aspen Plus. As Tabelas 5.10, 5.11 e 5.12 trazem a descricio dos

equipamentos e das principais correntes de processo no fluxograma.
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Figura 5.2: Fluxograma de processo da planta virtual de desasfaltacdo (similar ao processo ROSE)

Tabela 5.10: Descri¢do dos equipamentos da planta virtual.

Equipamento Descricao
MIXER Misturador estético (Oleo cru + solvente)
EXTRATOR Coluna extratora para desasfaltacdo
DAOHEAT Aquecedor da corrente de DAO (extrato)
ASFHEAT Aquecedor do residuo asféltico (rafinado)
DAOSEP Vaso segz:gdgrszlll\;:;rlct::tlco de
ASFSEP Vaso separador de asfaltenos e solvente

DAOFLASH Vaso de flash de solvente no DAO
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Tabela 5.11: Correntes de entrada no processo.

Corrente Descricao Condicoes de Operacao

Vazdo = 100 m*/h
PETROLEO Oleo cru Boscan P =45 bar
T =85°C

Ao — 3
Solvente de pré-diluigao: Vazido =50 m'/h

SOLV-DIL Propano puro P =45 bar

panop T =60°C
Solvente de extragao: Vazio = 400 m'/h

SOLVENTE oo o P =45 bar

panop T =90°C
Tabela 5.12: Correntes de saida do processo.
Corrente Descricao
DAO Oleo desasfaltado, livre de solvente

ASFALTO Residuo asfaltico, livre de solvente

SOLVRECI1 Solvente recuperado no DAOSEP

SOLVREC2 Solvente recuperado no DAOFLASH

SOLVREC3 Solvente recuperado no ASFSEP




100

Tabela 5.13: Descri¢do das demais correntes do processo.

Corrente De Para Descricao

Petréleo diluido com solvente de

PET+SOLV MIXER EXTRATOR P
pré-dilui¢ao

Produto de topo da coluna

EXTRATO EXTRATOR  DAOHEAT extratora (solvente + DAO)

Produto de fundo da coluna

RASF EXTRATOR RASFHEAT
extratora (asfaltenos + solvente)

Corrente de extrato vaporizada,
EXTSUPCR DAOHEAT DAOSEP nas condi¢des supercriticas
do solvente

DAO com pequena quantidade

DAO+SOLV DAOSEP DAOFLASH
de solvente

Residuo asfaltico + solvente

RASFVAP RASFHEAT ASFSEP .
vaporizado

5.1.3.1 Descrigdo do Processo

O petréleo cru (Boscan) € pré-solubilizado com propano no misturador estitico
MIX-1 antes de entrar na coluna extratora. O petréleo estd a uma temperatura de 85°C,
enquanto o propano entra no misturador a uma temperatura de 60°C. A razdo solvente/6leo
(RSO) usada na pré-diluicao foi de 0,5 em volume. Este valor estd dentro da faixa
recomendavel pelas refinarias para que haja uma boa dispersdo das gotas do 6leo na
alimentacdo do extrator. A adicdo de solvente de pré-diluicio apesar de ndo ser
conveniente do ponto de vista do arranjo, € bastante conveniente por causa da
hidrodinamica da torre. A dispersdo do 6leo cru em gotas dentro da torre é extremamente
dificil nas temperaturas de extracdo caso nao seja feita a pré-diluicao, porém, a quantidade
de solvente de pré-diluicdo ndo pode ser muito elevada de modo a levar a carga para a

regido de duas fases antes de atingir a coluna extratora. Como o petréleo Boscan é uma
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carga muito viscosa, a reducdo na viscosidade com a pré-solubilizacio favorece a
desasfaltacdo, pois a transferéncia de massa do processo estd fortemente ligada a

viscosidade da carga.

A alimentacdo do 6leo Boscan pré-solubilizado entra no topo da coluna extratora
(1° estdgio), onde entra em contato com a corrente de solvente puro, que é alimentada ao
fundo da coluna (dltimo estagio), caracterizando uma extracdo em contra-corrente. Propano
entra na coluna a uma temperatura proxima da critica, 90°C (T¢ = 97,7°C) e a uma pressao
de 45 bar. Esse valor de pressdo garante que o propano estard na fase liquida, ja que para
uma temperatura de 90°C sua pressdo de vapor é de aproximadamente 37,5 bar. Em
extracdes liquido-liquido, a pressdo normalmente é ajustada 3,5 kgf/cm” acima da pressio
de vapor do solvente na maxima temperatura operacional. A pressao na coluna extratora €

mantida constante e igual a 45 bar.

A razdo solvente/6leo em volume inicialmente utilizada na extracao foi RSO =4.,0.
De acordo com a literatura, para producdo de 6leos lubrificantes necessita-se de uma RSO
alta, na ordem de 10 a 12. Normalmente a RSO € mais baixa para residuos curtos, ou seja,
pesados e com grande teor de asfaltenos e maior para residuos longos, de base parafinica e
baixo teor de asfaltenos. Portanto, quanto maior a quantidade de componentes mais leves

no residuo, maior o volume de solvente necessario a extragao.

Por outro lado, a temperatura varia de estdgio para estigio de modo a haver um
gradiente de temperatura entre o topo e o fundo da coluna. Esse gradiente de temperatura é
responsavel pela solubilizacdo seletiva de componentes do petréleo, proporcionando uma
boa separacdo entre leves e pesados de acordo com a variagdao da capacidade de solvéncia
do propano em funcdo da temperatura. Temperaturas elevadas acarretam uma maior
seletividade e menor solubilidade, conseqiientemente, menores rendimentos com maior
qualidade, do mesmo modo que temperaturas mais baixas fazem com que o propano tenha
uma capacidade de solubilizagdo maior e menor seletividade, o que implica em maiores

rendimentos com menor qualidade.

Nesta simulacdo, o fundo da coluna € mantido a uma temperatura mais baixa do

que o topo. Em temperaturas menores, o propano liquido tem um maior poder de
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solubilizacdo, portanto, os componentes mais pesados do residuo (petréleo) constituidos

principalmente por moléculas de asfaltenos sdo precipitados e saem no fundo da coluna.

O propano quando entra na coluna estd com sua maxima capacidade de
solubilizacdo, mais frio, levando para o topo todo o 6leo desasfaltado e residuo asféltico
(RASF) que conseguiu solubilizar. Conforme a temperatura vai subindo gradativamente ao
longo da coluna, a solubilidade dos diversos componentes do residuo no propano vai
diminuindo, ao passo que a seletividade do propano vai aumentando com a temperatura,
fazendo com que os demais componentes pesados e intermedidrios precipitem para o fundo
da coluna, ou seja, na hora da rejei¢do os constituintes do RASF sdo preferencialmente

insolubilizados.

Esse procedimento proporciona um refluxo interno na coluna extratora, que surge
com a diminuic¢ao da solubilidade ao longo da coluna. Gradientes elevados de temperatura
melhoram a qualidade do 6leo desasfaltado, porém, um refluxo interno muito alto pode

causar a inundacdo da coluna e comprometer o processo de extracao.

A Tabela 5.14 traz os principais parametros operacionais ajustados para a coluna

extratora de desasfaltacdo.

Tabela 5.14: Principais parametros operacionais da coluna de desasfaltacdo.

Parametro Descricao
N° de estagios ideais (N) 10
Tipo de operacao Contra-corrente
Troca térmica Adiabatico
Pressao de operacao 45 bar
Temperatura do topo 92,7°C

Temperatura do fundo 90,8°C
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Parametro Descricao
Vazao de petréleo 100 m*/h
Vazao de solvente 400 m’/h

Duas correntes deixam a coluna extratora: a corrente de extrato que sai pelo topo
da coluna e a corrente de rafinado (RASF) que sai pelo fundo da coluna. O extrato &
constituido basicamente por uma fase rica em solvente junto com o0s componentes mais
leves do petrdleo (soluto), extraidos pelo propano. Espera-se que estes componentes sejam
constituidos na maioria por compostos parafinicos e nafténicos, ou seja, de menor massa
molar. O rafinado, chamado de RASF (residuo asféltico) no fluxograma, consiste numa
fase rica nos componentes mais pesados do petréleo além de pouca quantidade de solvente
arrastada. Deseja-se que essa corrente seja majoritariamente formada por componentes

aromaticos e de maior massa molar (resinas ¢ asfaltenos).

Ap6s a desasfaltacdo, as correntes de Extrato e RASF ainda necessitam de outras
operacdes de separacdo para se obter os produtos na especificagdo desejada. Basicamente, o
solvente que ainda estd presente nas duas correntes, em maior quantidade no extrato e em

menor quantidade no RASF, precisa ser removido para obten¢do de asfalto e DAO.

A corrente de RASF que sai pelo fundo da coluna de desasfaltacdo € aquecida
através do ASFHEAT a uma temperatura de 150°C. Nesta temperatura todo propano que
estiver presente é vaporizado e uma corrente bifdsica, constituida principalmente por
asfaltenos + vapor de propano, é separada no vaso separador de asfaltenos ASFSEP através
de flash atmosférico. O propano que é separado nesse vaso na fase vapor pode ser
condensado e reaproveitado no processo. O residuo asféltico € retirado no fundo do vaso

como produto final.

Os parametros de operagdo usados no vaso separador de asfaltenos sdo mostrados

na Tabela 5.15.
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Tabela 5.15: Principais pardmetros operacionais do vaso separador de asfaltenos.

Parametro Descricao

Troca térmica Adiabatico

Temperatura de

~ 150°C
operacao
Pressdo de entrada 45 bar
AP flash 44 bar
Fracdo vol. de vapor
. ~ 0,19
na alimentagao
Fracdo molar de 0.34

vapor na alimentagao

A corrente de Extrato que sai pelo topo da coluna extratora € constituida
principalmente por solvente, junto com os componentes mais leves do residuo que foram
extraidos. Essa corrente ¢ aquecida pelo DAOHEAT e como contém mais de 90% do
propano que entra no processo. Uma separacao eficiente entre o soluto, ou seja, entre 0s
componentes extraidos e o excesso de solvente é essencial para se obter o produto desejado,

que € um Oleo desasfaltado mais leve e isento de solvente.

Para isso, uma separacdo supercritica entre propano e o 6leo desasfaltado foi
implementada nessa simulacdo. O termo separa¢do supercritica consiste em fazer a
separagdo entre o solvente e o soluto em um vaso separador, com 0 propano em suas
condic¢des supercriticas de pressdo e temperatura (P > P¢, T > T¢). O DAOHEAT aquece a
corrente de extrato rica em propano até uma temperatura de 110°C (T¢ = 97,7°C). Como a
corrente ja sai da coluna extratora a uma pressdo de 45 bar, que ja estd acima da pressdao
critica do propano (Pc = 42 bar), garante-se que na saida do DAOHEAT o propano estara

nas condicdes supercriticas.
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Elevando-se a temperatura do propano acima da temperatura critica, tem-se a
vantagem de explorar as propriedades de baixa densidade do solvente nessa regido. Na
regido supercritica, a densidade do propano cai bastante, aproximando-se dos valores de
densidade dos gases puros. Nessas condi¢des, o DAO € virtualmente insolivel no propano
e uma separacdo de fases ocorre, conforme j4 previamente demonstrado através dos

diagramas de fases terndrios das Figuras 4.6 e 4.7.

A separacdo € realizada no vaso separador DAOSEP, o qual trabalha sob as
mesmas condicdes da corrente de entrada. Portanto, o DAO, que € insoltdvel no propano
supercritico, precipita para o fundo do vaso. E esperado que mais de 90% do solvente seja
recuperado nesse vaso como fluido supercritico. A vantagem dessa separagdo supercritica
estd na economia de energia, pois, nos processos convencionais a separacao normalmente
se daria através de um flash, o qual apresenta um grande consumo para vaporizar/condensar
o solvente gasoso recuperado. A Tabela 5.16 traz as condi¢des de operagdo do vaso

separador de DAO/propano supercritico (DAOSEP).

Tabela 5.16: Principais parametros operacionais do vaso separador de DAO.

Parametro Descricao

Troca térmica Adiabatico

Temperatura de

~ 110°C
operagio
Pressdo de entrada 45 bar
AP flash 0
Fracao yol. de vapor 0.92
na alimentagao
Fracdo molar de 0.97

vapor na alimentagdo

O DAO que sai pelo fundo do vaso DAOSEP ainda contém pouca quantidade de

solvente e passa, portanto, por um vaso separador de flash, onde o excesso de propano é
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removido do DAO, que é obtido como produto final do processo. O propano supercritico
que deixa o DAOSEP pode ser condensado e reutilizado no processo, na alimentagdao da

coluna extratora.

5.1.3.2 Resultados

Os resultados da simulacao serdo apresentados sob a forma de tabelas contendo as
vazdes, balanco de massa e principais propriedades fisicas das correntes de saida do
processo, e sob a forma grafica, através da curva PEV dos produtos obtidos. A Tabela 5.17
mostra as caracteristicas das correntes de petréleo (6leo Boscan), DAO e Asfalto (residuo
asféltico). A Tabela 5.18 traz o balan¢o de massa dos pseudocomponentes e light ends para
as correntes de petréleo, DAO e Asfalto (residuo asfaltico). Através desse balango ¢é
possivel avaliar quantitativamente se houve uma boa separa¢do entre componentes leves e

pesados.
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Tabela 5.17: Caracterizagdo das correntes principais de processo (petrdleo + produtos).

Corrente PETROLEO DAO ASFALTO
Temperatura (°C) 85 110 150
Pressao (bar) 45 1 1
Vazao massica
99722 33303 62839
(kg/h)
Entalpia
(MMkcal/h) -36 -12 -19,3
Estado Fisico Liquido Liquido Liquido
Massa molar média
(kg/kmol) 340,0 285.5 515,2
Vazao volumétrica
(m3 /h) 100 35,5 59
Vazdo massica de
asfaltenos (kg/h) 15955 1998 13957
% massica de 16,0 6.0 )
asfaltenos
% massica de 5.6 1.8 6.3
enxofre
°API 10,1 18,8 1,0
SG (15°C) 0,999 0,942 1,069
Viscosidade (cP) 5,3 2,1 137,8
Tensao superficial
(dyn/cm) - 22,6 26,1
Watson UOP-Kw 10,8 11,1 10,6




Tabela 5.18: Balanco de pseudocomponentes e light ends.

Xf‘)ﬁ‘;(f;‘egl/:tlz PETROLEO ~ DAO  ASFALTO SOLVAEC
Metano 30 0 0 30
Etano 53,2 0 0 53,2
Propano 455,6 1149 55,9 227993
Isobutano 224.6 0,3 0 2243
n-butano 933,1 1,9 0 931,2
n-pentano 1070,1 7,6 0 1062,5
Agua 99,8 0 0 99,8
PC227C 654,7 505,8 0 148,9
PC239C 940 774,3 0 165,7
PC253C 1029,1 896 0 133,1
PC267C 1116,2 1009,8 0,2 106,2
PC281C 1242 1157,5 0,1 84,4
PC295C 1304,3 1239,7 0,3 64,3
PC309C 1402 1352 0,7 49,3
PC323C 1513,2 1474,1 1,5 37,6
PC336C 1633,8 1598,8 6,6 28,4
PC350C 1840,8 1802,4 16,5 21,9
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Xf‘)ﬁ‘;(f;‘egl/:tlz PETROLEO  DAO  ASFALTO SO%/‘Z'/I;EC
PC364C 2190,2 21292 £33 17,7
PC378C 2568 2401,4 153 13,6
PC392C 2820,6 25226 288 3 9.7
PC406C 2762,7 2244.1 5128 5.8
PC420C 2724.4 1967,4 753,6 33
PC441C 5880 3676 2200,8 32
PC468C 6238.4 2386,6 3851,2 0.6
PC496C 6253 16357 46172 0,1
PC524C 66412 11558 5485.4 0
PC551C 65613 661,3 5900 0
PC579C 5790 312,2 54778 0
PC608C 5792,6 159,6 5633 0
PC635C 5787,7 78,3 5709,4 0
PC674C 8177, 35,5 8142 0
PCT31C 5430,7 1.8 54289 0
PC788C 5035 0.1 5034,9 0
PC834C 35255 0 35255 0
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Os resultados referentes a coluna extratora de desasfaltacdo sdo mostrados nas

Tabelas 5.19 e 5.20, com o balang¢o de massa e propriedades fisicas das correntes de entrada

e de saida do extrator.

Tabela 5.19: Caracterizacao das correntes de entrada e saida do Extrator.

Corrente PET + SOLV SOLVENTE EXTRATO RASF
Temperatura (°C) 82 90 92,7 91,2
Pressao (bar) 45 45 45 45
Vazao massica
125022,9 202407,1 257464,1 69965.,9
(Kg/h)
Entalpia
(MMkeal/h) -52 -122.1 -148.,8 -25.3
Estado Fisico Liquido Liquido Liquido Liquido
Massa molar média
(kg/kmol) 1442 44,1 49.8 250,7
Vazao volumétrica
(m3/ h) 150 400 4773 73,1
% massica de 15.0 0 0.8 19.0
asfaltenos
% massica de 22,5 100 86,6 9,9
parafinas
% massica de 45 0 0.7 5.6
enxofre
Fragao molar 0,67 1,0 0,97 0,57
de solvente
°API 37,9 147,2 129.,8 15,3
SG (15°C) 0,835 0,508 0,542 0,964
Viscosidade (cP) 0,4 0,04 0,06 1,4
Ponto de fluidez
o 5.8 - -14,1 16,8
O
Tensao superficial 879 0.38 0.85 1273
(dyn/cm) ’ ’ ’ ’
Watson UOP-Kw 11,3 14,7 14,1 11,0
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Tabela 5.20: Balanco de massa das correntes de entrada e saida do Extrator.

Xf‘)ﬁ‘;(f;‘egl/:tlz PET + SOLV SOLVENTE EXTRATO  RASF
Metano 30,0 0 29,9 0
Etano 53,3 0 53,3 0
Propano 25756,5 202407,1 220981,9 7181,7
Isobutano 2247 0 2247 0
n-butano 933,1 0 933,1 0
n-pentano 1070,1 0 1070,1 0
Agua 99,9 0 99,8 0
PC227C 654,7 0 654,7 0
PC239C 940,0 0 939,9 0
PC253C 1029,1 0 1029,1 0,05
PC267C 1116,1 0 11159 0,2
PC281C 1242,1 0 1242 0,1
PC295C 1304,3 0 1303,9 0,3
PC309C 1401,9 0 1401,2 0,7
PC323C 15132 0 1511,6 1,51
PC336C 1633,8 0 1627,2 6,6

PC350C 1840,9 0 1824,3 16,6
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Vazao (kg/h)

Componente PET + SOLV SOLVENTE EXTRATO RASF
PC364C 2190,2 2146,8 43,3
PC378C 2568 24149 153,1
PC392C 2820,6 2532,1 288.,5
PC406C 2762,7 22497 513
PC420C 27244 1970,6 753,8
PC441C 5880 3679,1 2200,9
PC468C 6238,3 2387,1 3851,2
PC496C 6253 1635,8 4617,2
PC524C 6641,3 1155.9 54854
PC551C 6561,3 661,3 5900
PC579C 5790 312,2 5477,8
PC608C 5792,6 159.6 5633
PC635C 5787,7 78,4 5709,3
PC674C 8177,5 35,5 8142
PC731C 5430,7 1,8 5428.9
PC788C 5035 0,1 5034,9
PC834C 3525,5 0 3525,5
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As Tabelas 5.21 e 5.22 mostram os resultados obtidos em relacdo ao vaso

separador supercritico de DAO.

Tabela 5.21: Caracterizagao das correntes de entrada e saida do DAOSEP.

Corrente

EXTSUPCR DAO+SOLV SOLVREC1

Temperatura (°C)

Pressao (bar)

Vazao massica
(Kg/h)
Entalpia
(MMKkcal/h)

Estado Fisico

Massa molar média
(kg/kmol)
Vazao volumétrica
(m’/ h)

% massica de
asfaltenos

% massica de
enxofre

Fracao molar
de solvente

°API
SG (15°C)

Viscosidade (cP)

Ponto de fluidez
(°0O)
Tensao superficial
(dyn/cm)

Watson UOP-Kw

110
45
257464,2
-138,1
Liquido-Vapor
49,8
471,3
0,8
0,7
0,97
129,8
0,54
0,2
-14,1
5,2

14,1

110
45
51396,1
-23
Liquido
98,6
71
3,9

4,1
0,4
63,3
0,72
0,2
-12,3
5,2

11,3

110
45
206068,1
-115,2
Supercritico
443
406,3

0

0,99
146,4
0,51

0,01

14,7
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Tabela 5.22: Balanco de massa das correntes de entrada e saida do DAOSEP.

Xiﬁ‘;ﬁg‘t‘z EXTSUPCR DAO+SOLV SOLVRECI
Metano 30 0,8 29,2
Etano 53,3 2,6 50,7
Propano 220981,9 17676,8 203305,1
Isobutano 2247 24,8 199.,9
n-butano 933 119,9 813,1
n-pentano 1070,1 205,1 865
Agua 99,8 5,1 94,7
PC227C 654,7 5529 101,8
PC239C 940,1 821 119,1
PC253C 1029 9279 101,1
PC267C 1115,9 1031,2 84,7
PC281C 1242 1172 70
PC295C 1304 1248.,5 55,5
PC309C 1401,3 1357,3 44
PC323C 1511,6 1477,2 34,4
PC336C 1627,1 1600,6 26,5

PC350C 1824,3 1803.,4 20,9
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Xiﬁ‘;ﬁg‘t‘z EXTSUPCR DAO+SOLV SOLVRECI
PC364C 21468 21298 17
PC378C 2415 2401,8 13.2
PC392C 2532 25227 9,3
PC406C 20497 20442 55
PC420C 1970.,6 1967,4 32
PC441C 3679,1 3676 31
PC468C 2387,1 2386,6 0,5
PC496C 1635.8 1635,7 0.1
PC524C 1156 11559 0.1
PC551C 6613 6613 0
PC579C 312,2 312,2 0
PC608C 159,6 159,6 0
PC635C 78,3 78,3 0
PC674C 35,5 35,5 0
PCT31C 1.8 1.8 0
PC788C 0.1 0,1 0

PC834C 0 0 0
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Por fim, os resultados referentes a separacao de asfaltenos e solvente no vaso ASFSEP sdo
mostrados nas Tabelas 5.23 e 5.24.

Tabela 5.23: Caracterizagcao das correntes de entrada e saida do ASFSEP.

Corrente RASF ASFALTO SOLVREC3
Temperatura (°C) 150 150 150
Pressao (bar) 45 1 1
Vazao massica
69965,7 62839 7126,7
(Kg/h)
Entalpia
(MMkeal/h) -23.6 -19,8 -3,6
Estado Fisico Liquido-Vapor Liquido Vapor
Massa molar média
(kg/kmol) 246,7 515,2 44,1
Vazao volumétrica
(m3/h) 73,1 59 14,1
% massica de 19 2 0
asfaltenos
% massica de 5.6 6.3 0
enxofre
Fracao molar 0.34 0 1.0
de solvente
Fracao vol. 0.19 0 1.0
de solvente
°API 15,8 0,8 147,3
SG (15°C) 0,963 1,069 0,508
Viscosidade (cP) 0,6 137,8 0,01
Ponto de fluidez
o 16,8 16,8 -
°C)
Tensao superficial
(dyn/cm) 17,3 26,1 -
Watson UOP-Kw 10,9 10,6 14,7
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Tabela 5.24: Balanco de massa das correntes de entrada e saida do ASFSEP.

Xf‘)ﬁ‘;(f;‘egl/:tlz RASF ASFALTO  SOLVREC3
Metano 0 0 0
Etano 0 0 0
Propano 7181,7 55,9 7125,8
Isobutano 0 0 0
n-butano 0 0 0
n-pentano 0 0 0
Agua 0 0 0
PC227C 0 0 0
PC239C 0 0 0
PC253C 0 0 0
PC267C 0,2 0,2 0
PC281C 0,1 0,1 0
PC295C 0,3 0,3 0
PC309C 0,7 0,7 0
PC323C 1,5 1,5 0
PC336C 6,6 6,6 0

PC350C 16,6 16,5 0,1




Vazao (kg/h)

Componente RASF ASFALTO SOLVREC3
PC364C 43,3 43,3 0
PC378C 153,1 153 0,1
PC392C 288.,5 2883 0,2
PC406C 5129 512,8 0,1
PC420C 753,8 753,7 0,1
PC441C 2200,9 2200,8 0,1
PC468C 3851,2 3851,2 0
PC496C 4617,2 4617,2 0
PC524C 5485.,4 5485.,4 0
PC551C 5900 5900 0
PC579C 5477,8 5477,8 0
PC608C 5633 5633 0
PC635C 5709,3 5709,3 0
PC674C 8142 8142 0
PC731C 5428.9 54289 0
PC788C 50349 50349 0
PC834C 3525,5 3525,5 0
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Os rendimentos finais em DAO e residuo asfaltico, calculados em base massica, bem como

a fracdo de solvente recuperado sdo mostrados na Tabela 5.25.

Tabela 5.25: Rendimentos finais do processo em base madssica.

Parametro Valor

Rendimento em DAO 33,6 %
Rendimento em residuo asfaltico 63 %
% de solvente recuperado (vol.) 99,6%
Fraciao molar do solvente recuperado 0,99

O simulador também fornece como resultado os valores de porcentagem de

destilado em fun¢do da temperatura, gerando uma curva PEV para cada corrente de saida

do processo. A Figura 5.3 mostra a curva PEV das principais correntes do processo de

desasfaltacdo: Petréleo, DAO e Asfalto, enquanto que a Figura 5.4 ilustra a curva PEV para

as correntes de entrada e saida da coluna extratora: Petroleo e RASF. (obs.: A curva PEV

ndo se aplica a correntes de componentes puros, como no caso do solvente).
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5.1.3.3 Conclusées

Através dos resultados obtidos, percebe-se que a simulagdo forneceu resultados
satisfatérios no que diz respeito a desasfaltacio, mostrando que o processo tal qual
implementado, usando propano como solvente, é eficiente na separacdo entre DAO e

asfaltenos.

A Tabela 5.18 mostra que os pseudocomponentes mais leves do petréleo
(PC227°C a PC392°C) sdo quase que totalmente extraidos pelo propano na coluna de
desasfaltacdo, constituindo o 6leo desasfaltado final. Os demais pseudocomponentes do
petréleo (PC406°C a PC834°C) saem em sua maioria no fundo da coluna, formando o
residuo asfaltico. Os componentes mais pesados do petréleo (PC608°C a PC834°C), cujo

°API é inferior a 1,0, foram removidos da corrente de DAO, precipitando como RASF.

A Tabela 5.17 mostra as caracteristicas dos produtos obtidos em comparagdo com
as propriedades do petréleo de alimentacdo. Os dados comprovam a desasfaltacdo, uma vez
que o petrdleo alimentado foi separado em DAQO, um produto mais leve, de menor massa
molar, com um grau API quase duas vezes maior e menos viscoso que o petrdleo, e o
residuo asféltico que é um produto extremamente pesado e viscoso, formado pelos
componentes de menor grau API do 6leo Boscan. Analisando a massa de asfaltenos na
corrente de DAO, verifica-se que mais de 87% da massa total de asfaltenos do 6leo cru foi
removida. O maior rendimento em residuo asféltico junto com o baixo grau API do DAO

obtido se justifica pela matéria-prima se tratar de um 6leo extremamente pesado, no qual os

componentes realmente “leves” estarem presentes em baixissimas quantidades.

A separagcao de DAO/propano nas condi¢des supercriticas do solvente mostrou ser
eficiente, visto que mais de 99% do propano da corrente de extrato conseguiu ser
recuperado na forma de fluido supercritico. Dessa maneira, o solvente pode ser reutilizado
no processo mediante reducdo da temperatura, retornando ao estado liquido para extragdo.
Essa configuracdo permite uma economia de energia na planta, visto que apenas uma
pequena quantidade de solvente terd que passar pelo vaso de flash, o que se fosse aplicado a
toda corrente de extrato resultaria num maior gasto energético para

compressao/condensacio do solvente na fase vapor.
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As Tabelas 5.18 e 5.22 mostram que hd um arraste das parafinas e dos
pseudocomponentes mais leves do 6leo pelo propano supercritico. Este fato é previsivel,
pois, de acordo com os diagramas terndrios de equilibrio avaliados, na condi¢do

supercritica do propano ainda hd uma regido de total miscibilidade entre as fases.

Em escala industrial, o processo ROSE rigoroso com reciclo de solvente ainda
deve contar com colunas de stripping para purificagdo do solvente recuperado, separando
os componentes leves arrastados, além de um vaso para separagdo de dgua dcida. Embora o
solvente separado no vaso separador supercritico possa ser reciclado diretamente ao
processo para extracdo, haveria necessidade dessa corrente ser purgada periodicamente
devido ao acumulo de n-alcanos e dos componentes leves do petréleo arrastados pelo
solvente. Desse modo, como esta simulagao tem como premissa o estado estaciondrio, essas

etapas adicionais de separa¢do ndo fazem parte do escopo desse trabalho.

Conclui-se, a partir dessa simulag@o, que o processo de desasfaltacdo de residuos
pesados usando propano como solvente € eficiente na remogao de asfaltenos e componentes
pesados do petréleo para producdo de dleo desasfaltado. O propano pode ser avaliado como
um 6timo solvente a ser usado na desasfaltacao, ja que suas propriedades de solubilizacdo e
seletividade podem ser vastamente exploradas de acordo com as condi¢des de trabalho, ou

seja, operando-se com propano liquido, quase-critico e supercritico durante o processo.

5.14 CASO 2 - SIMULACAO DA DESASFALTACAO COM N-BUTANO COMO CO-

SOLVENTE

Neste item, serd apresentada uma simulacdo da desasfaltacdo do mesmo petréleo

Boscan, utilizando uma mistura de propano e n-butano como solvente de extracao.

O n-butano é um solvente comumente usado no processo ROSE, principalmente
para desasfaltacdo de cargas mais pesadas devido ao fato de possuir uma temperatura
critica mais elevada que o a do propano: 152°C a 97°C, respectivamente. Sabe-se que a
adicao de um co-solvente em um processo de extragdo liquido-liquido pode vir a ser muito

vantajosa devido a variacdes provocadas no poder de solubilidade do solvente. Essas
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variacOes sdo efeito da mudanca nas forcas de coesdo intermoleculares entre soluto e

solvente com a adi¢ao de um co-solvente no sistema.

Nas refinarias, quando uma unidade necessita processar uma grande variedade de
cargas, uma mistura de solventes deve ser considerada no projeto de modo a tornar a
unidade mais flexivel no processamento. Uma mistura adequada entre propano e n-butano

sempre serd eficiente para se tratar tanto um 6leo leve como um 6leo pesado.

Nesta simulacdo, foi considerada uma mistura com 30% em volume de n-butano
como solvente, por ser uma propor¢do freqiientemente usada pelas refinarias no

processamento de um petréleo pesado.

Por simplificagc@o, foram mantidas as mesmas condicdes de operagdo da simulagao
anterior. Portanto, considera-se o fluxograma de processo da Figura 5.2 e as Tabelas 5.10 e
5.11 com a nomenclatura dos equipamentos e correntes principais. A Tabela 5.26 apresenta

as condi¢des de operacdo das correntes de entrada do processo para este caso.

Tabela 5.26: Correntes de entrada no processo (caso 2).

Corrente Descricao Condicoes de Operacao

Vazdo = 100 m*/h
PETROLEO Oleo cru Boscan P =45 bar
T =85°C

XA — 3
Solvente de pré-diluicio: Vazdo = 50 m’/h

SOLV-DIL P =45 bar
propano puro T = 60°C

Solvente de extragdo: Vazio = 400 m’/h
SOLVENTE 70% (vol.) propano P =45 bar
30% (vol.) n-butano T =90°C

Como as varidveis operacionais do processo foram mantidas para os equipamentos
de separacao, consideram-se os mesmos parametros das Tabelas 5.14 ¢ 5.15. Em relacdo a
Tabela 5.16, para o vaso separador supercritico de DAO a temperatura de operagao
implementada foi de 170°C, visto que a temperatura critica do n-butano € mais elevada

(152°C). A pressao de operagdo foi mantida em 45 bar.
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5.1.4.1 Resultados

Os resultados da simulag¢do deste caso envolvendo co-solvente sdo apresentados
nas Tabelas 5.27 a 5.35. A Tabela 5.27 mostra as caracteristicas das correntes de petréleo
(6leo Boscan), DAO e Asfalto (residuo asféltico). A Tabela 5.28 traz o balanco de massa

dos pseudocomponentes e light ends para as correntes de Petréleo, DAO e Asfalto.
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Tabela 5.27: Caracterizag@o das correntes principais de processo: petréleo + produtos (caso 2).

Corrente

PETROLEO

DAO ASFALTO
Temperatura (°C) 85 170 150
Pressao (bar) 45 1 1
Vazao massica
99721,9 54120,4 41258.,4
(Kg/h)
Entalpia
(MMkcal/h) -36 -19,8 -12,3
Estado Fisico Liquido Liquido Liquido
Massa molar média
(kg/kmol) 340,0 324.8 582.7
Vazio volumétrica
(m3/ h) 100 56 37,6
Vaziio missica de 15955,4 4654 113014
asfaltenos (Kg/h) ’ ’
% massica de 16,0 8.6 27.4
asfaltenos
% massica de 5.6 2.1 7.8
enxofre
°API 10,1 14,7 2.7
SG (15°C) 0,999 0,967 1,099
Viscosidade (cP) 5,3 39 162,9
Ponto c:e fluidez 214 46 214
°C)
Tensao superficial
(dyn/cm) - 23.8 27,6
Watson UOP-Kw 10,8 11,0 10,6




Tabela 5.28: Balanco de pseudocomponentes e light ends (caso 2).

Xiﬁ‘;ﬁg‘t‘z PETROLEO ~ DAO  ASFALTO SOLVKEC
Metano 30 0 0 30
Etano 53,3 0 0 53,3
Propano 455,6 119.4 19,7 167302,5
Isobutano 2247 0,4 0 2243
N-butano 933,1 209,6 24,5 699
N-pentano 1070,1 11,2 0 1058,9
Agua 99,9 0 0 99,9
PC227C 654,7 423.8 0 230,9
PC239C 940 659,5 0 280,5
PC253C 1029,1 782,3 0 246,8
PC267C 1116,1 902,9 0 2132
PC281C 12421 1052,9 0 189,2
PC295C 1304,3 1151,8 0 152,5
PC309C 1401,9 1277,5 0 1244
PC323C 1513,2 1413,2 0 100
PC336C 1633,8 1556 0 77,8
PC350C 1840,9 1778,2 0 62,7
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Xiﬁ‘;ﬁg‘t‘z PETROLEO  DAO  ASFALTO SO?Z’/};EC
PC364C 21902 21376 0 52,6
PC378C 2568,1 25257 0 42,4
PC392C 2820,6 2788.6 0 3
PC406C 2762,7 27418 0 20,9
PC420C 2724.4 2710,9 0 13,5
PC441C 5880 5864,7 0.1 15.2
PC468C 6238.4 6200,4 33,5 45
PC496C 6253,1 5688,6 563 1,5
PC524C 66413 4838 1802,9 0.4
PC551C 6561,3 3346,2 3215 0,1
PC579C 5790 1870 3920 0
PC608C 5792,6 1090,5 4702,2 0
PC635C 5787,7 624, 5163,5 0
PC674C 8177.5 329.6 78479 0
PCT31C 5430,8 224 5408.4 0
PC788C 5035 24 5032,6 0
PC834C 35255 0.2 35253 0
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Os resultados referentes a coluna extratora de desasfaltacdo sdo mostrados nas

Tabelas 5.29 e 5.30, com o balang¢o de massa e propriedades fisicas das correntes de entrada

e de saida do extrator.

Tabela 5.29: Caracterizagdo das correntes de entrada e saida do Extrator (caso 2).

Corrente PET + SOLV SOLVENTE EXTRATO RASF
Temperatura (°C) 82 90 91,9 91,6
Pressao (bar) 45 45 45 45
Vazao massica
125022.9 2116337 291720,9 44935.6
(Kg/h)
Entalpia
(MMkeal/h) -52 -125,5 -161,8 -15.,6
Estado Fisico Liquido Liquido Liquido Liquido
Massa molar média
(ke/kmol) 144,2 479 56,8 306
Vazao volumétrica
(m/ h) 150 400 505.8 447
% massica de 15 0 1.8 23,7
asfaltenos
% massica de 22,4 100 81 8.3
parafinas
% massica de 45 0 1.0 6.0
enxofre
Fracao molar
de solvente 0,7 1,0 0,9 0.5
°API 37,8 135,1 112,9 8,4
SG (15°C) 0,835 0,530 0,578 1,011
Viscosidade (cP) 0,4 0,06 0,08 1,0
Ponto de fluidez
o 5.8 - -5,8 21,4
(8]
Tensao superficial
(dyn/cm) 8.8 1,6 2.3 15,4
Watson UOP-Kw 11,3 14,3 13,5 10,8




129

Tabela 5.30: Balango de massa das correntes de entrada e saida do Extrator (caso 2).

Xiﬁ‘;ﬁg‘t‘z PET+SOLV SOLVENTE EXTRATO RASF
Metano 30 0 30 0
Etano 53,3 0 53,3 0

Propano 25756,5 141685 165082,6 2358,9
Isobutano 2247 0 2247 0

n-butano 933,1 699487 69519,3 1362,5
n-pentano 1070,1 0 1070,1 0
Agua 99,9 0 99,9 0
PC227C 654,7 0 654,7 0
PC239C 940,0 0 940,0 0
PC253C 1029,1 0 1029,1 0
PC267C 1116,1 0 1116,1 0
PC281C 1242,1 0 1242,1 0
PC295C 1304,3 0 1304,3 0
PC309C 1401,9 0 1401,9 0
PC323C 1513,2 0 1513,2 0
PC336C 1633,8 0 1633,8 0

PC350C 1840,9 0 1840,9 0




Vazao (kg/h)

Componente PET + SOLV SOLVENTE EXTRATO RASF
PC364C 2190,2 2190,2 0
PC378C 2568,1 2568,1 0
PC392C 2820,6 2820,6 0
PC406C 2762,7 2762,7 0
PC420C 27244 27244 0
PC441C 5880 5879,9 0,1
PC468C 6238,4 6204.,9 33,5
PC496C 6253,1 5690,1 563,0
PC524C 6641,3 4838,4 1802,9
PC551C 6561,3 3346,3 3215
PC579C 5790 1870 3920
PC608C 5792,7 1090,5 4702,2
PC635C 5781,7 624,2 5163,5
PC674C 8177.,5 329,6 7847,9
PC731C 5430,8 22,4 5408.4
PC788C 5035 2,4 5032,6
PC834C 3525,5 0,2 3525,3
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As Tabelas 5.31 e 5.32 mostram os resultados obtidos em relacdo ao vaso separador

supercritico de DAO.

Tabela 5.31: Caracterizagao das correntes de entrada e saida do DAOSEP (caso 2).

Corrente EXTSUPCR DAO SOLVREC2
Temperatura (°C) 170 170 170
Pressao (bar) 45 45 45
Vazao massica
291721 61682 230039
(Kg/h)
Entalpia
(MMkeal/h) -137,1 21,9 -115,2
Estado Fisico Liquido-Vapor Liquido Supercritico
Massa molar média
(kg/kmol) 56,8 192,3 47.8
Vazao volumétrica
(m3/ h) 505,8 70,2 4357
% massica de 1.8 8.6 0
asfaltenos
% massica de 1.0 2.6 0
enxofre
Fracao molar 0.8 0.35 0.99
de solvente ’ ’ ’
°API 112,9 29 135,4
SG (15°C) 0,578 0,881 0,529
Viscosidade (cP) 0,35 0,35 0,01
Ponto de fluidez
o -5,8 -4.6 -
°C)
Tensao superficial
(dyn/cm) 10,4 10,4 -
Watson UOP-Kvw 13,5 11,3 14,3
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Tabela 5.32: Balango de massa das correntes de entrada e saida do DAOSEP (caso 2).

Xf‘)ﬁ‘;(f;‘egl/:tlz EXTSUPCR ~ DAO  SOLVREC2
Metano 30 0,3 29,7
Etano 53,3 0,9 52,4
Propano 165082,6 4568.6 160514
Isobutano 224.7 8.8 215.9
n-butano 69519,3 3217,2 66302,1
n-pentano 1070,1 78,0 992,1
Agua 99,9 2,2 97,7
PC227C 654,7 430,6 224,1
PC239C 940 666,2 273.8
PC253C 1029,1 786,9 2422
PC267C 1116,1 906 210,1
PC281C 1242,1 1055 187,1
PC295C 1304,3 1153,1 151,2
PC309C 1401,9 1278,2 123,7
PC323C 15132 1413,6 99,6
PC336C 1633,8 1556,2 77,6
PC350C 1840,9 1778,3 62,6




Vazao (kg/h)

Componente EXTSUPCR DAO SOLVREC2
PC364C 2190,2 2137,6 52,6
PC378C 2568,1 2525,7 42,4
PC392C 2820,6 2788,6 31,9
PC406C 2762,8 2741,8 21
PC420C 27244 2710,9 13,5
PC441C 5879,9 5864,7 15,2
PC468C 6204,9 6200,4 4,5
PC496C 5690,1 5688,6 1,5
PC524C 4838,4 4838 0.4
PC551C 3346,3 3346,2 0,1
PC579C 1870 1870 0
PC608C 1090,5 1090,5 0
PC635C 624,2 624,2 0
PC674C 329,6 329,6 0
PC731C 22,4 22,4 0
PC788C 2,4 2,4 0
PC834C 0,2 0,2 0
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Por fim, os resultados referentes a separacao de asfaltenos e solvente no vaso ASFSEP sdo
mostrados nas Tabelas 5.33 e 5.34.

Tabela 5.33: Caracterizacdo das correntes de entrada e saida do ASFSEP (caso 2).

Corrente RASF ASFALTO SOLVREC3
Temperatura (°C) 150 150 150
Pressao (bar) 45 1 1
Vazao massica
44935.6 41258.,4 3677,2
(Kg/h)
Entalpia
(MMkeal/h) -14,2 -12,3 -1,8
Estado Fisico Liquido-Vapor Liquido Vapor
Massa molar média
(kg/kmol) 306 582.7 48,3
Vazao volumétrica
(m3 /h) 44,7 37,6 6,9
% massica de 23.7 25.8 0
asfaltenos
% massica de 6.0 6.5 0
enxofre
Fracao molar 0.58 0 1.0
de solvente
Fracao vol.
de solvente 0.1 0 1.0
°API 8,4 -2,8 133,9
SG (15°C) 1,011 1,099 0,533
Viscosidade (cP) 9,2 162,9 0,01
Ponto de fluidez
o 214 21,4 -
°C)
Tensao superficial
(dyn/cm) 17,9 27,6 -
Watson UOP-Kvw 10,8 10,6 14,3
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Tabela 5.34: Balango de massa das correntes de entrada e saida do ASFSEP (caso 2).

Xf‘)ﬁ‘;(f;‘egl/:tlz RASF ASFALTO  SOLVREC3
Metano 0 0 0
Etano 0 0 0
Propano 2358.,9 19,7 2339,2
Isobutano 0 0 0
n-butano 1362,5 24.5 1338
n-pentano 0 0 0
Agua 0 0 0
PC227C 0 0 0
PC239C 0 0 0
PC253C 0 0 0
PC267C 0 0 0
PC281C 0 0 0
PC295C 0 0 0
PC309C 0 0 0
PC323C 0 0 0
PC336C 0 0 0

PC350C 0 0 0




Vazao (kg/h)

Componente RASF ASFALTO SOLVREC3
PC364C 0 0 0
PC378C 0 0 0
PC392C 0 0 0
PC406C 0 0 0
PC420C 0 0 0
PC441C 0,1 0,1 0
PC468C 33,5 33,5 0
PC496C 563 563 0
PC524C 1802,9 1802,9 0
PC551C 3215 3215 0
PC579C 3920 3920 0
PC608C 4702,2 4702,2 0
PC635C 5163,5 5163,5 0
PC674C 7847,9 7847,9 0
PC731C 5408.,4 5408.,4 0
PC788C 5032,6 5032,6 0
PC834C 3525,3 3525,3 0
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Os rendimentos finais em DAO e residuo asfaltico, calculados em base massica, bem como

a fracdo de solvente recuperado sdo mostrados na Tabela 5.35.

Tabela 5.35: Rendimentos finais do processo em base mdssica (caso 2).

Parametro Valor

Rendimento em DAO 54,6 %
Rendimento em residuo asfaltico 41,4 %
% de solvente recuperado (vol.) 99,1%
Fracao molar do solvente recuperado 0,992

A Figura 5.5 mostra a curva PEV das principais correntes do processo de
desasfaltacdo: Petréleo, DAO e Asfalto, enquanto que a Figura 5.6 ilustra a curva PEV para
as correntes de entrada e saida da coluna extratora: Petréleo e RASF. (obs: A curva PEV

ndo se aplica a correntes de componentes puros, como no caso do solvente).
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5.1.4.2 Conclusées

Com os resultados obtidos nesta simulacdo, podemos afirmar que a adicdo de n-
butano como co-solvente levou a um aumento no rendimento em DAO. De acordo com a
Tabela 5.35, o rendimento em massa obtido em DAO com a adicdo de co-solvente foi de
54,6%, enquanto que na simulacdo com propano puro foi de 33,6%, conforme a Tabela

5.25.

Esse aumento no rendimento de 6leo desasfaltado se deve ao fato da variacdo do
poder de solvéncia, ajustada com a adicio de n-butano como co-solvente, j& que
hidrocarbonetos com maior massa molecular possuem maior capacidade de solvéncia.
Contudo, observou-se nos resultados da simulacdo uma perda na seletividade do solvente

em relacdo aos componentes mais leves do petréleo.

Essa perda de seletividade do solvente pode ser verificada através dos resultados
mostrados na Tabela 5.27. Para a mesma carga processada, o DAO obtido possui qualidade
inferior ao obtido na simulagdo com propano puro, devido a maior massa molar, maior

viscosidade, maior teor de asfaltenos e maior densidade (reducdo no °API).

A Tabela 5.28 comprova o aumento no poder de solvéncia com a mistura propano-
butano, o que pode ser observado pela extragdo de componentes pesados do petréleo para o
DAO, que até entdo na simulacdo anterior estavam sendo rejeitados pelo solvente,
precipitando para o RASF (ex. PC551°C a PC635°C). A curva PEV da Figura 5.5 mostra
uma maior proximidade entre as curvas do DAO e Petréleo, o que indica menor eficiéncia

de separacdo em relacdo a extracdo com propano puro.

Em relacdo a separagdo de DAO/propano nas condi¢des supercriticas do solvente,
este caso também mostrou resultados satisfatérios, com uma recuperagdo de
aproximadamente 99% do solvente alimentado ao processo. Vale ressaltar que quanto
maior a quantidade de n-butano no solvente de extragdo, maior poderd ser a temperatura no

vaso separador de DAQO, pois a temperatura critica do n-butano € mais elevada.

Conclui-se, a partir dessa simulacdo, que a adicdo de n-butano como co-solvente
na desasfaltacdo proporciona um maior rendimento no 6leo desasfaltado, porém, com pior

qualidade devido a reduc¢do na seletividade do solvente em relacdo aos componentes mais
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leves. Pode-se afirmar que a utilizacdo de n-butano ou de um solvente de maior massa
molar é mais adequada para se tratar cargas mais pesadas e viscosas, pois, como a
temperatura critica do solvente € maior, resulta em temperaturas maximas operacionais
mais elevadas reduzindo, portanto, a viscosidade da carga, o que permite se trabalhar com

uma razdo solvente/6leo menor.
Finalmente, pode-se verificar que o n-butano é adequado quando:
- Rendimentos elevados de DAO sao requeridos;
- A viscosidade da carga € elevada;
- A qualidade do DAO ndo € determinante (ex: DAO como carga da unidade de FCC);

- Deseja-se reduzir a razao solvente/dleo.

5.2 ANALISE SENSITIVA DAS VARIAVEIS DE PROCESSO

Nesta secdo, serd feita uma andlise sensitiva das principais varidveis de processo
que influenciam no desempenho da planta de desasfaltacio. A andlise sensitiva das
varidveis consiste na variacdo de determinada varidvel de processo ao longo de uma faixa
de valores pré-determinada, mantendo-se as demais varidveis constantes, e avaliando a
resposta do sistema frente a essa variacdo, objetivando-se a otimizagdo dessas varidveis

para maximizar os rendimentos e obter melhor qualidade dos produtos desejados.

As variaveis que serdo analisadas sdo: razdo solvente/6leo na extragdo (RSO),
temperatura de extragdo (7), pressao de extracdo (P), nimero de estidgios do extrator (N),
temperatura do vaso de separagdo de DAO (Tsgp) e porcentagem de n-butano como co-
solvente. Todas as analises foram feitas considerando a simulacdo do caso 1 com propano

puro.

5.2.1 AVALIACAO DA RAZAO SOLVENTE/OLEO (RSO)

A RSO, em base volumétrica, ¢ uma das varidveis mais importantes num processo
de desasfaltacdo por solvente, pois, a extracdo estd diretamente relacionada a quantidade de

solvente alimentado a coluna desasfaltadora. Normalmente, na desasfaltacdo de residuos
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de vacuo sido usadas RSO altas, em torno de 10 a 12. Quanto maior a RSO usada, maior é o
rendimento na extracdo e melhor a qualidade do DAO obtido. Em contrapartida, maior € o

custo operacional da planta devido ao consumo de solvente.

Normalmente, a RSO € mais baixa para residuos curtos, ou seja, pesados € com
grande teor de asfaltenos e maior para residuos longos, de base parafinica e baixo teor de
asfaltenos, ou seja, quanto maior a quantidade de componentes leves no 6leo, maior serd a
RSO necessaria para extragdo. Dessa maneira, uma RSO 6tima deve ser selecionada para
minimizar os custos operacionais (consumo de solvente) e também porque para RSO
extremamente altas ocorre a solubilizagdo de componentes indesejaveis, o que € prejudicial

a qualidade do DAO produzido.

As Figuras a seguir mostram a variacdo de algumas propriedades dos produtos
finais em funcdo da RSO utilizada. A Figura 5.7 mostra a variacdo da curva de fracdo

madssica de asfaltenos na corrente de Extrato em fung¢dao da RSO utilizada.
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Figura 5.7: Fracdo méssica de Asfaltenos no Extrato em fun¢do da RSO

A Figura 5.8 mostra a variagdo da curva de fracdo madssica de asfaltenos na corrente de

rafinado (RASF) em func¢do da RSO.
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Figura 5.8: Fracdo maéssica de asfaltenos no RASF em fun¢do da RSO

A Figura 5.9 mostra a variacdo no grau API do DAO obtido em funcido da RSO usada na

desasfaltacao.
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Figura 5.9: °API da corrente de DAO em funcdo da RSO

A Figura 5.10 mostra a variagdo no grau API da corrente de asfalto obtida em funcio da

RSO usada na desasfaltacao.
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Figura 5.10: °API da corrente de Asfalto em funcio da RSO.

A Figura 5.11 mostra a variac@o na viscosidade do produto DAO em fun¢do da RSO usada

na desasfaltagao.
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Figura 5.11: Viscosidade do DAO em fun¢do da RSO

A Figura 5.12 mostra a variagdo da massa molar média do produto DAO em func¢do da

RSO empregada.
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Figura 5.12: Massa molar média do DAO em fun¢do da RSO

A Figura 5.13 mostra a variacdo na porcentagem de enxofre na corrente de DAO em funcio

da RSO empregada.
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A andlise sensitiva da influéncia da RSO no processo confirma a teoria que para
residuos de petréleo mais pesados, como é o caso do Boscan, RSO mais baixas sio
necessarias para desasfaltacdo. Esse fato € justificado através da interpretacdo das Figuras
5.7 a 5.13. Todos os gréficos apresentados mostraram, de uma maneira geral, que uma
RSO na faixa de 3,0 — 3,5 (vazdo: 300 — 350 m’/h de solvente) é suficientemente adequada
para desasfaltacdo do 6leo Boscan, produzindo asfaltenos e DAO. Tal faixa de RSO leva a
menor porcentagem de asfaltenos no extrato, conforme ilustrado na Figura 5.7, a0 maximo
grau API do DAO obtido, conforme ilustrado na Figura 5.9 e aos menores valores de
viscosidade e massa molar média do DAO, conforme demonstrado pelas Figuras 5.11 e

5.12, respectivamente.

Portanto, na desasfaltacdo de um 6leo/residuo pesado, € possivel utilizar vazdes de
solvente moderadas, na ordem de 2 a 4 vezes a vazido de 6leo em volume. Quanto maior a
vazdo de solvente empregada, ou seja, quanto maior a RSO, maior serd o rendimento final
em DAO, porém, a qualidade dos produtos nem sempre serd a melhor, pois para RSO
maiores que a necessaria haverd a extracdo de componentes pesados, indesejaveis na
composi¢cdo do DAO, bem como acarretando maior custo operacional no consumo de

solvente e no gasto energético da planta para separagcao desse solvente.

Desse modo, conclui-se que uma RSO em torno de 3,5 € o valor 6timo para
desasfaltacdo do 6leo Boscan, ja que é um valor relativamente baixo e que produz um DAO

com as melhores propriedades.

5.2.2 AVALIACAO DA TEMPERATURA DO SOLVENTE (T)

A temperatura do solvente na entrada da coluna extratora constitui, junto com a
razdo solvente/6leo, uma das principais varidveis operacionais no processo de

desasfaltacao.

A principal consideracdo na selecdo de uma temperatura de operacao adequada é o
seu efeito no rendimento final de DAO, bem como a qualidade do produto obtido. Sabe-se
que uma reducdo na temperatura aumenta a solubilidade do 6leo no solvente e,

conseqiientemente, o rendimento, porém, ao mesmo tempo a seletividade do solvente &
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reduzida, fato que leva a solubilizagdo de componentes indesejaveis. A capacidade de
solvéncia do propano varia muito com sua densidade, que estd diretamente ligada a
temperatura. Quando hd um aumento de temperatura, sua densidade diminui rejeitando
assim componentes asfalténicos e tornando-se menos sensivel a componentes nafténicos e

parafinicos, ou seja, a seletividade do solvente aumenta com a temperatura.

Simultaneamente, ha variacao da viscosidade das fases em funcdo da temperatura
do solvente, para temperaturas reduzidas a viscosidade € maior, acarretando numa redugao
na taxa de transferéncia de massa do processo. Haverd deste modo, uma temperatura 6tima
na qual a resultante dessas influéncias serd maxima para a eficiéncia do processo. Em
resumo, temperaturas elevadas proporcionam maior seletividade e menor solubilidade,
conseqiientemente, menores rendimentos com maior qualidade. J4 temperaturas mais
baixas acarretam menor seletividade e maior solubilidade, com rendimentos mais altos e
menor qualidade do DAO. Assim sendo, existe para uma determinada carga uma faixa de
temperatura adequada ao comportamento do solvente, a qual permite também uma
flexibilidade operacional, visando produzir um Oleo desasfaltado com quantidade e
qualidade exigida, dentro das condi¢des de um bom desempenho hidrodindmico da coluna

extratora.

Observou-se que um gradiente interno de temperatura entre o topo e o fundo da
coluna extratora se faz necessdrio para obter uma boa separacio entre DAO e asfaltenos,
promovendo um refluxo interno naquela regido da coluna. O refluxo surge com a
diminui¢do da solubilidade ao longo da torre, isto é, o propano quando entra na torre esta
com sua solubilidade maxima, mais frio, levando para o topo todo o DAO e asfaltenos que
conseguiu solubilizar. Como a temperatura esta subindo gradativamente, a solubilidade dos
diversos componentes comeca a diminuir. Em contrapartida, a seletividade estd
aumentando, assim, os componentes asfalténicos e mais pesados sdo preferencialmente

insolubilizados e precipitam para o produto de fundo da coluna.

Gradientes elevados de temperatura melhoram a qualidade do DAO, porém, um
refluxo interno muito elevado no extrator pode causar a inundacdo da coluna e
comprometer a eficiéncia da extracdo. Normalmente, gradientes menores na ordem de 5 a

10°C devem ser empregados para producdo de DAO como carga de FCC e gradientes mais
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elevados, na ordem de 15 - 20°C devem ser empregados para producdo de O6leos

lubrificantes.

As Figuras 5.14 a 5.19 mostram a varia¢do de algumas propriedades dos produtos
finais em funcdo da temperatura do solvente (7). A Figura 5.14 mostra a variacdo da curva
de fracdo mdssica de asfaltenos na corrente de extrato em funcdo da temperatura do

propano que entra no extrator, para uma pressao de 45 bar.
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Figura 5.14: Fra¢do madssica de asfaltenos na corrente de Extrato em fungdo da temperatura do
solvente

Conforme mostra a Figura 5.14, quanto maior a temperatura do propano, menor €
porcentagem de asfaltenos na corrente de extrato que deixa o topo da coluna. O ponto de

descontinuidade no grafico corresponde ao ponto critico do propano (7T¢ = 97,7°C).

A Figura 5.15 mostra a variacdo no grau API do DAO obtido em func¢do da

temperatura do solvente na coluna de desasfaltacdo (P = 45 bar).
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Figura 5.15: °API do DAO obtido em funcao da temperatura do solvente

Conforme ja esperado, a Figura 5.15 mostra que quanto maior a temperatura
empregada na extra¢do com propano, maior serd o grau API do DAO obtido, ou seja, mais

leve serd o 6leo obtido, com menor quantidade de componentes asfalténicos presentes.

A Figura 5.16 mostra a variagdo no grau API da corrente de residuo asfaltico,
obtida em func¢ao da temperatura do solvente. Um aumento na densidade API junto com a
temperatura é esperado, visto que em temperaturas mais altas hd um aumento na
seletividade do propano, fazendo precipitar componentes intermedidrios, resinas e
componentes nafténicos, diminuindo assim a densidade do residuo asfaltico (elevando o

°API).
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Figura 5.16: °API do residuo asféltico obtido em fungéo da temperatura do solvente.

A Figura 5.17 mostra a variacao na viscosidade do produto DAO em funcao da temperatura

do solvente usado na desasfaltacdo (P = 45 bar).
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Figura 5.17: Viscosidade do DAO obtido em fun¢do da temperatura do solvente.

A Figura 5.18 mostra a variacdo na massa molar média (MW) do DAO em funcdo da

temperatura do solvente usado na desasfaltacao (P = 45 bar).



150

|—o— MW DAO

A

MASSA MOLAR DO DAO (Kg/Kmol)
265 270 275 280 285 290 295 300 305 310 315 320 325 330 335 340 345

10 15 20 25 30 35 40 45 50 55 60 65 70 75 80 85 90 95 100
TEMPERATURA DO SOLVENTE (°C)

Figura 5.18: Massa molar média do DAO obtido em funcfo da temperatura do solvente.

A Figura 5.19 mostra a porcentagem de enxofre na corrente de DAO em funcdo da

temperatura do solvente.
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Figura 5.19: Porcentagem madssica de enxofre no DAO em funcdo da temperatura do solvente.

Analisando-se as Figuras 5.17 e 5.18, percebe-se que quanto maior a temperatura

do propano na coluna de desasfaltacdo, mais leve e menos viscoso serd o 6leo desasfaltado
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obtido como produto. Todas essas avaliagdes em torno da temperatura do solvente levam a
selecao de temperaturas altas, préximas a temperatura critica do propano, mantendo-se a
condicdo da fase liquida através da pressao acima da pressdo de vapor do solvente nessa
temperatura. A temperatura 6tima selecionada nessa simulacao foi 7= 90°C a uma pressao

de 45 bar. Esta temperatura estd proxima a temperatura critica do propano que € de 97,7°C.

5.2.3 AVALIACAO DA PRESSAO DE EXTRACAO

A pressdo de operagdo na coluna extratora ndo € considerada uma varidvel
operacional de muita influéncia no processo. Ela deve ser suficientemente elevada para
manter o solvente na fase liquida dentro da faixa normal da temperatura de operagdo. Nas
refinarias, normalmente a pressio é fixada 3,5 kgf/cm” acima da pressdo de vapor do
solvente, na temperatura maxima operacional. O aumento da pressao acima deste valor teria
um efeito similar a redugdo de temperatura, pois, hda um aumento na densidade do solvente

fazendo com que sua capacidade de solvéncia também aumente.

A andlise sensitiva da pressdo de operacdo na coluna desasfaltadora foi feita
mantendo-se a temperatura constante no valor de 90°C. Para essa temperatura, a pressao de
vapor absoluta do propano € de 37,5 bar. Portanto, para a andlise sensitiva da pressao, a
faixa de variacdo serd iniciada em 38 bar, por ser o valor minimo acima da pressdo de vapor

do solvente que garante a extracdo em fase liquida nessa temperatura.

A Figura 5.20 mostra a variacdo da curva de fracdo mdssica de asfaltenos na
corrente de extrato em funcdo da pressdo de operagdo no extrator, para uma temperatura de

90°C.



152

s
3
OO OO O——O—O—0X
o—O+—0+—O01CT o0

oy o+ T

= OO

<7 ey

o O

= o1

x Weg

wi Lo

2 Peq

8:_ L —O— FRAGAO ASFALTO
(=

2 <l

E //

b4

=

pel /

<

w

[a]

)

S,

8

(A

L o

35 40 45 50 55 60 65 70 75 80 85 90 95 100 105 110 115 120 125 130 135 140 145 150 155 160 165 170 175 180 185 190 195 200
PRESSAO NO EXTRATOR (BAR)

Figura 5.20: Fragdo madssica de asfaltenos na corrente de Extrato em fungéo da pressdo do Extrator.

A Figura 5.21 mostra a variagdo no grau API do DAO obtido em func¢io da pressdao na

coluna de desasfaltacdo (7 = 90°C).
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Figura 5.21: °API do DAO obtido em funcio da pressdo do Extrator

A Figura 5.22 mostra a variacdo do grau API do residuo asféltico obtido em

funcdo da pressdo de operagdo no extrator (7= 90°C).
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Figura 5.22: °API do residuo asféltico obtido em fung¢ado da pressdo do Extrator

A Figura 5.23 mostra a varia¢do na viscosidade do produto DAO em funcdo da pressdo da

coluna extratora (7' = 90°C).
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Figura 5.23: Viscosidade do DAO obtido em fun¢éo da pressao do Extrator.

A Figura 5.24 mostra a variacdo na massa molar média do produto DAO em func¢do da

pressdo da coluna extratora (7' = 90°C).
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Figura 5.24: Massa molar média do DAO obtido em fungdo da pressdo do Extrator.

A Figura 5.25 mostra a porcentagem madssica de enxofre na corrente de DAO em fung¢do da

pressdo da coluna de desasfaltacao (7 = 90°C).
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155

A andlise sensitiva da pressdao de operacdo na coluna de desasfaltacdo mostrou que
o aumento da pressao influencia diretamente no poder de solvéncia do propano devido ao
aumento provocado na densidade do solvente. As Figuras 5.20 a 5.25 mostram que, quanto
maior a pressdo de operacdo na extragdo, maior é a quantidade de componentes pesados
extraidos pelo propano, pois o0 DAO obtido apresenta maior porcentagem de asfaltenos,
menor grau API, bem como é mais pesado e mais viscoso devido a solubilizagdo de

compostos asfalténicos.

Dessa maneira, conclui-se que ndo € vantajoso trabalhar com pressdes muito
elevadas para se obter uma separacdo efetiva entre leves e pesados. A escolha de uma
pressdo levemente acima da pressdo de vapor, na maxima temperatura operacional, € a
condicdo ideal para operagao da coluna extratora. Nessa simulagdo, a pressao de operacao
no extrator foi selecionada de modo a ser superior a pressdao de vapor do propano a 90°C
(37,5 bar) e também levemente acima da pressao critica do propano (42 bar), de modo que
a passagem da corrente de extrato para as condi¢des supercriticas do solvente seja

conseguida mediante somente aquecimento.

5.2.4 AVALIACAO DO NUMERO DE ESTAGIOS DO EXTRATOR (N)

O numero de estdgios ideais da coluna extratora (N) € um dado que precisa ser
fornecido ao simulador para o célculo das solubilidades e caracterizacdo das correntes de

saida do equipamento: Extrato e RASF.

O ntmero de estagios do extrator deve ser selecionado de acordo com a eficiéncia
de separacdo atingida pela coluna, ou seja, serd o nimero minimo para a qual a separagao
entre DAO e asfaltenos na coluna extratora seja maxima. Na simulacdo apresentada no item
5.1.3 como caso base, foi selecionado N= 10 estigios como estimativa inicial para

verificacao dos resultados.

Para simplificar a andlise sensitiva do nimero de estigios, apenas uma propriedade

foi avaliada nas correntes de extrato e RASF: a porcentagem de asfaltenos.
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Essa varidvel € a que melhor caracteriza a eficiéncia de separagcdao do 6leo/residuo
no extrator e € suficiente para poder determinar um ndmero de estidgios adequado para a

coluna de desasfaltacao.

A Figura 5.26 demonstra a variacdo na fracdo mdssica de asfaltenos na corrente de

RASF em funcio do numero de estdgios ideais na coluna extratora.
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Figura 5.26: Fragdo madssica de asfaltenos na corrente de RASF em funcao do nimero de estigios
da coluna extratora.

O gréfico da Figura 5.26 demonstra que o nimero de estidgios da coluna extratora
ndo influencia fortemente o processo, ja que nao houve oscilagio muito significativa na
porcentagem de asfaltenos das correntes de saida da coluna em funcdo do nimero de
estagios do extrator. A andlise sensitiva mostra que para N acima de 10 estdgios nao ha

mais variacdo na quantidade de asfaltenos presente no RASF.

Portanto, conclui-se que a defini¢do de 10 estdgios para a coluna de desasfaltacdao

representa o nimero ideal para uma boa separacdo entre DAO e asfaltenos.
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5.2.5 AVALIACAO DA TEMPERATURA NO DAOSEP (Tsep)

A temperatura no vaso separador de DAO (DAOSEP) é uma varidvel importante
no processo, visto que através do aquecimento no vaso aquecedor de DAO (DAOHEAT) é
que se atinge a condicdo ideal para separacao do DAO e do solvente. Dependendo da
temperatura atingida, o propano poderd estar na condi¢do subcritica de gas (Tsar < Tsgp <
T¢) ou de fluido supercritico (Tsgp > T¢). Como ja explicado, a capacidade de solvéncia do
propano varia muito com a temperatura e principalmente com o estado fisico em que ele se

encontra.

A Figura 5.27 mostra a vazao de solvente recuperado em fun¢do da temperatura no

vaso separador de DAO.
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Figura 5.27: Vazdo méssica de propano recuperado no DAOSEP em fun¢io da temperatura.
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A Figura 5.28 mostra a porcentagem madssica de solvente recuperado em relacio a

quantidade que entra no vaso separador de DAO, em funcdo da temperatura no DAOSEP.
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Figura 5.28: Porcentagem madssica de propano recuperado no DAOSEP em fung¢do da temperatura
do vaso.

Além da quantidade de solvente que se deseja recuperar, a pureza da corrente
SOLVRECI1 em termos de fracdo molar de propano também deve ser avaliada, de modo a
minimizar a presenca de componentes indesejdveis no solvente reciclado. A Figura 5.29
mostra a variacdo na fracdo molar de propano obtido como corrente de topo do vaso

DAOSEP em fungao da temperatura de separacdo nesse vaso.
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Figura 5.29: Fracdo molar de propano na corrente SOLVRECI em funcao da temperatura no vaso
de separagao.

Os graficos das Figuras 5.27 a 5.29 confirmam a eficiéncia da separacdo
supercritica entre DAO e solvente. A Figura 5.27 mostra que, para uma temperatura
levemente acima da temperatura critica do propano, que é de aproximadamente 97°C, uma
boa quantidade de solvente ja consegue ser separada. Pela Figura 5.28, para uma
temperatura de 100°C a recuperagdo de propano estd em torno de 95%. Para a temperatura
de 150°C, esse valor atinge aproximadamente 98% de recuperacdo, o que se pode

considerar uma separagdo muito eficiente trabalhando-se com temperaturas moderadas.

Com o aumento de temperatura, percebe-se que a quantidade de solvente
recuperado aumenta gradativamente, aproximando-se de 100% de recuperacao, porém, em
temperaturas mais elevadas a pureza do solvente recuperado fica comprometida, reduzindo-
se gradativamente conforme mostra o grafico da Figura 5.29. Essa redu¢do na fracdo molar
de propano na corrente de solvente recuperado no vaso se deve principalmente a

vaporizacdo de hidrocarbonetos do 6leo desasfaltado, que possuem pontos de ebuli¢io
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nessa faixa de temperatura, saindo na fase vapor do topo do DAOSEP e ndo na corrente de

DAO liquido, como desejado.

Portanto, conclui-se que temperaturas muito elevadas (> 250°C) ndo sao
vantajosas para a separacdo, pois a pureza do solvente recuperado ¢ reduzida com a
transferéncia de fracdes de Oleo para a fase vapor e também porque temperaturas mais altas
acarretam um gasto maior de energia no aquecedor de extrato DAOHEAT, trazendo

maiores custos para a planta.

Desse modo, fica visivel que o uso de temperaturas moderadas no DAOSEP, na
faixa de 100-150°C € ideal para uma boa separacdo entre DAO e solvente, pois para
temperaturas maiores pouca diferengca na vazdo de solvente recuperado € conseguida e a
qualidade do solvente a ser reutilizado no processo € reduzida, além do que o solvente
obtido na condicdo de fluido supercritico ndo passa por operacdo de flash, necessitando

apenas ser resfriado a temperatura de extracdo para ser reutilizado no processo.

A corrente de DAO liquido que deixa o DAOSEP embora contenha ainda certa
quantidade de solvente passard em seguida por um vaso de flash, onde todo propano
presente serd removido através da reducao de pressdo. Como essa quantidade de propano é
muito menor que aquela na corrente de extrato, os gastos energéticos com a operaciao de
flash adiabédtico também serdo menores. Para o reciclo de solvente, uma separacao
adicional das parafinas, pseudocomponentes leves e dgua dcida arrastados pela corrente de

solvente recuperado se faz necessdria, caso contrario o processo deverd operar com purga.

5.2.6 AVALIACAO DA COMPOSICAO DO SOLVENTE DE EXTRACAO

Conforme ja descrito no item 5.1.4, o uso de um solvente puro na desasfaltacdao
limita o perfil de cargas que podem ser processadas. Quando se antevé a possibilidade de
uma unidade vir a operar com uma variedade de cargas e variar consideravelmente o
rendimento em DAO, deve-se considerar uma mistura de solvente para o projeto da

unidade, de modo a se obter maior flexibilidade na especificacdo dos produtos obtidos.



161

Neste item, serd apresentada a variacdo da porcentagem de n-butano na mistura
com propano como solvente de extracdo. Uma composicdo adequada do solvente ¢é

indispensavel para a obten¢do do DAO com a finalidade desejada.

A Figura 5.30 mostra a variagdo na vazdao de DAO obtida em funcdo da

porcentagem de n-butano adicionado como co-solvente.

500 -
450 -
400
350 -

300

Vazio de DAO (kg/h)

250 4

200 I L] I ) I ) I ) I ) I
0 20 40 60 80 100

% de n-butano no solvente (vol.)

Figura 5.30: Vazdo de DAO em func¢do da composi¢do do solvente.

A Figura 5.31 mostra a variagdo na fracdo madssica de asfaltenos no extrato em

funcdo da porcentagem de n-butano adicionado como co-solvente.
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Figura 5.31: Fracdo madssica de asfaltenos na corrente de extrato em funcdo da composi¢dao do
solvente.

A Figura 5.32 mostra a variagdo no grau API do DAO em fung¢do da porcentagem

de n-butano adicionado como co-solvente.
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Figura 5.32: °’API do DAO obtido em fun¢do da composicdo do solvente.

As Figuras 5.30, 5.31 e 5.32 ilustram que, quanto maior a quantidade de n-butano
no solvente de extracdo, maior serd o rendimento em DAO e menor serd a qualidade do
produto obtido (maior quantidade de asfaltenos e menor grau API). Portanto, dependendo
da aplicacdo do DAO, um valor 6timo de composicao do solvente deve ser selecionado de

modo a atingir o rendimento desejado sem perder a qualidade do produto.

Para producao de 6leo lubrificante, conclui-se que a melhor escolha € se trabalhar
com propano puro, pois, se obtém o DAO mais leve possivel. Uma mistura de propano e
butano € a solu¢do mais adequada para a preparacdo de cargas para o craqueamento
catalitico, onde a principal caracteristica desejada do 6leo é a redugdo de metais e
asfaltenos. Para esse caso, recomenda-se trabalhar com uma porcentagem volumétrica de n-

butano entre 20 a 50%, dependendo das exigéncias da refinaria.
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CAPITULO 6 - CONCLUSOES E SUGESTOES

6.1 CONCLUSOES FINAIS

Neste trabalho, foi feito um estudo detalhado do processo de desasfaltacio de um
petréleo pesado para separacdo de asfaltenos e producio de 6leo lubrificante. Dentro desse
contexto, foi avaliado o equilibrio de fases terndrio para a mistura asfaltenos-6leo
lubrificante-solvente, com a constru¢do dos diagramas de fases terndrios e predi¢do do
comportamento de solubilidade da mistura nas condi¢des subcritica, quase critica e

supercritica do solvente.

Para constru¢do dos diagramas de equilibrio, foi utilizada uma molécula hipotética
de asfalteno, a qual a partir de sua estrutura molecular possibilitou estimar as propriedades

fisicas e propriedades criticas através de correlagdes generalizadas.

O modelo termodindmico PSRK mostrou ser eficiente na predi¢do do
comportamento de fases da mistura asfaltenos-6leo-propano, podendo ser aplicado nas

condic¢des supercriticas.

A constru¢do computacional dos diagramas de fases terndrios da mistura
asfaltenos-6leo-solvente consiste em um estudo inédito na literatura. O comportamento
qualitativo das fases em fun¢do da pressdo e temperatura mostrou estar de acordo com o

esperado para cada fase do solvente.

Nas simulacdes foram avaliadas propriedades fisicas determinantes na
caracterizacdo do petréleo e especificacdo dos produtos, tais como fracdo de asfaltenos,

grau API, massa molar média, teor de enxofre, ponto de fluidez, curva PEV, etc.

O propano foi avaliado como um 6timo solvente para a desasfaltagao na producao
de ¢6leo lubrificante, devido a variagdo em suas propriedades de solvéncia préximas ao
ponto critico e alta seletividade em relagdo a componentes leves do petréleo. A extragdao
com propano liquido € mais eficiente que com propano supercritico, ja que nas condi¢des
liquidas o propano atinge sua maxima solubilidade, removendo asfaltenos e componentes

mais pesados do petréleo.
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A recuperagdo de propano supercritico tal qual no processo ROSE resulta em uma
economia considerdvel de energia, pois ndo € mais necessdrio flash total da corrente de
solvente para separacdo do propano. Nessas condi¢des, mais de 99% do solvente pode ser

recuperado e reaproveitado no processo.

As simulacdes baseadas no processo ROSE convergiram em resultados
satisfatérios, no que diz respeito a separagdo entre pseudocomponentes leves e pesados,

reducgdo no teor de asfaltenos e recuperacao do solvente na condicao supercritica.

O uso de n-butano ou n-pentano puros ou numa mistura com propano também
apresenta bons resultados, porém, sdo mais adequados para tratar cargas mais pesadas
devido a possuirem temperatura critica mais elevada, ou quando se deseja altos

rendimentos em DAQO.

As principais varidveis operacionais que influenciam o desempenho do processo
sdo: razdo solvente/6leo em volume, temperatura do solvente, pressdo de operagdo na

coluna, temperatura no vaso separador supercritico, além da composicao do solvente usado.

Conclui-se que o processo ROSE utilizando uma mistura adequada de propano e
n-butano representa uma das tecnologias mais otimizadas para desasfaltacdo de residuos

pesados de petrdleo e obten¢do de dleo lubrificante.

6.2 SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Tendo em vista a abrangéncia dos processos de refino de petréleo e a
complexidade do equilibrio de fases para o sistema de componentes envolvidos na
desasfaltacdo com fluido supercritico, um estudo mais detalhado do equilibrio de fases,
com a caracterizacdo completa de moléculas de asfaltenos e constru¢do de diagramas de
fases ternarios mais preditivos se faz necessario. Nesse aspecto, a utilizacdo de uma célula

PVT para avaliagdo do equilibrio terndrio é necessdria.

Adicionalmente, focando no processamento do petréleo nacional que possui
caracteristicas peculiares, trabalhos futuros deverao avancar na simulacdo computacional da
desasfaltacdo de residuos de vacuo e residuos de destilagcdo molecular oriundos de petréleos

nacionais pesados, visando avaliar a potencialidade desses residuos na producdo de 6leo
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lubrificante. Todas essas avaliagdes computacionais servirdo de base para operagcdo e

projeto de unidades piloto de desasfaltacdo com fluido supercritico.

Outros pontos que podem ser abordados em trabalhos futuros sdo: avaliacdo de
outros solventes na desasfaltacdo, tais como n-pentano ou CO,, modelagem termodinamica
com aplicacdo de diferentes modelos para predicio do equilibrio de fases na condicdo
supercritica, como, por exemplo, o modelo de Flory-Huggins, com seus parametros de

solubilidade, além de otimizac¢des na eficiéncia de extragao.

Finalmente, a avaliacio computacional e experimental do processo de
desasfaltacdo de residuo pesado de petréleo trard beneficios a indudstria de petrdleo
nacional, propondo novas tecnologias aos processos ja existentes no Brasil, contribuindo
para a valorizagao de petréleos pesados com a obtencdo de produtos como 6leo lubrificante

e asfalto, além de reducdo dos custos operacionais.
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