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RESUMO

CRUZ, Matheus de Andrade. EFEITOS DA CAPTACAO PROFUNDA DE AGUA DO
MAR NA EFICIENCIA ENERGETICA, EMISSOES DE CO: CAPEX E OPEX DE UM
FPSO DO PRE-SAL. Rio de Janeiro, 2016. Dissertacio (Mestrado) — Programa de Engenharia
Ambiental, Escola Politécnica e Escola de Quimica, Universidade Federal do Rio de Janeiro,

Rio de Janeiro, 2016.

A poténcia de um estigio de compressao adiabatica é aproximadamente proporcional
a temperatura absoluta de entrada do gas. Tradicionalmente, um FPSO utiliza 4gua do mar
superficial como fluido frio no circuito primario de refrigeracdo. Considerando-se o Atlantico
Sul em latitude préxima dos tropicos, isto permite que o gas no inter-estagio de um trem multi-
estdgio de compressio adiabética s6 possa ser resfriado até 40 °C. Por outro lado, na mesma
regido, mas em profundidades superiores a 900 m, a temperatura média da dgua do mar é de 4
°C. Este trabalho demonstra ser possivel reduzir a poténcia de trens de compressdo adiabatica
multi-estagio adotando-se resfriamento do gis carga e de inter-estagio até 12°C utilizando-se
dgua do mar captada profundamente no circuito primario de refrigeragdo. Para isto foi
desenvolvida simulagdo termodinamica da planta de processamento primario de gas de um
FPSO tipico do Pré-Sal incluindo seus sistemas de 4gua de refrigeracio e de geracdo de energia
(turbo geradores). Isso possibilitou anilise comparativa do desempenho energético, econdmico
e emissoes de CO», considerando-se captacdo superficial e captagdo profunda de d4gua do mar.
Houve reducio entre 9,2% a 3,0% na poténcia total dos compressores para, respectivamente,
100% e 25% da vazao de projeto de gés processado. Os principais equipamentos afetados foram
dimensionados, permitindo também anélise comparativa de peso e CAPEX. Outras vantagens
do uso da captacdo profunda de 4gua do mar para alimentar o circuito primario de refrigeracao
sdo: (i) eliminag@o de ciclo de refrigeracdo para ajuste de ponto de orvalho; (ii) reducio de 30%
na area de troca térmica dos trocadores da planta de processamento de gas; (iii) reducdo de
2,0% a 4,5% no consumo de gas combustivel por turbinas a gas; (iv) reducdo de 4% (2,8 MW)
na poténcia total de projeto de turbinas a gés; e (v) reducdo de 1 estagio de compressdo no trem
de compressdo de CO,. Em termos de CAPEX, foi obtida reducdo de 9,5% (MMUS US $ 13,5).
A reducdo total de peso no topside do FPSO atingiu 226 toneladas ou 14,4% com relagcdo ao
Caso Base. Considerando-se 23 anos de operagdo foi estimada uma reducdo de 214.522
tonelada nas emissoes de COs.
Palavras-Chave: Captacio Profunda de Agua do Mar, Agua de Resfriamento, Compressor,

Processamento Primdrio de Gds Natural, FPSO.



ABSTRACT

CRUZ, Matheus de Andrade. DEEP SEAWATER INTAKE EFFECT ON THE
ENERGETIC EFICIENCY, CO2 EMISSIONS CAPEX AND OPEX OF A PRE-SALT'S
FPSO. Rio de Janeiro, 2016. Dissertacao (Mestrado) — Programa de Engenharia Ambiental,
Escola Politécnica e Escola de Quimica, Universidade Federal do Rio de Janeiro, Rio de

Janeiro, 2016.

The power of a stage of adiabatic compression is approximately proportional to the
absolute temperature of the inlet gas. In general, superficial seawater (SW) is used as cold fluid
in the primary cooling circuit of deepwater FPSO. Considering the South Atlantic near tropical
latitudes, superficial SW will allow inter-stage gas in a multi-stage adiabatic compressor train
to be cooled only to 40°C. On the other hand, in the same region but at depths greater than
900m, the average SW temperature is 4°C. This work shows that it is possible to reduce the
power of multi-stage adiabatic compressor trains by cooling feed and inter-stage gas to 12°C
by using deep seawater (DSW) in the primary cooling circuit. To do this, an integrated
thermodynamic simulation of a typical Pre-Salt FPSO gas plant was conducted including the
cooling water system and the power generation system (gas turbines). This allowed to compare
the energetic, environmental and economic performances of the plant adopting surface SW
versus DSW as cooling sink. Results showed a decrease in the total compression power by 9.2%
to 3.0% for 100% and 25% of the nominal feed gas flow rate of the plant, respectively. The
main affected equipment were sized for both cases, allowing also comparative analysis of
CAPEX and equipment weight. The use of DSW as cooling sink leads also to other advantages
like: (i) elimination of a refrigeration cycle for hydrocarbon dew point adjustment; (ii) reduction
of 30% of total heat transfer area in the gas plant; (iii) reduction of 2.0% - 4.5% of fuel
consumption by gas turbines; (iv) reduction of 4% (2.8 MW) of the design power of gas
turbines; and (v) cut of one compression stage in the CO; compression train. In terms of
CAPEX, a 9.5% (MMUSS$ 13.5) total reduction was obtained, compared to the base case. The
total cut on the topsides weight reached 226 ton or 14.4%. After 23 years of operation 214.522

ton of CO; emissions could be avoided.

Keywords: Deep Seawater Intake, Cooling Water, Compressor, Offshore Natural Gas
Processing, FPSO.
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1 INTRODUCAO

A maior parte das reservas brasileiras localiza-se em campos maritimos
(offshore), em aguas profundas e ultra profundas. (PETROBRAS, 2014) A Figura 1
mostra, em verde, as principais bacias produtoras de petrdleo e gas brasileiras:
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Figura 1 - Bacias produtoras de Oleo e Gas do Brasil

Fonte: Adaptado de PETROBRAS (2014)

Os sistemas de producado offshore sdo compostos basicamente por pocos,
linhas de producdo, Unidades Estacionarias de Producdo (UEP) e dutos de
exportagdo, como mostra a Figura 2.

Os fluidos originarios de reservatorios de dleo e gas, geralmente, séao
constituidos por misturas de 6leo cru, gas natural e 4gua salgada. Essas misturas sao
de dificil processamento, medigao e transporte. Além disso, na condicdo em que saem
do pocgo, essas misturas sdo perigosas e corrosivas. Esses fatores tornam seu
transporte por navios petroleiros e gasodutos inviavel. (ABDEL-AAL, H.K.; AGGOUR,
Mohamed; FAHIM, M.A, 2003). Ainda existe o aspecto ambiental, que restringe o teor
de o6leo no descarte da agua produzida, a temperatura de retorno da agua de

resfriamento, dentre outros parametros.
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Navio Aliviador B |

Figura 2 - Sistema Tipico de Producio de Oleo e Gas Offshore

Fonte: RIMA da Atividade de Produgao e Escoamento de Petréleo e Gas Natural do Polo
Pré-Sal da Bacia de Santos — Etapa 2 (2013).

Todas as especificagdes do 6leo, gas e dgua produzida sdo obtidas através
do processamento primario, nas UEP, que podem ser plataformas fixas ou flutuantes.
Existem diversos modelos, desenvolvidos para se adaptar as diferentes
caracteristicas de cada campo de producgao.

NUNES (2013) afirma que em geral, nos sistemas de producéo localizados
em lamina d’agua menor que 200 metros (rasa), adota-se a plataforma fixa (tipo
jaqueta). Essa configuragdo exporta 6leo e gas diretamente para terra, através de
dutos. Em laminas d’agua profundas (maior que 200 metros) séo utilizadas unidades
flutuantes, em geral do tipo Semissubmersivel ou FPSO. Elas utilizam longas linhas
de producéao, que alcangam maiores areas de reservatorio.

Atualmente os FPSO tém sido largamente utilizados. Como 0s novos campos
sao muito afastados da costa, ndo ha uma rede de oleodutos de exportagdo. Entao é
fundamental que a UEP tenha capacidade ndo s6 de processar, mas também de
armazenar o 0Oleo produzido por um tempo pré-estabelecido. Os FPSO podem
armazenar, entre 1,0 e 2,5 milhdes de barris de 6leo em seus tanques. O 6leo é
transportado até seus consumidores em navios tanque, chamados aliviadores. O gas
nao utilizado pode ser exportado por dutos, reinjetado no reservatorio ou queimado
na tocha. A queima do excedente de gas foi muito utilizada no inicio da exploracao e
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producao de petréleo offshore e ocorre até hoje em muitos campos do Pds-Sal
brasileiro. Isso ocorre, pois poucos campos tém uma rede de gasodutos de
exportacao. Porém, por questées econdmicas e como forma de demonstrar um maior
comprometimento com o meio ambiente, essa pratica vem sendo abolida, como no
caso da exploragédo do Pré-Sal.

Devido a questao do aquecimento global, os 6rgdos governamentais e a
PETROBRAS decidiram que n&o haveria queima do Gés Natural ou descarte do Gas
Carbobnico (CO2) extraido do Pré-Sal para a atmosfera. Mas, pelas caracteristicas dos
reservatorios, a produgao de gas nesses campos sera muito elevada e o teor de CO2
no gas produzido pode ser muito maior que o encontrado nos campos convencionais.

Para contornar esses problemas, a saida adotada no Brasil foi injetar o
excedente de Gas Natural e todo o CO2 associado de volta no reservatério. Além de
evitar a emissao de gases estufa na atmosfera, essa solucao € utilizada para aumentar
a recuperagao de 6leo do reservatorio, processo conhecido como Enhanced Oil
Recovery (EOR). Mas, para tal, € necessario comprimir os gases produzidos a
pressoes extremamente elevadas, da ordem de 55.000 kPa (550 bar).

Essa é uma das diversas dificuldades operacionais inerentes a exploracao e
producao no Pré-Sal. Ela torna a producao ainda mais intensiva em investimento e
torna seu custo operacional maior relativamente a cenarios offshore de exploragao
convencionais, reduzindo a atratividade econémica do empreendimento.

Em geral, os compressores centrifugos e turbo geradores de energia elétrica
sd0 os equipamentos mais dispendiosos das plantas de processamento de GN.
Quanto maior a poténcia requerida para compressdo, maiores serao o custo de
investimento e o consumo de utilidades (energia e agua de resfriamento) da UEP.

O principal beneficio da alternativa proposta neste trabalho € a redugédo na
poténcia requerida pelos compressores da planta. Além disso, o gas chega ao mdédulo
de desidratagao (peneiras moleculares) com um teor menor de agua, o que reduz suas
dimensdes e/ou frequéncia de regeneragao. Adicionalmente, é possivel fazer o ajuste
de Ponto de Orvalho de Hidrocarbonetos (HCDP) do gas com a prépria agua de
resfriamento, dispensando-se a utilizacdo de um Ciclo de Refrigeracdo ou Efeito
Joule-Thomson. Com a redugdo na poténcia dos compressores, que utilizam
acionadores elétricos, a demanda de energia elétrica do FPSO também reduz,

reduzindo a demanda dos turbo geradores. Os turbo geradores utilizam turbinas a GN.
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Assim, a reducao na demanda elétrica resulta em redugéo nas emissdes de CO2 e
outros gases que contribuem para o efeito estufa.

O efeito das mudancas supracitadas é uma redugcao expressiva nos custos de
aquisicao (CAPEX) e operacao (OPEX) da planta de processamento de gas. Além
disso, parte do gas utilizado para consumo interno da UEP passa a ser exportado ou
utilizado para EOR. Assim, a economia de energia resulta em aumento na producao
de Oleo e gas e torna a produgcdo menos poluente. Tudo isso pode contribuir para
aumentar a atratividade econdmica e sustentabilidade da exploracao e producao de

6leo e gas offshore.
1.1 OBJETIVOS

(i) Estudar a viabilidade técnica de captar agua gelada a altas
profundidades, para o resfriamento indireto de compressores centrifugos de uma UEP
(Unidade Estacionaria de Producéao) do tipo FPSO (Floating Production, Storage and
Offloading), projetada para operar no Pré-Sal da Bacia de Santos.

(i)  Na hipotese de ser possivel tal captacao de agua gelada, objetiva-se
avaliar o efeito dessa alteracdo na planta de tratamento de gas, na compressao e
reinjecao de gas e CO:2 e no sistema de geracao de energia do FPSO. As principais
mudancas esperadas sao reducdo na poténcia dos compressores e turbinas a gas
além de outras vantagens oriundas de resfriamento adicional do gas.

(i) Executar uma analise econdmica comparativa, com a finalidade de
comprovar se a modificacdo proposta neste trabalho € economicamente vantajosa
com respeito ao caso convencional.

(iv) Avaliar a reducéo nas emissbdes de CO2 durante a produgéo de éleo e
gas resultante da aplicagdo da tecnologia de captacao de agua gelada profunda.

1.2 ESTRUTURA DO TRABALHO

No Capitulo 2, com a finalidade de apresentar revisao bibliografica e de
contextualizar o estudo, sera discutida a atividade de Exploracdo e Producédo de
Petroleo Offshore, dando énfase ao Pré-Sal. Serdo apresentadas as caracteristicas
do Oleo e Gas produzidos e apresentada a planta de processamento primario das

UEP projetadas para operar nos campos de producao do Pré-Sal. Em seguida, serao
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descritos em detalhes o sistema de processamento de gas dessas plataformas e o
sistema de agua de resfriamento.

No Capitulo 3, primeiramente sera mostrada a metodologia utilizada para
realizar a andlise comparativa, objetivo final deste estudo. Em seguida sera
apresentado o FPSO Cidade de Paraty, selecionado como caso base deste estudo.
Em seguida, serdo apresentadas dez simulagdes termodinamicas. As cinco primeiras
representam o Caso Base, utilizando a captagdo de agua do mar na superficie. As
outras cinco representam o caso alternativo, com captacao de agua do mar mais fria,
a altas profundidades. Em seguida, serda mostrada a metodologia para
dimensionamento dos equipamentos afetados pela mudanga na temperatura da agua
de resfriamento. Ao final sera apresentada a metodologia utilizada para realizar as
estimativas de CAPEX e OPEX.

No Capitulo 4 sera realizada a comparagao dos resultados das simulagoes,
dimensionamento de equipamentos e estimativa de custos. O objetivo € comprovar a
viabilidade técnica e econdmica do sistema de captacao profunda de agua do mar,

assim como a reducao nas emissodes de COz2.
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2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 EXPLORAGCAO E PRODUGAO DE PETROLEO E GAS NO PRE-SAL

O Pré-Sal pode ser definido como: camadas de sedimentos lacustres e
transicionais depositadas sob espessas camadas de sal, geradas durante o processo
de separagao do continente sul-americano do continente africano. Nessas camadas
de sedimentos foram geradas jazidas de petréleo e gas natural de proporcoes
gigantescas. Esses reservatérios sao carbonaticos, de origem microbiana e
bioclastica. (IBP, 2009) A distancia entre o nivel do mar e as rochas reservatério,
abaixo da camada de sal, pode chegar a mais de 7.000 metros. As camadas de sal
chegam a ter 2.000 metros de espessura. (PETROBRAS, 2014)

2.1.1 Producao e Escoamento de Petrdleo e Gas no Pré-Sal de Santos
No Pré-Sal encontram-se as maiores reservas de petréleo do Brasil. Elas

localizam-se entre os estados de Santa Catarina e Espirito Santo, como mostra a
Figura 3. (PETROBRAS, 2014)

Figura 3 - Localizacao dos Campos do Pré-Sal Brasileiro
Fonte: IBP (2009)

Com uma area de mais de 350.000 km2, a maior bacia sedimentar offshore do
Brasil € a de Santos. Ela se estende desde Cabo Frio, no estado do Rio de Janeiro,

até Florian6polis, capital de Santa Catarina. Em outubro de 2010 entrou em atividade
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o primeiro sistema de produgéao definitiva do Pré-Sal. Ele esta localizado no campo de
Lula, na Bacia de Santos, a 280 quildbmetros da costa e lamina dagua de
aproximadamente 2.200 metros. (PETROBRAS, 2014)

A atividade de Producao e Escoamento de Petréleo e Gas Natural do Polo
Pré-Sal da Bacia de Santos foi dividida em duas etapas. No portal eletrénico do
IBAMA, foram disponibilizados os Estudos de Impacto Ambiental (EIA) das duas
etapas. A Figura 4 mostra um arranjo esquematico, disponibilizado no EIA da Etapa
1.

O EIA da Etapa 1 contempla 11 Testes de Longa Duragao (TLD), 2 Pilotos de
Producéo e 1 Desenvolvimento de Produgéo (DP). Porém nessa etapa também serao
implementados outros empreendimentos como os gasodutos Sapinhoa - Lula, Lula
Nordeste - Lula e Iracema - Lula Nordeste, ndo contemplados pelo EIA da Etapa 1.
Os dois primeiros gasodutos interligardao os 2 Pilotos e o0 DP a Rota 1.

O Relatério de Impacto Ambiental (RIMA) da Etapa 2 informa que nela serdo
realizados 6 TLD, 1 Sistema de Producao Antecipada (SPA), 13 DP e 15 trechos de
gasodutos. Os gasodutos interligam os FPSO aos gasodutos troncos.

Segundo o RIMA da Etapa 2, para possibilitar o transporte da produgédo de
GN até as unidades de processamento em terra estao previstos 3 gasodutos troncos,
que compdem o Sistema de Escoamento de Gas Natural da Bacia de Santos, sdo
eles:

* Rota 1 (Gasoduto Lula — Mexilhdo): esta em operacao desde 2009. Tem
capacidade de escoar 10.000.000 Sm3/d de gas. Leva o gas produzido em diversas
plataformas até a Unidade de Tratamento de Gas Monteiro Lobato (UTGCA) em
Caraguatatuba, no Estado de Sao Paulo.

* Rota 2 (Gasoduto Rota Cabiunas): ainda esta sendo licenciado. Tera
capacidade de escoar 13.000.000 Sm3/d de gas, até o Terminal de Cabilunas
(TECAB), em Macae, Estado do Rio de Janeiro;

* Rota 3 (Gasoduto Rota Maricd): ainda esta sendo licenciado. Tera
capacidade de transportar 21.000.000 Sm?/d de gés, até o Complexo Petroquimico do
Estado do Rio de Janeiro (COMPERJ), em Itaborai, Estado do Rio de Janeiro.



26

g BT e
N MG e
A il
[ _,./"\\
wi’/‘f‘ﬁ Aeva Ko

SP

Distancia
aproximada:
300 km

Yy, '
Wy 7

3
Y

Escala Grafica
1] 50 100 200

'

Figura 4 - Sistema de Escoamento de Gas Natural da Bacia de Santos

Fonte: adaptado do RIMA da Atividade de Produgéao e Escoamento de Petroleo e Gas
Natural do Polo Pré-Sal da Bacia de Santos — Etapa 2 (2013)

2.1.2 Caracteristicas do Oleo e Gas produzidos no Pré-Sal

Segundo PETROBRAS (2014), de forma geral, o éleo extraido do Pré-sal é
considerado leve. Na Bacia de Santos a densidade média € de 28 °API, o teor de
enxofre e a acidez sao baixos. Essas caracteristicas sao inerentes a um petroleo de
alta qualidade, que tem elevado valor de mercado.

MORAIS (2013) apud Beltrao et al (2009) cita que, dentre as diversas
dificuldades inerentes & exploragdo do Pré-Sal estdo: a alta Razdo Gas/Oleo (RGO)
e a possibilidade de alta concentragao de CO: e de gés sulfidrico (H2S) no éleo e gés
produzidos. Porém, a RGO e a concentragdo de contaminantes podem variar muito
de um campo para o outro. Segundo SIQUEIRA (2009), o gerente executivo da
Petrobras, José Formigli, afirma que no Espirito Santo o teor de CO2 é bem menor
que em Santos. Ja a concentragdo de H2S, que em Santos é bem baixa, € um pouco
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elevada no Espirito Santo (150 — 200 ppm). Segundo LIMA (2009), os teores de COz2
do Gas Associado extraido do Pré-Sal de Santos variam entre 8% a 12% mol. Ja nos
campos do Pés-Sal tais teores sdao muito menores, atingindo em média 5% mol.
Porém, em determinados campos do préprio Pré-Sal o teor de CO2 no gas associado
varia muito. No campo de Iracema, por exemplo, o teor de COz € de apenas 1% mol.
Em outros campos tal teor chega a mais de 15% mol. Segundo dados do EIA da Etapa
1, 2 RGO no Campo de Lula varia entre 200 a 240 Sm? de gas por m3 de 6leo. Formigli
afirma que esse valor é cerca de duas vezes maior que o da média encontrada na
Bacia de Campos (P6s-Sal). A média do Campo de Marlim, por exemplo, fica entre 90
e 100 Sm3/m3.

2.1.3 Unidades Estacionarias de Producao do Pré-Sal

Devido as caracteristicas dos campos do Pré-Sal, os FPSO projetados para
operar nessa regido tém certas diferencas com relacdo as plataformas
tradicionalmente utilizadas no Pés-Sal.

As principais diferencas estdo na planta de processamento de gas. Segundo
LIMA (2009), estimativas apontam que pode existir mais de 3 bilhdes de toneladas de
CO2 somente nas areas de Tupi (atualmente chamado de Campo de Lula) e lara. A
fim de evitar a emissao de uma grande quantidade de Gas Carbénico (causador de
efeito estufa) para a atmosfera, a Petrobras estudou diversas alternativas para
armazenamento geoldégico do Gés Carbbnico. Também ficou estabelecido que o GN
produzido deve ser enviado a terra por gasodutos. A queima de gas no flare s6 pode
ser efetuada em situagdes de emergéncia.

A alternativa que gerou melhor resultado econémico foi a reinjecdo do CO2
nos proprios reservatorios de petréleo. A vantagem dessa tecnologia € que, devido ao
efeito solvente do COz supercritico denso, obtém-se uma maior mobilidade do petréleo
retido na rocha reservatorio. Isso aumenta consideravelmente o fator de recuperacao
de 6leo. Assim, o custo para evitar o passivo ambiental € compensado por um maior
volume de Oleo extraido. Ensaios preliminares indicam que a injecao alternada de
agua e gas (WAG) pode levar a um aumento de 50% no volume de 6leo recuperado,
comparando-se com a injecao apenas de agua. (GASNET, 2011)

Das necessidades de reinjecao do CO:2 e exportagao do GN por dutos surgem

as principais diferencas nas plantas de processamento de gas dos FPSO do Pré-Sal.
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Esses requisitos levam a necessidade de modulos de membranas para a separacao
do CO2, compressdo do GN a 25.000 kPa para exportagdo e a 55.000 kPa para
reinjecao. Além disso, no EIA da Etapa 1, € mencionado que o transporte por

gasodutos exige que o GN seja especificado, como mostra o Quadro 1.

Quadro 1 - Especificacdao do Gas Natural para Transporte por Gasoduto

Pressao Absoluta 25.000 kPa
Concentracdo Maxima de Agua | 1 ppmv
Concentracao Maxima de CO2 | 5% (molar)
Concentragao Maxima de H2S | 10 ppmv
Concentracdo Maxima de C6+ | 1000 ppmv

Estas imposi¢cbes tornam necessario o uso de modulos especiais de Remogéao
de H2S e Desidratagédo de Gas, mostrados nos itens 2.1.4.2 e 2.1.4.4, que se seguem.
O layout tipico das plataformas projetadas para operar no Pré-Sal, em campos com
alta concentracao de CO2no gas associado, € mostrado na Figura 5.
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Fonte: adaptado do EIA da Atividade de Producdo e Escoamento de Petréleo e Gas Natural

do Polo Pré-Sal da Bacia de Santos — Etapa 1 (2013)



30

2.1.4 Sistema de Processamento de Gas

De acordo com NUNES (2013), o sistema de processamento de gas em UEP
offshore consiste em um conjunto de operacdes unitarias, responsaveis por remover
contaminantes e condensados e comprimir 0 gas extraido dos reservatorios. A
finalidade desse sistema é garantir o escoamento do gas produzido até as Unidades
de Processamento de Gas Natural (UPGN), localizadas em terra, onde o gés é
fracionado e enviado para comercializacdo) ou possibilitar sua reinjecao.

A Figura 5 mostra os médulos da planta de processamento priméario de FPSO
projetados para operar no Pré-Sal. Os principais consumidores de Agua de
Resfriamento de uma UEP desse tipo sdo os intercoolers de gas que se localizam
apoés cada estagio de compressao. Por isso, neste trabalho sera dado enfoque a
planta de processamento de gas. A seguir, sera detalhado cada um dos modulos que
compdem essa planta.

2.1.4.1  Compressor de Recuperacao de Vapor

O Gas separado nos diversos médulos do Sistema de Separacdo e
Tratamento de Oleo é captado a diferentes niveis de pressdo. No Gltimo separador a
pressao € quase atmosférica, de onde deriva 0 nome do equipamento (Separador
Atmosférico). Todo o gas separado é enviado ao Compressor de Recuperacao de
Vapor. Ele € responsavel por elevar a pressdo dos gases recuperados até a pressao
de chegada do petréleo a planta (pressdo do Separador de Agua Livre). Em geral essa
pressdo é de 8 a 10 bar, mas nos FPSO do Pré-Sal chega 20 bar.

2.1.4.2 Remocgéao de H2S

Segundo NUNES (2013), CO2 e Hz2S s&o ditos “gases acidos”, pois formam
acidos na presencga de agua liquida. O H2S ainda apresenta o inconveniente de ser
altamente toxico. Quando os teores destes gases é elevada, o GN torna-se
extremamente corrosivo, o que encarece equipamentos e tubulagdes.

Existem diversas tecnologias consolidadas para remocao de CO2 e Hz2S. Os
processos mais comuns para remoc¢ao de H2S sao:
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e Adsorcao Fisica em Fase Solida. Exemplo: Peneiras Moleculares
(Processo Reversivel) e Leitos de Oxido de Ferro ou Zinco (Processo
Irreversivel)

e Absorcdo em Fase Liquida. Exemplo: Absor¢cdo com MEA, DEA ou
MDEA.

e Separacao por Membranas Seletivas (mais aplicado a remocao de
CO2)

Segundo PINTO et al. (2009), na remog¢ao dos gases acidos dois processos
se destacam: a Absorcdo com Aminas e a Separacao por Membranas. Porém, a
maneira mais vantajosa técnico-economicamente de se efetuar a remocao desses
contaminantes depende de diversos fatores e deve ser estudada caso a caso.

Nos FPSO projetados para o Pré-Sal tém sido utilizadas membranas para
separar o CO2. Quando a concentragado de Ha2S no gés associado € maior que 10
ppmv podem ser utilizados sequestrantes de gas sulfidrico. Os sequestrantes mais
comuns séo 6xidos de ferro e zinco. Para isso se utilizam leitos sélidos de adsorgao
quimica. O processo € irreversivel, apdés um determinado tempo de campanha o leito

deve ser substituido. A Figura 6 ilustra o processo.

Vaso com Leito Fixo de
Sequestrante de H2S

Injegéo de Agua

o =
Gas "Adocado”

Gas Acido

Dreno Dreno

Figura 6 - Sistema de Absorcao de Gas Sulfidrico por Adsor¢cao Quimica em Leito Fixo

Fonte: adaptado de MI-SWACO, processo SULFATREAT T (2014)

Certos tipos de peneiras moleculares, utilizadas para Desidratagao de Gases,
podem fazer a remogao simultdnea de H2S, mas existe um inconveniente, 0 gas
utilizado na regeneracdo da peneira ficara com uma alta concentracao de gas
sulfidrico. Isso dificulta a aplicagao pratica dessa tecnologia.
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2.1.4.3 Sistema de Compressao

A compressao tem o objetivo de fornecer momentum (na forma de pressao)
ao gas, viabilizando seu escoamento até um determinado ponto de entrega. No Pré-
Sal, o sistema de compressdo das UEP é responsavel por elevar a pressao do gas
produzido desde a pressao de chegada a planta de processamento primario até a
pressao requerida para exportagdo até as UPGN ou reinjecdo no reservatério.
(NUNES, 2013)

Para UEP localizadas entre 100 e 300 quilémetros da costa, a pressao de
descarga tipica do sistema de compressao gira em torno de 100 a 300 bar. As UPGN
trabalham com pressdes de chegada entre 40 e 70 bar. A pressao requerida para
reinjecéo de gas e COz2 no reservatorio, a mais de 7.000 metros de profundidade, é
de aproximadamente 550 bar. (NUNES, 2013)

Os compressores sa0 0s responsaveis por esse servigo, sendo considerados
0s principais equipamentos da Planta de Processamento de Gas dos FPSO. Nessas
UEP a vazao de gas costuma ser alta e continua, sendo indicada a utilizacao de
compressores dindmicos do tipo centrifugo. NUNES (2013), afirma que atualmente a
tendéncia é padronizar o acionamento dessas maquinas, utilizando motores elétricos.

A Equacao 1 é utilizada para estimar o aumento de temperatura causado pelo
processo de compressao politropica. (GPSA, 2004)

-1
TZ = Tl)(‘r'P (nT)

ey

Onde:
no k 5
(n—l)_[(k—l)] Tl (2)

n = coeficiente politrépico

k = razao das capacidades calorificas (Cp/Cv)

ne = eficiéncia politrépica

Cp = capacidade calorifica a pressédo constante (kJ/kg.K)
Cv = capacidade calorifica a volume constante (kJ/kg.K)
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T1 = temperatura inicial (K)

T2 = temperatura final (K)
re-razao de compressao, (P2/P1)
P1 = pressao inicial (kPa)

P2 = presséo final (kPa)

A Equacgédo 1 mostra que, quanto maior a razao de compressao maior a
temperatura do gas apés o processo de compressao. Segundo NUNES (2013), existe
um limite de 180 °C para a temperatura de descarga de compressores, devido aos
materiais utilizados na fabricagdo da maquina. Isso limita a razdo de compressao em
compressores centrifugos a um valor em torno de 4. Nos FPSO do Pré-Sal, a razdo
de compressao total entre 0 gas que chega do poco e 0 gas exportado ou injetado é
muito superior a 4. Por isso, sdo necessarios varios estagios de compressao, com
resfriamento do gas nos intercoolers ap6s cada um deles. Dai surge a grande
demanda por agua de resfriamento nessas UEP.

Assim, no calculo da razdo de compressao devem ser contabilizadas as
perdas de carga nos resfriadores inter-estagio e nos vasos de separagdo de cada
compressor. A Equacao 3 pode ser utilizada para calcular a razdo de compressao de

maneira correta.

_ N\/PN + Z?Ll(AijrPN‘i) 3)

rp =
Py

Onde,

N= numero de estagios de compressao;

Pn= pressao final requerida (kPa);

Po = pressao inicial (kPa);

AP; = Perda de carga ap6s cada estagio de compresséao (kPa)

Analisando a Equacao 1, nota-se que quanto menor a temperatura absoluta
de entrada de gas no compressor menor sera a temperatura de saida, para uma
mesma razao de compressao. Além disso, analisando as Equacgdes 4 e 5 (retiradas

de GPSA (2004)), pode-se notar que a temperatura de entrada do gas € diretamente
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proporcional ao Head da maquina, que por sua vez € diretamente proporcional a

poténcia requerida (Ghp).

Ghp = — T 4
P = ,x33.000 )
Onde:
ZXRXT, (n-1)
Ghp = x[ 1] 5
P=ixam=n/m <10 " )

Ghp = poténcia requerida pelo géas (hp)

w = vazao massica (Ib/min)

Hp = head politrépico (ft.lb/Ib)

Z = fator de compressibilidade médio

R = constante universal dos gases (1545 ft.lbi/Iom.R)
T1 = temperatura inicial (R)

PM = peso molecular

ne = eficiéncia politropica

re-razao de compressao, (P2/P1)

Os diversos médulos que compdem o Sistema de Tratamento de Gas séo
inseridos entre os estagios de compressao, em diferentes niveis de pressao. O arranjo

dos mddulos é feito de maneira a otimizar o custo e dimensao (footprint) da planta.

2.1.4.4 Desidratacao

A funcéao do sistema de desidratacdo € o ajuste do ponto de orvalho de agua
(WDP). NUNES (2013) menciona que o objetivo desse sistema €& garantir que néo
havera formacao de hidratos nos sistema a jusante, no gas-lift ou no gasoduto de
exportacdo. Tradicionalmente a Desidratagédo de Géas offshore € efetuada utilizando-
se Absorcao com trietilenoglicol (TEG). Mas, como ja foi dito, em sistemas de
producao em que a quantidade de CO:2 é grande, é feita a reinjecdo desse gas no

reservatério. O alto teor do COz e as altas pressdes requeridas para injegcao fazem
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com que a corrente de gas reinjetado tenha um alta propensao a formacéao de hidratos.
Assim, é necessaria a desidratacao do gas a teores muito baixos, em torno de 1 ppmv.
Com TEG néo é possivel se chegar a esse nivel de desidratacao. Por isso, deve ser
utilizada a tecnologia de adsorcao fisica em leito sélido, por exemplo, peneiras
moleculares, que séo zeolitas formadas por aluminossilicatos. A estrutura zeolitica
apresenta diversos compartimentos ocos, onde sao retidas moléculas pequenas de
contaminantes (como a &gua) por adsorcdo fisica. Moléculas grandes, como
hidrocarbonetos, nao sao retidas pelo leito de peneiras, embora haja alguma adsorgcao
de CH4 e CO2 competindo com H20. A Figura 7 mostra o fluxograma de um sistema
de desidratacao com peneiras moleculares.
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Figura 7 - Sistema de Desidratacao de Gas por Peneiras Moleculares

Fonte: GPSA (2004)

2.1.4.5 Ajuste de Ponto de Orvalho de Hidrocarbonetos (HCDP)

Segundo GPSA (2004), € importante controlar a formagao de liquidos quando
se utiliza gasodutos para exportar a produgéo de gas. A condensacao de liquidos traz
problemas na medi¢do, causa perda de carga e prejudica a seguranga do processo.
Controlar a condensacado de liquidos de hidrocarbonetos pesados também é
importante para evitar fluxo bifasico ou intermitente. Para tal, é feito o ajuste de HCDP.
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Como pode ser visto na Figura 5, sdo utilizadas membranas para a remogao
do COz2. De acordo com o EIA da Etapa 1, o sistema de ajuste de HCDP também deve
adequar o gas as especificacbes do fabricante das membranas. Em geral, a
temperatura do gas deve estar sempre acima do HCDP e o teor de C6+ € limitado,
para evitar degradagdo das membranas.

Segundo GPSA (2004), existem diversas maneiras de se ajustar HCDP. Se
existe pressdo suficiente, o método mais comum € o resfriamento por expansao
adiabatica em valvula que utiliza o Efeito Joule-Thomson para reduzir a temperatura

do gas e condensar hidrocarbonetos pesados, conforme apresenta a Figura 8.
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Natural ! @ @ @ L

A [ = ot
Joule-Thomson _"Tr

Separador
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Figura 8 - Sistema de Refrigeracao por Expansao para Ajuste de Ponto de Orvalho

Fonte: adaptado de NUNES (2013)

Quando nao existe pressao suficiente para se utilizar o Efeito Joule-Thomson
é utilizada uma maquina de refrigeracao conforme apresenta a Figura 9. Segundo
MOKHATAB et al. (2012), a refrigeragdo mecanica é largamente utilizada no
condicionamento do gas natural, tanto para ajuste de HCDP, quanto para recuperagao
de condensados de liquidos de gas natural (NGL Recovery). Nesse processo a
refrigeracdo do gas de processo é feita utilizando-se um ciclo de refrigeracao por
compresséao de vapor. Geralmente, utiliza-se um fluido refrigerante e um compressor
para leva-lo da baixa para a alta pressao de operacao. O gas de processo é resfriado
nos tubos de um trocador casco e tubos do tipo Kettle. Os tubos ficam imersos no

fluido refrigerante, que entra no resfriador na forma liquida e sai como vapor saturado.
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Economicamente o “approach” entre a temperatura do refrigerante vaporizado frio que
deixa o resfriador e 0 gas quente que entra deve estar o mais préximo possivel de 5°F
(~3°C).

FLUIDO

REFRIGERANTE |
COMPRESSOR
Agua Agua
(FRIA) /A "\ (QUENTE)
CONDENSADOR
-

RESFRIADOR
| (EVAPORADOR)

GAS NATURAL
VALVULA DE EXPANSAQ

Figura 9 — Sistema de Refrigeracdao Mecanica para Ajuste de Ponto de Orvalho

2.1.4.6 Membranas de Separagao de CO2

Apoés passar pelo ajuste de HCDP o GN segue para o sistema de remogéao de
COs2. Nesta unidade o teor de CO2 no gas tratado deve ser reduzido, de acordo com
a especificacdo do gasoduto por onde sera exportado. O EIA da Etapa 1 da Atividade
de Producao e Escoamento de Petrdleo e Gas Natural do Polo Pré-Sal da Bacia de
Santos menciona uma concentracao molar maxima de 5% de CO2. Em geral, esse
limite &€ de 3% molar.

BAKER e LOKHANDWALA (2007) afirmam que até a introdugdo das
membranas, a tecnologia padrao para a remog¢ao de CO2 era a Absor¢do com Aminas.
Essa tecnologia é capaz de remover quase completamente o CO2 com perda de
hidrocarbonetos em torno de 2% a 5%. Em seus primdérdios as membranas nao
conseguiam alcancar essa pequena perda de hidrocarbonetos. Porém, com a
evolugcao dos materiais das membranas e do processo de separagao elas se tornaram

competitivas.
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A tecnologia das membranas leva vantagem quando o teor de COz2 no gas de
alimentacao é alto. BAKER e LOKHANDWALA (2007) mencionam que uma planta
projetada para tratar uma determinada vazao de gas com 20% mol de CO:2 pode ter
menos da metade do tamanho de uma planta de absorcdo com aminas de mesma
capacidade, mas com 5% de CO2 na carga. Em unidades de grande porte (> 20
MMSCFD), quando o teor de CO:z2 é relativamente baixo, a Absorcao com Aminas é
mais apropriada. A aplicacdo das Membranas € muito favorecida em plataformas
offshore, onde a producdo de gas varia com o tempo. O carater modular das
membranas permite que haja uma adequagao do sistema para que a especificacao
desejada seja atingida com relativamente pequeno footprint.

Por isso, nos Campos do Pré-Sal onde ha previsdo de teores elevados de
COg, as UEP utilizam Membranas. O Quadro 2 mostra os principais fabricantes de

sistemas para remocao de CO2 com membranas.

Quadro 2- Fabricantes de Membranas para Remocao de CO.do Gas Natural

PRINCIPAL
FABRICANTE COMPONENTE TIPO DE MEMBRANA MATERIAL DA MEMBRANA
SEPARADO
Medal (Air Liquide) CO: Fibra Oca Poliamida
W.R. Grace CO: Spiral Wound Acetato de Celulose
Separex (UOP) CO: Spiral Wound Acetato de Celulose
Cynara (Natco) CO: Fibra Oca Acetato de Celulose

Fonte: adaptado de BAKER e LOKHANDWALA (2007)

O transporte de gas através de membranas poliméricas densas é regido pela

seguinte equacao:

DiKi(pi, — pi
jo = 2tidpe v ©)

Onde,

Ji = fluxo (gmol/s.m?2).

| = espessura da membrana (m)

pio = pressao parcial do componente i no lado da carga (kPa)
pi = pressao parcial do componente i no permeado (kPa)

Dj= Coeficiente de Difusividade (m?/s)



39

Ki= Solubilidade (gmol/m3.kPa)
D; Ki = P; = Permeabilidade da Membrana (gmol/(s.m.kPa))

As Figuras 10 e 11 ilustram o funcionamento de um elemento de membrana

do tipo Spiral Wound.

CARGA

g

I
Il
il

PERMEADO

ESPACADOR DE CARGA

MEMBRANA IRESIDUO

ESPAGCADOR DE PERMEADO

MEMBRANA

) :
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Figura 10 — Elemento de Membrana Tipo Spiral Wound

Fonte: adaptado de SHARMA (2012)
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Figura 11 - Arranjo de Elementos de Membrana Spiral-Wound em um Tube da Bateria

Fonte: adaptado SHARMA (2012)
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A Figura 12 mostra uma bateria industrial de Remogédo de CO2 com Tubes

horizontais Spiral-Wound. Nota-se a configuracdo modular do sistema.

Figura 12 - Unidade Industrial de Remocao de CO- por Membranas
Fonte: adaptado de BAKER e LOKHANDWALA (2007)

Os sistemas de remocao de diéxido de carbono podem ter 1 ou mais estagios.
A utilizacao de mais de 1 estagio reduz a perda de hidrocarbonetos. Porém, a
necessidade de recompressdo do permeado aumenta os custos de investimento e

operacao da unidade, como mostra a Figura 13.

Planta de 1 Estigio

283168 Sm¥d
W%CO,— " +s00m [~ 2%CO,

55168 kPa
I—. 44% CO,
172 kPa
Perda de Metano: 11.5% uso como combustivel

ou enviado para flare

Planta de 2 estigios
283.168 5mid

10% €O,

5.516 kPa

Perda de Metano: 1.5%

Figura 13 - Sistemas em 1 e 2 Estagios para Remocao de CO. por Membranas

Fonte: adaptado de BAKER e LOKHANDWALA (2007)
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2.1.4.7 Sistema de Reinjecao do Gas e COz2

Conforme ja mencionado neste trabalho, a exportagdo do gas produzido por
gasodutos requer certas especificagdes. Um dos modos de operacao da planta de gas
do FPSO Cidade de Paraty prevé a injecao de todo o gas produzido, caso 0 gas
tratado fique fora de especificagcdo. Os compressores de injecao sao projetados para
a capacidade maxima da planta de gas. A injecao de gas no reservatdrio também tem
como objetivo maximizar o fator de recuperacao de 6leo. Essa injecao ocorre através
de pocgos injetores de gas ou de injecao alternada de gas e agua (WAG). (EIA da
Etapa 1 da Atividade de Producao e Escoamento de Petroleo e Gas Natural do Polo
Pré-Sal da Bacia de Santos, 2013)

2.1.5 Sistema de Agua de Resfriamento

Esse sistema é responsavel por remover calor dos fluidos de processo ou
sistemas auxiliares e secundarios das UEP. Os principais consumidores de Agua de
Resfriamento em um FPSO sao (LEITE, 2013):

e Resfriadores Inter estagio de Gas

o Resfriadores de Agua Produzida

 Resfriadores de Oleo (processo, exportacdo e estocagem)
e Unidades Auxiliares de Compressao

¢ Unidades de Ar-Condicionado

e Sistemas de Lubrificantes

e Mancais de Bombas

No ambiente offshore, a agua do mar € a principal fonte fria. Os sistemas de
resfriamento com agua do mar podem ser abertos ou fechados. Nos sistemas abertos
o resfriamento é feito diretamente pela 4gua do mar, que passa pelos consumidores

e retorna ao oceano. A Figura 14 ilustra esse tipo de sistema.
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Nos sistemas fechados, agua doce tratada absorve calor dos consumidores e

cede esse calor para a 4gua do mar, em um circuito fechado. A Figura 15 ilustra esse

tipo de sistema.
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Quando se processa fluidos perigosos (inflamaveis ou téxicos) costuma-se
utilizar dois sistemas de resfriamento independentes, um para areas classificadas
(onde é processado o fluido perigoso) e outro para areas nao-classificadas. Assim,
caso haja ruptura de tubos em um permutador da area classificada, ndo ocorre
contaminagéo da agua de resfriamento da &rea néo-classificada.

Segundo LEITE (2013), em plantas de processo com muitos consumidores é
mais comum utilizar sistemas fechados. A agua do mar € corrosiva e seu uso em
sistema aberto encarece os resfriadores da planta de processo. Por isso, em UEP do
tipo FPSO o sistema de agua de resfriamento da érea classificada costuma ser
fechado.

Atualmente a agua do mar € captada préximo a superficie do oceano (até 50
metros de profundidade), onde em geral, a temperatura varia entre 20°C e 26°C.
Segundo o EIA da Etapa 1 da Atividade de Producao e Escoamento de Petréleo e
Gas Natural do Polo Pré-Sal da Bacia de Santos, a temperatura média da agua
préximo a superficie é de 26°C, durante o verao e 21°C, no inverno. Nas camadas de
agua inferiores existe um retardo no aguecimento e resfriamento, em razao da alta
capacidade térmica da agua. Em profundidades maiores que 200 metros as variagcoes
sazonais de temperatura sao pouco significativas.

Como pode ser visto nas Equacdes 5 e 6, a temperatura de admisséo do gas
tem impacto direto no Head dos compressores, que por sua vez é diretamente
proporcional a poténcia da maquina (Ghp). Assim, quanto mais frio o gas entrar no
compressor menor sera seu consumo de energia. Com a atual temperatura tipica de
captacao da agua do mar e respeitando-se os “approaches” mostrados na Figura 16,
vemos que em um circuito fechado de agua de resfriamento, os gases de processo
podem ser resfriados até aproximadamente 40°C.

Agua Resfriamento

(t1=55°C)

I Agua do Mar Agua do Mar

Resfriador | (tmar1) Permutador de{ (tmar2=40°C)
Casco e Tubo —  Placas
(GaslAgua) j (Agua/Agua)
\E’min =T2-12=5°C ATmin =12 —tmar1 =3°C
Agua Resfriamento
(t2=35°C)

Figura 16 - Approaches Minimos em um Sistema de Agua de Resfriamento Fechado
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De acordo com ROGEZ (2012), com a chegada dos FLNGs (Floating
Liquefied Natural Gas), onde o processo requer temperaturas de até -162°C, surgiu
uma grande demanda por “frio” (fluidos a baixa temperatura para resfriamento dos
gases de processo). Essa demanda pode ser parcialmente suprida pela agua do mar.
Plantas de geragéo de energia elétrica denominadas OTEC (Ocean Thermal Energy
Conversion) também necessitam da captacdo de grandes vazdes de agua do mar
gelada. Geralmente, a diferenca de temperatura entre a agua captada e a descartada
fica em torno de 15°C. A temperatura da agua descartada nao pode superar 60°C, por
questées ambientais. Assim, a Unica forma de se conseguir mais “frio” para as plantas
de processo offshore € captar a dgua do mar com a menor temperatura possivel.
Como mostra a figura 17, isso é possivel se a captacdo de agua for feita a
profundidades maiores.

1500

Profundidade (m)

¢ Leito Oceénico LULA NE (2.200 m)

2500 / ............ ............. .............. ............. [ _

3000 i.........l ......... i.........i.........i .........
0 5 10 15 20 25 30

Temperatura (°C)

Figura 17 - Perfil Vertical de Temperatura para os dados obtidos nas coordenadas
26,2533°S e 41,3442°W (Bacia de Santos).

Fonte: adaptado de EIA da Etapa 1 da Atividade de Produgéao e Escoamento de Petréleo e
Gas Natural do Polo Pré-Sal da Bacia de Santos (2013)

A Figura 17 mostra o perfil vertical de temperatura na regidao da Bacia de
Santos. Como pode ser visto, a partir de 900 metros de profundidade a temperatura
da agua do mar varia entre 3°C e 4°C. Assim, levando-se em conta os “approaches”
minimos da Figura 16, seria possivel obter uma agua de resfriamento a 7°C e o gas
de processo poderia ser resfriado a 12°C.
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2.1.6 Sistemas de Captacido e Resfriamento de Agua do Mar

A agua do mar é utilizada para diversos propdésitos em uma UEP, por exemplo:
e Sistema de Agua de Resfriamento
e Sistema de Injecdo de Agua
e Sistema de Producédo de Agua Dessalinizada
e Sistema de Eletrocloracao
e Sistema de Esgoto Sanitario
Assim a vazao total de agua do mar a ser captada é superior a requerida pelo
sistema de agua de resfriamento. Porém, neste trabalho sera considerado um sistema
de captacao independente, que servira apenas ao sistema de resfriamento da planta
de gas.
A captacdo da agua do mar e a reducdo da temperatura da agua de
resfriamento (em sistema fechado) podem ser feitas de diferentes maneiras. A seguir
serdo mostrados o método convencional e alternativas para reduzir a temperatura da

agua de resfriamento disponivel em plataformas offshore.
2.1.6.1 Sistema Convencional

A Figura 15 apresenta sistemas de agua de resfriamento convencionais.

BOMBAS DEEPWELL BOMBAS DRY MOUNTED

EIXO PROLONGADO VERTICAL

MOTOR ELETRICO SUBMERSO HORIZONTAL

Figura 18 - Tipos de Bombas de Captacao de Agua do Mar
Fonte: adaptado de Eureka Pumps (2014)
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Em geral, a captacdo da agua € feita a profundidades de até 50 metros,
dependendo do tipo de Plataforma e do tipo de Bomba de Captacao utilizada. A Figura

18 mostra os principais tipos de bombas de captacdo de agua do mar utilizados.

2.1.6.2 Sistema Convencional com Captagao Profunda

Como mostrado, a profundidades de aproximadamente 1.000 metros a agua
pode ser encontrada a menos de 4°C. ROGEZ (2012) conclui em seu trabalho que a
partir de 800 metros de profundidade a variacao da temperatura com a profundidade
€ praticamente nula. Na maioria dos casos, captar 4gua a profundidades maiores que
900 metros nao € vantajoso economicamente. O intervalo entre 800 e 900 metros de
profundidade constituiria um compromisso 6timo.

ROGEZ (2012) estudou a questdo da perda de carga nos tubos de captacao
de agua do mar de unidades FLNG (Floating Liquefied Natural Gas) e OTEC (Ocean
Thermal Energy Conversion). A conclusao foi que para FLNGs, as perdas de carga
por atrito sao criticas para o projeto das bombas de captacdao e no NPSH requerido
pelas mesmas. O consumo elétrico € um parametro secundario. Foi fixada uma perda
de carga maxima de 2 metros de coluna de agua para os tubos de captacao. Isso
resultou em tubos de até 3 metros de diametro. O material selecionado para os tubos
foi o HDPE (High Density Polyethylene). Esse material é resistente a corroséo,
soldavel, fabricado em diametros de até 2,5 metros e os tubos podem ser
transportados por rebocador se estiverem cheios de ar. A viabilidade técnica tedrica
do uso de tubos de HDPE foi comprovada pelos estudos de ROGEZ (2012). O proximo
passo para que essa tecnologia de captagdo profunda de agua seja viabilizada é a
validacéo dos calculos através de teste praticos em escala real, especialmente a
conexao do tubo a unidade flutuante em questao (FLNG ou OTEC). Se os testes forem
bem sucedidos a tecnologia de tubos de HDPE para captacéo de agua profunda pode
estar operacional até 2020. Existem tubos de captacdo com sistema integrado de
injecdo de cloro, para evitar a proliferacao de mariscos no interior da tubulagdo. A
mesma solucao deve ser utilizada na captacao profunda.

Em um FPSO com capacidade de processamento de 5 MM Sm?/dia a vazao
de agua de resfriamento é cerca de 5 vezes menor que a do FLNG utilizado no estudo

de ROGEZ (2012). Com isso, o diametro dos tubos sera bem menor. Assim, a
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tecnologia de utilizacao de tubos de HDPE também pode ser utilizada para captacao

profunda de 4gua do mar em FPSO, sendo até mais facil neste caso.

2.1.6.3 Sistema de Captacao por Bombeamento Subsea

Como mostrado anteriormente, a tecnologia para succionar agua a uma
profundidade de quase 1000 metros ainda ndo esta totalmente madura do ponto de
vista operacional. Uma alternativa seria instalar bombas de captacao de agua no leito
marinho, assim nao haveria problema de NPSH requerido. Além disso, o duto de
captagdo de agua do mar poderia ser conectado a bomba que esta fixada no leito
oceanico. Assim, seu comportamento seria semelhante ao de um riser de produgéo.
A tecnologia de instalacdo, operacdo e manutencdo de risers € plenamente
desenvolvida e consolidada comercialmente. A Figura 19 mostra um modulo de
bombeamento subsea, desenvolvido para injetar agua do mar no reservatério de

petréleo.

Figura 19 - Modulo Subsea de Bombeamento de Agua do Mar

Fonte: One Subsea (2014)

Esse tipo de bomba pode ser adaptado para servir ao sistema de agua de
resfriamento. Ao invés de injetar 4gua no reservatorio, elevaria para o topside. A

Figura 20 mostra uma possivel configuragao do sistema de bombeamento subsea.
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Figura 20 - Sistema Subsea de Captacao de Agua do Mar

O fato da bomba ser instalada no solo marinho também é uma vantagem do
ponto de vista de reducao de peso e area ocupada no topside (footprint). Por outro
lado, essa alternativa leva a um maior custo de investimento e aumenta o risco da
operacao, quando comparada a captacdo profunda. Além disso, ndo foram
encontrados relatos desse tipo de sistema na literatura.

Segundo GYLLENHAMMAR (2012), a introducdo de um equipamento de

topside em um novo ambiente, como o fundo do mar, pode aumentar o risco da
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operacao, devido a reducao da confiabilidade (capacidade de operar sem falhas por
um determinado tempo) e da dificuldade de manutencdo nesse ambiente. Mas, a
industria subsea trabalha para reduzir esse risco, aplicando alta tecnologia para
aumentar a confiabilidade dos equipamentos.

A manutencdo de um equipamento instalado a mais de 2.000 metros de
profundidade é muito mais complexa e dispendiosa do que se 0s mesmos estivessem
no ftopside da UEP. GYLLENHAMMAR (2012) menciona que, quando um
equipamento subsea falha e as ferramentas de intervencao subsea (ROV — Remotely
Operated Underwater Vehicle) ndo conseguem corrigir o problema, um navio com o
equipamento reserva tem que viajar até a local onde a plataforma esté operando, igcar
o equipamento defeituoso, para entdo instalar o reserva. O equipamento com defeito
retorna a terra para ser reparado e se torna o reserva do que esta em operagao. Esse
tipo de operacao pode levar muito tempo, dependendo do tipo de navio necessario
para fazer a operagédo. O Quadro 3 mostra que quanto mais pesado for o equipamento
subsea maior sera o tempo requerido para sua substituicao.

Quadro 3- Tempo de Espera e Capacidade de Icamento no Mar do Norte

TEMPO DE PESO MAXIMO DE
TIPO DE NAVIO MOBILIZACAO (dias) ICAMENTO (toneladas)
Servigo 1-3 50
Construcao 6 150
Construcao Pesada 9-21 300
Icamento Pesado 30 1300
Icamento Super-pesado 60 1500

Fonte: adaptado de GYLLENHAMMAR (2012)

Para ser viavel, um equipamento subsea deve ser capaz de trabalhar sem
problemas durante pelo menos 2 anos, se ndao houver um equipamento reserva ja
instalado no fundo do mar. (GYLLENHAMMAR, 2012)
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2.1.6.4 Sistema de Resfriamento Subsea

No sistema de resfriamento subsea o permutador de calor responsavel pela
reducao da temperatura da agua de resfriamento (circuito fechado) é instalado no leito
marinho, como mostra Figura 21. A agua de resfriamento quente deve ser
transportada por risers até o resfriador subsea e retornar para a planta de processo
na temperatura especificada. Essa é a modalidade que traz a maior reducao de
footprint, a0 mesmo tempo é a que acarreta maior investimento, risco e custo
operacional. Ela sofre ainda mais das desvantagens, citadas para o sistema de

bombeamento subsea, ligadas a utilizacdo de equipamentos subsea.
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Figura 21 - Sistema de Resfriamento de Agua Subsea
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O resfriador subsea pode ser passivo ou ativo. O passivo, troca calor por
conveccao natural ou forcada com a agua do mar, dependendo da velocidade com
que a agua do mar passa pelos tubos. O ativo, através de um propulsor ou uma
bomba, troca calor por convecgdo forcada. Cada um tem suas vantagens e

desvantagens.

e Resfriadores passivos

Existem diversas patentes e fabricantes de resfriadores subsea do tipo
passivo. A maioria deles é projetado para resfriar o 6leo ou gas produzidos, em
sistemas de separacédo e compressao subsea. O resfriamento de agua € um servigo
muito mais simples, ndo havendo qualquer impedimento para tal aplicacao.

A capacidade de resfriamento pode ser considerada infinita no fundo do mar.
Esses resfriadores consistem em uma série de tubos em paralelo expostos a 4gua do
mar, que circula livremente. De acordo com ERIKSEN (2010), esses trocadores sao
denominados passivos pois nao é utilizado qualquer meio para promover a circulagao
da agua do mar. Assim, a conveccao pode ser natural ou forcada, dependendo da
velocidade com que a agua do mar passa pelos tubos. A vantagem desses trocadores
€ a simplicidade do processo, nao existem partes moéveis nem qualquer componente
elétrico. Segundo a patente W0O2012/141599 A1, as desvantagens sédo o grande
tamanho e peso desse tipo de equipamento e a dificuldade de se calcular sua
eficiéncia analiticamente. Outro problema ¢é a falta de controlabilidade da temperatura
de saida da agua de resfriamento, que depende de parametros ndo controlaveis,
como a intensidade de correntes maritimas e deposi¢éo de incrustagdes. A Figura 22

mostra um exemplo de resfriador passivo.

Figura 22 - Resfriador Subsea Passivo da Aker Solutions

Fonte: FMC Technologies (2013)
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e Resfriadores ativos

As duas maneiras mais comuns de se promover um fluxo forcado de agua ao
redor dos tubos do resfriador sdo através do uso de propulsores ou bombas de agua.
Essa intervencgéao torna possivel o controle da temperatura de saida do fluido resfriado.
Através da variacdo da rotacdo da bomba ou propulsor é possivel aumentar ou
diminuir o fluxo de agua do mar, que é proporcional ao coeficiente externo de troca
térmica, que impacta na taxa de calor trocado.

A patente WO 2008/147219 A2, da FMC Kongsberg Subsea, utiliza um
propulsor para gerar um fluxo forgcado de agua do mar, como ilustra a Figura 23.
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Figura 23 - Resfriador Subsea Ativo com Fluxo de Agua do Mar Promovido por
Propulsor

Fonte: adaptado da patente WO 2008/147219 A2 (FMC Kongsberg Subsea)

De acordo com a patente WO 2012/149511 A1, o tipo de resfriador mostrado
na figura 23 tem vantagens comparado ao trocador passivo. Mas, o uso de um
trocador Casco e Tubos com fluxo forcado de agua do mar promovido por uma bomba
€ uma solucao ainda melhor. A Figura 24 mostra esse tipo de equipamento. O projeto
mecanico e operacao dos Casco e Tubos sdo bem conhecidos e consagrados, isso

reduz o custo do equipamento e suas pecas de reposi¢do, além de facilitar sua
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manutencao e limpeza. O trocador pode ser fabricado como um Casco e Tubo comum,
utilizado no topside, sendo apenas adaptado ao uso subsea. A performance dos casco
e tubos é comprovada, assim como os métodos de calculo de eficiéncia de troca
térmica e perda de carga. Isso traz um melhor controle da temperatura de saida do
fluido resfriado e controle da formacgéo de incrustacdo. Além disso, 0 equipamento
funcionara cheio de agua do mar no lado do casco e dos tubos. Com isso, o diferencial
de presséo entre o lado interno dos tubos e o interior do casco e desse para o
ambiente externo sera minimo. Assim, nao sera necessario utilizar cascos e tubos de

grande espessura.
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Figura 24 - Resfriador Casco e Tubos Subsea com Fluxo de Agua do Mar Promovido
por Bomba

Fonte: adaptado da patente WO 2012/149511 A1
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3 METODOLOGIA

Para realizar a analise comparativa foram executadas seis etapas principais:

e Simulagdo termodindmica em estado estacionario dos risers de
producgéo e da planta de processamento de 6leo, utilizando o simulador
Aspen HYSYS v8.8.

e Simulagdo termodinamica em estado estaciondrio dos casos base
(operagao e projeto) e alternativo (operacao e projeto). Foi utilizado o
simulador SimSci PRO/II, versao 9.1, da Invensys. Nos casos que
simulam a operacao, serao feitas 4 simulagdes para o caso base e 4
para o caso alternativo. Essas simulagcbes se referem ao
processamento de 100%, 75%, 50% e 25% da vazao do ano de
maxima producéo de gas. Elas irdo avaliar o desempenho da planta
com os controles anti-surge dos compressores ativados. Assim, no total

foram executadas 10 simulagdes.

e Validagdo da simulagcdo das turbinas a gas no PRO/II utilizando o
simualador Thermoflex 25, que possui um vasto catélogo de turbinas a
gas natural e é consagrado para simulagao de termoelétricas.

e Dimensionamento dos equipamentos de processo que sofrem
modificacédo, seja em funcédo da modificagdo no sistema de captacéo
de agua do mar ou da mudangca na temperatura da agua de
resfriamento disponivel. Os trocadores de calor e compressores serao
dimensionados no proprio PRO/Il. Os permutadores de placas serao

dimensionados pelo software Aspen Exchager Design and Rating.

e Estimativa de custos para os casos base e alternativo, utilizando o
software Aspen Capital Cost Estimator v8.8, cuja base de dados € de
2014.

e Comparacao dos resultados
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As informagcdes para desenvolvimento do caso base para a analise
comparativa realizada neste trabalho foram retiradas do EIA da Atividade de Produgéo
e Escoamento de Petréleo e Gas Natural do Polo Pré-Sal da Bacia de Santos — Etapa
1 (2013). Foi selecionado o FPSO Cidade de Paraty, que opera desde Junho de 2013
no Campo de Lula Nordeste. O Cidade de Paraty esta interligado a 20 pogos, sendo
13 produtores (dos quais 3 serdo convertidos em injetores WAG), 5 injetores WAG e
2 injetores de gas. A capacidade de processamento é de aproximadamente 120.000
bpd e 5.000.000 Sm?/d de gas natural. A escolha do Cidade de Paraty se justificou
pela qualidade e quantidade de dados de processo disponibilizados no EIA e as
caracteristicas do Gas do Campo de Lula Nordeste (alta RGO e 12% de concentragéao
de CO2). Como ja mencionado, essas condi¢cdes levam a uma grande demanda por
compressao, consequentemente por agua de resfriamento. Isso tornaria mais atrativa
a utilizagdo de um sistema alternativo de agua de resfriamento, que possibilite reduzir
a temperatura na sucgao dos compressores.

Segundo o EIA da Etapa 1, esta UEP ira operar no Piloto de Producéo de Lula
Nordeste. A nomenclatura “Piloto de Producgao” foi aplicada em razdo do pioneirismo
no Pré-Sal. Os Pilotos sao utilizados para obter informagdes que possibilitam o
desenvolvimento definitivo da producéo no resto do Polo. A duracéo prevista para o
Piloto de Lula Nordeste é de 27 anos, mas pode variar, dependendo de sua viabilidade

econdmica.

3.1 SIMULACAO

O procedimento basico para simular processos estacionarios nos simuladores

termodinamicos comerciais mais comuns envolve:

e Definicdo do sistema de unidades;

e Selecao dos componentes;

e Selecdo do método termodinamico;

e Insercdao das correntes de entrada (ex: vazdo, composicao,

temperatura e presséao);
e Insercao do(s) médulos de equipamento(s);

e Insercdo das correntes de saida de cada médulo;
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e Insercao de estimativas iniciais e dados de entrada, requeridos por
cada médulo;

e Execucao e convergéncia da simulacao.

3.1.1 Producao e Pré-processamento do Petroleo

Para simular adequadamente a planta de processamento de gas,
primeiramente foi necessario gerar as correntes de gas (vazao, composicao,
temperatura e pressao), que sao separadas do petréleo advindo dos pogos produtores
e alimentam os compressores principal e de recuperacao de gases. Essas correntes
sao separadas do petréleo bruto em trés estagios, como mostra a Figura 25. O
separador de agua livre opera a 1850 kPa (alta pressao), o separador de producao -
trifasico - opera a 667.7 kPa (média pressdo) e os separadores eletrostatico e
atmosféricos operam a baixa pressao (considerada 250 kPa).

Para gerar a corrente de petréleo que sai do reservatério foi utilizada uma
extensdo do Aspen HYSYS, denominada GOR adjust, onde GOR (Gas-Oil Ratio)
remete a razao gas-6leo do petréleo ou RGO. Com base em correntes de 6leo, gas e
agua, com composicao, temperatura e pressao definidas, esta extensdo permite ao
utilizador definir quatro parametros para o petréleo: razdo gas-6leo (RGO), razao
agua-oleo, Vazao e Densidade (°API). A equacgédo de estado Peng-Robinson € o
modelo termodinamico padrdo da extensdo GOR adjust, e foi mantida neste estudo.

A composicao do 6leo e do gas de entrada foi considerada a mesma para
todos os casos simulados. Foi considerada o teor maximo de 15 % molar de CO2 no
gas de entrada, baseado na tabela 11.2.4-9 do EIA da Etapa 1(ver ANEXO I). A
composicao da corrente foi baseada na tabela 11.2.4-34 do mesmo documento (ver
Anexo |). Como o teor de CO2 na composicao do gas analisado era de 12,2% mol, foi
feito um ajuste na composicdo dos outros componentes para que se chegasse aos
15%. Para tal, os componentes foram multiplicados pelo fator 0,9681, obtido pela
razao entre a fragao total dos outros componentes quando o teor de CO2 é 12,2%
(87,8%) e essa mesma fragdo quando o teor de CO2 é 15% (85%). Esse ajuste
resultou na composicdao mostrada na Tabela 1 para o gas seco. Nessa tabela também
esta disponivel a composicao das correntes de 6leo e agua que alimentam o moédulo
GOR adjust.
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A pressao do reservatério foi considerada 6000 psi (41368 kPa) e a
temperatura 40°C. As razées GOR e WOR do moédulo foram fixadas em 268,2 e
0,0253, por tentativa e erro, a fim de alcancar as vazdes de 6leo, gas e agua para o
ano de 2016 - Ano de producao de gas maxima (4.750.184 Nm?3/d de gas, 111.462
bbl/d de 6leo e 2.906 bbl/d de agua).

Tabela 1 - Composicao das Correntes de Entrada

OLEO  GAS AGUA
Temperatura (°C) 40 40 40
Pressao (kPa) 41368 41368 41368

Composicao (fracoes molares)
CO2 0,0000 0,1513 0,0000
H2S 0,0000 0,0000 0,0000
N2 0,0000 0,0051 0,0000
Metano 0,0000 0,6396 0,0000
Etano 0,0000 0,0924 0,0000
Propano 0,0050 0,0591 0,0000
i-Butano 0,0019  0,0099 0,0000
n-Butano 0,0081 0,0207 0,0000
i-Pentano 0,0065 0,0052 0,0000
n-Pentano 0,0122  0,0075 0,0000
C_6* 0,0295 0,0063 0,0000
C_7* 0,0559 0,0009 0,0000
C_8* 0,0777 0,0016 0,0000
C 9* 0,0658 0,0005 0,0000
C_10* 0,0604 0,0000 0,0000
C_11* 0,0405 0,0000 0,0000
C_12* 0,0537 0,0000 0,0000
C_13* 0,0488 0,0000 0,0000
C_14* 0,0436  0,0000 0,0000
C_15* 0,0308 0,0000 0,0000
C_16* 0,0339 0,0000 0,0000
C_17* 0,0224  0,0000 0,0000
C_18* 0,0236  0,0000 0,0000
C_19* 0,0224  0,0000 0,0000
C20+* 0,3573  0,0000 0,0000
H20 0,0000 0,0000 1,0000
MM C20+ 500
Densidade C20+ 0,9496

Como mostra a Figura 25 e com base no EIA da Etapa 1, o petréleo sai do
reservatorio, a 2223 metros de profundidade, sendo distribuido por 13 risers de

didmetro nominal 6” e 7100 metros de comprimento, até alcangar a valvula choke,
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onde a pressao é quebrada para 1930 kPa. As perdas de carga do aquecedor e do
separador de agua livre foram consideradas 50 kPa e 30 kPa, assim, a pressao final

do gas separado fica em 1850 kPa, como definido para a simulagao da planta de gas.

1
) ey {Vap LP|Vap
HP_Se T '
I [=] By
e oL 2 [Y-y-Sr— I Fam
MP_Sep L kg = -
B &-E_Sep-’—ﬂ ?_ ::—’:f%ort_@l
1., L
VP_an His
' 1 X
e
=7 = = = . Produced Water

Gas Oil Water

Figura 25 — Fluxograma da Simulacdo da Planta de Processamento de Oleo

3.1.2 Planta de Processamento de Gas - Caso Base

O modelo termodinamico adotado foi Soave-Redlich-Kwong (SRKO01). Foram
selecionadas as opcodes de utilizar a tabela da GPSA para determinar a pressao
parcial de agua no gas e de decantar a agua como uma fase pura, como mostra a
Figura 26.
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-
Thermodynamic Data - Water Options

Help

WWater decant options for system SREOT

[¥] Decart \Water az a Pure Phaze

Calculation b ethiod
for \w'ater Solubility SimSci Method | "|
in Monagueous Phaze

Calculation b ethiod — :
Yapor-Liguid 5 aturation VWalues | - |

for W ater Properties

Ilze Uzer-added Subroutine for water Enthalpy
[V GP54 Data B ook Values for Water Partial Pressure

EIK ] Cancel ]

Esit the window after saving all data
.
d

Figura 26 - Janela “Water Options” do Simulador de Processos PRO/II

A sequéncia de célculo foi definida manualmente para o Caso Base e para o
Caso Alternativo, elas sédo apresentadas no Apéndice |. Essas sequéncias foram
utilizadas para os diferentes subcasos avaliados (100%, 75%, 50% e 25%). Porém, a
presenca de muitos loops nas simulagdes (vide Apéndice |), principalmente nos
controles anti-surge, tornava a convergéncia das simulacoes lenta e os valores das
vazoes das correntes de reciclo aumentava expressivamente a cada vez que a
simulacao era executada. Além disso, nos casos em que a vazao era reduzida para
50% e 25% a simulacao sequer convergia.

Para corrigir esse problema houve necessidade de alteracdo no método de
convergéncia das simulagdes. O método padrao do simulador é a substituicao direta,
mas o simulador disponibiliza a utilizacdo de métodos de aceleragdo, como mostra a
Figura 27. A opc¢ao de aceleragdo por Broyden (1965) foi a que levou a um menor
tempo de execuc¢ao, corrigiu o problema da variagéo na vazao dos reciclos e convergia
para todos os casos simulados. A tolerancia de convergéncia para composi¢ao foi
definida em 0,005 e para temperatura em 0,1. Esses valores sdao mais restritivos que
o padrao do simulador mas levaram a resultados mais precisos com pouco prejuizo a

velocidade de convergéncia.
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Help Overview  Status
Recycle Convergence Options - Global Recycle Stream Tolerances
Stream Convergence i Value: Basis:
(®) Converge all Streams Compenent: o
O Converge only Tear Streams — c e P

Print recycle stream compositions every 0 | | prassure: p

recycle iterations.

Exclude components with mole fraction below 0.0010000
Set default maximum number of trials for from recycle convergence check. T
each recycle loop to 20.

Acceleration Options

() Direct Substitution (No Acceleration) Do not accelerate the first 2 iterations.
O Apply Wegstein Acceleration Apply acceleration every 1 ite
@Apply Broyden Acceleration The Wegstein acceleration factor is set between -5.00 and 0.00
| Accelerated Tear Streams... I
User-specified Recycle Loops... I
oK | cancel |

|Exit the window after saving all data

Figura 27 — Janela de Convergéncia de Reciclos e Opcoes de Aceleracao do PRO/II

Em todos os casos simulados foram inseridas as mesmas correntes de
entrada, mostradas na Tabela 2. Assim, variacbes nas correntes de saida sao
consequéncia apenas de diferencas nas configuragdes das plantas do caso
alternativo, em virtude do uso de agua de resfriamento gelada e suas consequéncias.

Como mencionado anteriormente, neste trabalho serd dado enfoque a planta
de processamento de gas. A Figura 28 mostra um diagrama de blocos do sistema de
tratamento de gas do FPSO Cidade de Paraty. As simulagées do Caso Base foram
executadas de maneira a reproduzir da maneira mais fiel possivel o sistema de
tratamento de gas mostrado nesse fluxograma. As informacdes foram retiradas do EIA

da Etapa 1.
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Tabela 2 - Correntes de Entrada das Simulac6es da Planta de Processamento de Gas

Corrente 101 201 206
Gas do 1° Estagio  Gas do 2° Estagio  Gas do 3° Estagio
Descricao de Separacao (Alta de Separacao de Separacgao
Pressao) (Média Pressao) (Baixa Presséo)
Temperatura (°C) 55 55 55
Pressao (kPa) 1850 250 667,7
Vazao (kgmol/h) 8326,09 123,00 211,57
Composicao (fracoes molares)
Nitrogenio 0,00537 0,00043 0,00194
Metano 0,66074 0,21133 0,46064
Etano 0,08965 0,16692 0,13762
Propano 0,05112 0,19696 0,10533
Ibutano 0,00713 0,03533 0,01605
Butano 0,01420 0,07410 0,03253
Ipentano 0,00290 0,01618 0,00672
Pentano 0,00388 0,02183 0,00899
Hexano 0,00281 0,01579 0,00642
Heptano 0,00147 0,00805 0,00328
Octano 0,00096 0,00502 0,00206
Nonano 0,00032 0,00158 0,00066
Decano 0,00012 0,00054 0,00023
C11 0,00003 0,00015 0,00006
C12 0,00002 0,00007 0,00003
C13 0,00001 0,00003 0,00001
C14 0,00000 0,00001 0,00000
02 0,00000 0,00000 0,00000
CcO2 0,15072 0,18434 0,19414

H20 0,00856 0,06134 0,02329
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Figura 28 - Sistema de Tratamento de Gas do FPSO Cidade de Paraty

O sistema de 4gua de resfriamento utilizado nestas simulagdes é o mostrado
na Figura 15 e as temperaturas consideradas estdo na Tabela 3.
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Tabela 3 - Temperaturas da Agua do Sistema de Resfriamento Caso Base

Temperatura Maxima de Captacdo da Agua do Mar 32 °C
Temperatura de Entrada da Agua de Resfriamento 35 °C
Delta T da Agua de Resfriamento 20 °C

Temperatura de Saida da Agua de Resfriamento 55 °C
Temperatura de Saida da Agua do Mar 40 °C

Respeitando-se os approaches minimos da Figura 16, o gas processado pode
ser resfriado com agua até 40°C.

Foram feitas cinco simulagbes para o Caso Base. A primeira foi feita para o
projeto dos equipamentos, utilizando as vazées maximas mencionadas no EIA da
Etapa 1. Esse caso nao serve para dimensionar o sistema de agua de resfriamento,
pois as vazdes maximas dos compressores Principal B e de CO2 somadas (5.900.000
Sm?3/d) superam a capacidade maxima de projeto da planta (5.000.000 Sm?3/d). As
outras 4 simulacdes representam o processamento de 100%, 75%, 50% e 25% da
vazao do ano de maxima producado de gas do FPSO Cidade de Paraty. Elas irdo
avaliar o desempenho da planta com os controles anti-surge dos compressores
ativados, principalmente o consumo de gas combustivel em funcado da reducao na
poténcia dos compressores. O caso de operagdo a 100% sera utilizado para

dimensionamento do sistema de agua de resfriamento.

3.1.2.1 Simulagao para Projeto de Equipamentos
Na simulacdo de projeto a conservacdo de massa nao foi respeitada. Foi
simulada a capacidade maxima dos compressores, com base na Figura 28 e em
informagdes do EIA da Etapa 1. O Quadro 4 mostra um resumo das vazdes e

concentragoes de CO: utilizadas nesta simulacao.

Quadro 4 - Vazdo e Concentracao de CO; assumidas para o Caso Base/Projeto

Vazéo Maxima | [CO.]m:x | Referéncia

Compressor Sm?3/d %molar
Principal 5.000.000 15 EIA Etapa 1
Exportacao 3.500.000 5 EIA Etapa 1

CO: 2.400.000 56,6

Injecao 4.230.000 15,6/
[1] calculado por interpolagéo linear, levando em consideragao a concentragéo de CO2 de projeto do gas separado
(15%), a faixa de concentragdo de CO: esperada na entrada (8% - 55%) e a faixa de concentracdo de CO-
esperada para o retentado (52% - 83%)

[2] Retirado da simulagéo (corrente 401, que entra na membrana de remocéo de COy).




A Figura 29 mostra o fluxograma da simulagcao Caso Base/Projeto.
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Figura 29 - Fluxograma da Simula¢ao do Caso Base

F-603

F-604

O fluxograma real da simulagao é apresentado no Apéndice I.

SPL-604
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Os dados de entrada e especificagdes dos equipamentos mais relevantes

serdo apresentados a seguir, separados por tipo de equipamento.

e Compressores

Os dados de entrada e especificacdes dos compressores estao na Tabela 4.

Tabela 4 - Compressores do Caso Base/Projeto

AREA 100 200 500 600 700 900
Compressor Principal VRUH Exportagdo CO2 Injecao C'CICO3 de
N2 de Estagios 1 2 2 4 1 1
Psuccao (kPa) 1800 250 4500 40001 25000 476.6
Pdescarga (kPa) 5200 1800 25000 25000 55000 1738
AP cooler 1 (kPa) 50 25 50 25 50 -
AP cooler 2 (kPa) - 50 50 25 - -
AP cooler 3 (kPa) - - - 50 - -
AP cooler 4 (kPa) - - - 50 - -
Razdode = 29167 27708  2.3649 2.8385 2.202 3.6466
Compressio/Estagio @

Vazao 12 estagio (m?3h) 12027 1317 2894 12939 313 1885
Vazéo 22 estagio (m3/h) - 1848 1110 4728 - -
Vazio 3° estagio (m3/h) - - - 1583 - -
Vazéo 4° estagio (m3/h) - - - 467 - -
n Politropica 12 estagio 82% 74% 77% 83% 57% 75%
n Politropica 2° estagio - 75% 73% 79% - -
n Politropica 32 estagio - - - 74% - -
n Politropica 4° estagio - - - 70% - -
[1] Valor Assumido (Baixa Presséo, tipica do permeado em membranas de COy).
[2] Calculado pela Equagéo 3
[3] Eficiéncias baseadas em interpola¢ao da Figura 13-23 do GPSA (Ver Anexo Il)
[4] VRU — Vapor Recovery Unit (Compressores de Recuperagéo de Vapor)
e Permutadores de Calor
Os dados de entrada e especificacoes de permutadores de calor estdao na

Tabela 5.
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Tabela 5 - Dados de Entrada dos Permutadores de Calor do Caso Base/Projeto

DP
TAG Utilidade ~ Teeds  Tesia  DP Especificacio Valor — gas
(°C) (°C)  (kPa) (°C)  (kPa)
SHX-101 . Aguade 35 45 100 TFQ 40 50
Reg,frlamento
SHX-102 _ Aguade 35 55 50 TFQ 40 50
Reg,frlamento
SHXx-201 _ Aguade 35 50 50 TFQ 40 25
Resfriamento
SHX-202 Agua de 35 55 50 TFQ 40 50
esfriamento
SHX-301 - TFQ 5 50
SHX-302 - TFQ entra - TFF sai 3 50
SHX-303 Propano 0 0 13.8 TFQ 10 50
SHX-501 . Aguade 35 55 100 TFQ 40 50
Reg,frlamento
SHX-502  Aguade 35 55 100 TFQ 40 50
Reg,frlamento
SHX-601 _ Aguade 35 55 50 TFQ 40 25
Reg,frlamento
Agua de
SHX-602 Restriamento 39 55 50 TFQ 40 25
SHX-603 _ Aguade 35 55 100 TFQ 40 50
Reg,frlamento
Agua de
SHX-604 Resfriamento 35 55 50 TFQ 40 50
Agua de
SHX-701 Resifiamento 35 55 50 TFQ 40 50
SHX-801 AguadoMar 32 40 60 TFQ 35 60
SHX-901 i ¢C acima do Ponto de 10 0
, Orvalho
Agua de = .
SHX-902 Resfriamento 35 55 50 Fragdo Vaporizada no FQ 0 0

[1] O resfriador ES5 utilizaria o Fluido Refrigerante R134a (1,1,1,2-Tetrafluoretano) para resfriar o gas, porém o
ciclo de refrigeracéo foi simulado com Propano pois o PRO/II ndo possui 0 R134a em seu banco de fluidos

refrigerantes.

[2] FQ = Fluido Quente; TFQ = Temperatura do Fluido Quente; TFF = Temperatura do Fluido Frio

e Desidratador de Gas Natural (Peneiras Moleculares)

O Desidratador de Gas nao foi simulado, pois nao existe tal médulo no PRO/II.

Porém, sua unica funcdo é reduzir a concentragdo de dgua no gas para 1 ppmv (no

maximo), conforme especificado pelo EIA da Etapa 1. Para representar o Desidratador

foi utilizado um moédulo de céalculo chamado Stream Calculator. Neste médulo a

composicao da corrente de saida, a perda de carga e o calor de adsor¢ao foram

especificados.

Segundo a UOP, fabricante de peneiras do tipo 4A (utilizadas para

desidratacdo de GN), o calor de adsorcao nesse tipo de peneira é de 1000 kcal/kg de
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H20 removido. A perda de carga foi definida em 150 kPa, de forma a fechar o balango
de presséo. A perda de carga dos trocadores de calor envolvidos no resfriamento e
ajuste de HCDP do géas, somada a perda de carga no Desidratador de Géas (ajuste de

WDP), resulta em 400 kPa, conforme indicado na Figura 28.

e Separacédo de COz2 (Membranas)

Como em todos os casos simulados a temperatura do gas na entrada da
membrana serd a mesma e a composi¢cao varia muito pouco, ndo sera necessario
dimensionar e estimar o custo desse equipamento. Por isso, 0 mdédulo de membranas
do PRO/II ndo foi utilizado na simulagao. Optou-se por utilizar o Stream Calculator em
seu lugar. Este modulo permite que as correntes de saida sejam especificadas, dada
uma corrente de entrada. A Figura 30 mostra o fluxograma da simulagédo do médulo

de Remocao de CO2 em detalhes.

: % [401]

CO2 MEME*RANE

Figura 30 - Simulacao do Médulo de Separacao de CO.
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Sao necessarias duas especificacées para definir as composicoes e vazdes
do retentado (corrente 402) e do permeado (corrente 405). A primeira, retirada do EIA
da Etapa 1, determina que o retentado deve sair com até 5% molar de CO2. A segunda
determina que a composicao de CO2 no permeado deve ser de 56.6 %, conforme
Erro! Fonte de referéncia nao encontrada.. Para isso, em conjunto com o Stream
Calculator foi utilizado um controlador multivariaveis. Ele atua variando vazao de COz
e Metano no retentado (SPEC1 e SPECS do Stream Calculator), até que as
composicoes de CO:2 desejadas sejam atingidas, como mostram a Figura 31 e a
Figura 32.

Stream Calculator - Product Specifications
Help
[ Product Specifications
Cut 1 SPEC1 - Rate of CO2 in the overhead product will be 100.00 in

S adt kg-molhr

Reset| 2 SPEC2 - Recovery of ETHANE through 02 in the overhead
product will be 1.0000 in Meole Fraction

SPEC3 - Recovery of NITROGEN in the overhead product will

3 |be 1.0000 in Mole Fraction

4 SPEC4 - Recovery of H20 in the overhead product will be
1.0000 in Mole Fraction

5 SPECS - Rate of METHANE in the overhead product will be

1000.0 in kg-molhr

oK Cancel

Exit the window after saving all data

Figura 31 - Especificacées do Modulo Stream Calculator para Separacao de CO-
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Help Overview Status  Notes
Unit: |MVC-401 | Description: ]
Specifications: 2 equals Variables: 2
Specifications:
Cut 1 MVCI1SPEC1 - Stream 402 Composition of component CO2 on a Wet basis in Mole
== fraction = 0.050000 within the default tolerance
Reset| 2 MVC1SPEC2 - Stream 405 Composition of component CO2 on a Wet basis in Mole
fraction = 0.56600 within the default tolerance
Variables:

Cut 1 |Stream Calculator MEM-401 Specification SPEC1 within default limits
Insert | 2 |Stream Calculator MEM-401 Specification SPECS within default limis
Reset

[ mvc options... | Print Options... |

oK | cancel |

Extt th_e windtuw after saving i_all data

Figura 32 - Controlador Multivariaveis MVC-401

As temperaturas das correntes de saida foram determinadas através de
balanco de energia, pelo préprio Stream Calculator. Como ferramenta auxiliar, foi
inserido um vaso de flash, que indica o ponto de orvalho da corrente de saida de Gas
Natural (402). Segundo a UOP, tradicional fabricante de membranas, deve ser
garantida uma margem de seguranga entre a temperatura do retentado e seu HCDP,
como mostra a Figura 33. O objetivo € garantir que ndo havera formagéo de liquidos

no interior da membrana, que é prejudicial ao material que a constitui.

Resfriamento devido ao

Efeito Joule-Thomson
} Margem de Sequranga
/

Temperatura

para o Ponto de Orvalho
onto de Orvalho do Gas Conforme
Cai a Concentracio de COz

Remocgéao de COz (ao longo do tubo da membrana)

Figura 33 - Temperatura versus Remocao de CO, em Membranas

Fonte: adaptado de UOP
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e Ciclo de Refrigeracao para Ajuste de HCDP

Como ja mencionado, o ciclo de refrigeracao foi simulado com propano, pois
o PRO/II ndo possui o R134a em seu banco de componentes. A Figura 34 mostra o

fluxograma da simulagéo do ciclo.

ﬂ %
901]—¢= m m
plak:
11

DEW POIN ADJUST C3 REFRIGERATION CYCLE

Figura 34 - Simulacao do Ciclo de Refrigeracao

Foi considerado que o AT de Approach entre a temperatura de saida do gas
natural (corrente 305) e a temperatura de entrada do fluido refrigerante (corrente 902)
devera ser de 10°C. Segundo a Figura 28, A temperatura de ajuste do HCDP deve ser
de 10°C, logo é necessario que o propano refrigerante chegue no resfriador que faz
esse servico (SHX-303) a 0°C e como liquido saturado. Isso implica que a pressao
seja de 476.6 kPa.

A pressao de descarga foi definida em 1738 kPa, a perda de carga do
refrigerante no condensador foi desprezada. Nessa pressao a temperatura de
condensagao do propano é de aproximadamente 50°C. Essa temperatura garante um
approach de 15°C com relacao a temperatura de entrada da agua de resfriamento no
condensador (SHX-902).

A perda de carga na Valvula de Expansao foi calculada para que a pressao
retornasse a pressao de succdo do compressor (476.6 kPa). Essa perda de carga
vaporiza 35% do liquido, formando uma corrente de vapor parasita, que retorna para

0 vaso de carga do compressor. O liquido resfriado retorna para o SHX-303.
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e Turbo-Geradores a Gas

Segundo o EIA da Etapa 1, o FPSO Cidade de Paraty conta com 4 turbo
geradores aeroderivativos da GE modelo LM 2500, de aproximadamente 25 MW cada,
alimentados a gas ou diesel. O Diesel é utilizado apenas caso nao haja gas disponivel,
e.g. no inicio da operagdo. Durante a operagdo apenas 3 turbinas operardo
simultaneamente e uma ficara em stand-by, ou seja, cada uma tem capacidade de
atender 33% da demanda do FPSO.

Primeiramente, o sistema de geracdo de energia elétrica foi simulado no
software Thermoflex versdo 25, que € o mais adequado e preciso para este tipo de
simulacdo. Foram simulados trés casos: ISO, Projeto e Operacao. A Figura 35 mostra
o fluxograma para o caso de operagcao no Thermoflex e a Tabela 6 resume as
premissas adotadas em cada caso.

8- 5 =§ 523?33 7
» O] PR e Y »
3
. 8 13 &l : —/\/—
; 3

4
== s GE LM2500+PK 54984 1 L[|] Net power

Iz’-; ? 1\\

Figura 35 - Simulacéao dos Turbo geradores no Thermoflex — Caso Base

Tabela 6 — Simulacao das Turbo geradores no Thermoflex — Caso Base

CONDICAO ISO Projeto Operacéo
Combustivel Metano Gas Naturall'l Gas Naturall!
Altitude (m) 0 0 0
Pressao (kPa) 101,33 101,33 101,33
Temperatura (°C) 15 300! 2302
Umidade Relativa 60% 77%! 87%!2
Perda de Carga no Filtro de Ar (kPa) ™ 0,0 1,0 1,0
Perda de Carga no Duto de Exaustao (kPa) 0,0 0,5 0,5

[1] propriedades do gas natural retiradas da corrente 404 da simulacéo (retentado), disponiveis na Tabela 7.
[2]temperaturas e umidades relativas médias, utilizadas para simular os casos de operagéo, foram retiradas das
FIG. 11.5.1.1-4 e FIG. 11.5.1.1-10 do EIA da Etapa 1, disponiveis no ANEXO IIl. A Tabela 8 apresenta os valores
numeéricos retirados das figuras, assim como as médias calculadas.

[3] Foi feito um estudo, no Thermoflex 25, sobre o efeito da temperatura e umidade relativa do ar na poténcia de
um turbo gerador a gas modelo GE LM2500, para determinar as condi¢des de projeto. A Tabela 9 e a Figura 36
mostram os resultados. Ficou claro que quanto maior a temperatura menor a poténcia fornecida. J4 a umidade
relativa tem efeito inverso. Porém a temperatura tem muito mais influéncia na poténcia fornecida pelo turbo gerador
do que a umidade relativa. Assim, a umidade relativa de projeto foi considerada a minima média anual (77%) e a
temperatura de projeto foi considerada a méxima média anual com uma folga de 2,2°C (30 °C).

[4]valores padréo, sugeridos pelo Thermoflex 25.



Tabela 7 —Propriedades do Gas Combustivel — Caso Base

Estado do comsbutivel Gasoso

Pressao (kPa) 3500
Temperatura (°C) 22,5
LHV (kJ/kg) 43487
HHV (kJ/kg) 47848

Massa Molar (kg/kgmol) 22,91
Composicao (fracoes molares)
Nitrogénio 0,00672

CO2 0,05000

Metano 0,69910

Etano 0,14380

Propano 0,06802

n-Butano 0,01684

n-Pentano 0,00567

Hexano 0,00093

Isobutano 0,00892

Tabela 8 — Temperatura e Umidade Relativa do Ar na Bacia de Santos

TEMPERATURAS (°C) | UMIDADES RELATIVAS (%)

Min  Média Max Min Média Max

Jan | 24,0 25,7 26,6 85,5 89,3 93,3
Fev | 25,1 26,3 27,8 84,3 88,8 93,2
Mar | 24,5 25,9 27,3 83,1 87,9 91,6
Abr | 22,7 24,6 26,3 79,9 86,1 90,9
Mai | 21,3 23,0 24,4 77,7 84,5 89,9
Jun| 20,3 21,9 23,8 77,1 83,9 89,5
Jul| 19,5 21,1 22,8 79,6 84,2 88,9

Ago | 19,5 21,1 22,6 78,9 84,4 88,5
Set | 20,0 21,2 22,8 79,7 85,4 89,7
Out | 20,2 21,9 23,5 82,1 87,1 90,1
Nov | 21,6 23,1 24,2 83,3 87,8 93,6
Dez | 23,2 24,4 26,0 82,9 88,9 91,9

Média | 22 23 25 81 87 91
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Tabela 9 — Efeito da Temperatura e Umidade Relativa do Ar na Poténcia dos Turbo

geradores GE LM2500

. Umidade Relativa Aumento
TCO | go% 75% 80% 85% 90% 95% | potdacia
15 28,480 28,531 28,548 28,565 28,583 28,600 0,42%
20 27,014 27,084 27,107 27,131 27,154 27,178 0,61%
25 25,412 25,53 25,569 25,608 25,647 25,687 1,08%
30 23,636 23,793 23,845 23,897 23,949 24,002 1,55%
35 21,907 22,112 22,180 22,249 22,317 22,385 2,18%
Reducao
na 23,1% 22,5% 22,3% 22,1% 21,9% 21,7%
Poténcia
29
28
27
26 =
o5 £
24 8
15 23 &
20 2 B
o5 o1 &
20
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20-21

21-22

35

95%

22-23

90%
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Figura 36 - Efeito da Temperatura e Umidade Relativa do Ar na Poténcia dos Turbo

geradores GE LM2500

Apoés simular apropriadamente os turbo geradores no Thermoflex, foi feita

uma simulagdo destes equipamentos no PRO/II,

integrando a planta de

processamento de gas aos geradores de energia elétrica. Como o PRO/Il ndo tem um

médulo para simulagdo de turbinas, o mesmo foi desenvolvido, utilizando um

compressor (C-1001A), um reator de combustao completa (R-1001A) e uma turbina

adiabatica expansora (T-1001A), assim como no Thermoflex, foi incluido um

recuperador de calor (SHX-1001A) na exaustdo da turbina, como ocorre no FPSO
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Cidade de Paraty. O fluxograma das simulacdes das turbinas no PRO/II esta
disponivel na Figura 37.

Como pode ser visto, foi utilizado um controlador multivariaveis (MVC-1001A),
o objetivo foi definir a temperatura e vazdo do gas exausto (corrente 1007A). As
variaveis manipuladas foram a vazao de combustivel (corrente 1002A) admitida a
camara de combustdo e a vazao de ar que entra no compressor (corrente 1003A),
respectivamente. A temperatura e vazdo do gas exausto foram definidas de acordo
com os dados gerados pelo Thermoflex, pois essas variaveis determinam a poténcia
e eficiéncia (Heat Rate) da turbina e variam conforme a temperatura e umidade relativa
do ar e capacidade operacional utilizada da turbina.

: ; ' E—CT
GAS COMBUISTIVEL %_@_4 _ -

GAS EXPORTAGAD

_ MEBRANAS DE
=] SEPARAGAO DE CO2

GAS TURBINES

GAS RICO EM CO2

Figura 37 - Simulacao dos Turbo geradores no PRO-II — Caso Base

3.1.2.2 Simulacdes do Caso Base/Operacgao

Essas simulagdes serdo utilizadas para dimensionar o sistema de agua de
resfriamento e calcular o consumo de energia (gas natural) e emissdes de CO:z do
FPSO ao longo do tempo.

Foi considerado o modo de operagdo em que a maior parte do gas produzido
esta sendo exportada por gasoduto e apenas a corrente rica em COz2 é reinjetada.
Segundo o EIA da Etapa 1, a produgcdo méaxima de GN ocorrera em 2016, alcangando

475 MM Smdd. Essa vazado resulta em 95% da maxima capacidade de
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processamento da planta, que é de 5,0 MM Sm3/d. O compressor principal (C-101)
tem capacidade maxima de 5,0 MMSM?/d. Caso a planta receba 5,0 MM Sm?3/d de gas
esse compressor ird operar ligeiramente acima de sua capacidade pois, analisando a
Figura 29, nota-se que ha um reciclo do liquido formado no ajuste de HCDP, que é
expandido e retorna ao vaso de carga do C-202, que por sua vez alimenta o C-101
com vapores recuperados. Com isso a vazao no C-101 é maior que a vazao de
entrada de gés na planta.

O EIA da Etapa 1 fornece uma estimativa da producao de GN para cada ano
de operagcdao do FPSO. Com a simulagdo da planta em 4 capacidades diferentes
(100%, 75%, 50% e 25%), sera ajustada uma curva de consumo de energia versus
capacidade. Baseado nessa curva pode ser estimado o consumo de energia durante
cada ano de operacado do FPSO, com e sem a captacéo de agua gelada, permitindo
a comparacao do caso Base com o Alternativo quanto a parcela do OPEX relacionada
a geracao de energia elétrica. A Figura 38 mostra a curva de producgéo e a capacidade
utilizada da planta de processamento de gas durante 23 anos.

Curva de Producao de Gas

5,0 100%
90%
4,0 80%
) 70%
530 60%
% 50%
S20 40%
o 30%
1.0 20%
10%
0,0 0%
N <O OMNOVDOOO T~ AN NMTLULONOODOTANNMT LW
T —rrrr—rrr— A AN AN AN AN AN AN AN ANANOOOOOOO ™M
ceNeoNoNoNoNoNolNoNoBoNoNoNoNoNolNolNolNolNoloeolollollo]
aa NN AN AN AN AN AN AN AN AN AN AN N AN AN N AN A I AN AN
Ano

s Producao de Gas (Smd/d)
—eo— Utilizagdo da Capacidade de Processamento

Figura 38 — Curva de Producao e Capacidade de Processamento de Gas
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Foram simulados os casos com entrada de 100%, 75%, 50% e 25% da vazao
de projeto da planta de gas (5,0 MM Sm?/d). Em cada caso a vazao dos compressores
foi mantida igual ao caso de projeto, através do ajuste dos splitters que promovem a
recirculacdo do gas de volta a sucgdo do compressor, como pode ser visto na Figura
29. Cada estagio de compressao tem um sistema de reciclo, chamado controle anti-
surge. O surge é um problema operacional relacionado a compressores centrifugos.
Esse problema ocorre quando a vazao de entrada de gas do compressor é reduzida
além do limite minimo, chamado limite de Surge, onde comegam a ocorrer problemas
de vibragéo excessiva, instabilidade e danos ao equipamento.

No caso 100% os controles anti-surge dos compressores C-101, C-201, C-
202, C-501 e C-502 nao foram acionados, pois eles operam com 100% de suas
capacidades ou até um pouco acima disso. Porém, como a vazao dos compressores
de COz2 (area 600) e principalmente de reinjecao (C-701) é reduzida em relacao a de
projeto, o reciclo de gas foi ajustado, através dos splitters, para manter 100% de suas
vazoes de projeto. Para todos os outros casos houve necessidade de acionamento do
controle anti-surge em todos os compressores, como mostra a Tabela 10.

Tabela 10 — Vazoes dos Compressores e % Reciclo do Controle Anti-Surge — Caso

Base
s Caso Caso Caso Caso
2 Vazido Base/Operagdo Base/Operacdo Base/Operacdo Base/Operagao
g Nominal 100% 75% 50% 25%
E  (MMSm¥d) 50MMSm3d 3, 75MMSm3d 25MMSm3d 1,25 MM Sm3/d
(@)

Vazdo Reciclo Vazdo Reciclo Vazdo Reciclo Vazado Reciclo
C-101 5,082 5,082 0,0% 5,082 252% 5,081 50,3% 5,085 75,3%
C-201 0,071 0,071 0,0% 0,071 26,0% 0,071 52,0% 0,071 76,0%
c-202 0,302 0,302 0,0% 0,301 26,0% 0,301 52,0% 0,301 77,0%
cs501 3,500 3,506 0,04 3506 27,5% 3,508 50,1% 3,504 82,8%
c502 3,500 3,506 0,0% 3,506 27,5% 3,508 50,1% 3,504 82,8%
C-601 1,200 1,200 16,6% 1,200 37,5% 1,200 58,3% 1,200 79,1%
C-602 1,200 1,200 16,6% 1,200 37,5% 1,200 58,3% 1,200 79,1%
ce03 1,200 1,200 16,6% 1,200 37,5% 1,200 58,3% 1,200 79,1%
ce04 1,200 1,200 16,6% 1,200 37,5% 1,200 58,3% 1,200 79,1%
c-701 4,230 4,231 76,4% 4,230 82,3% 4,230 88,2% 4,230 94,1%
C-901 0,254 0,254 0,0% 0,254 18,5% 0,254 37,8% 0,254 57,0%

Além da planta de processamento de gas, existem muitos outros
consumidores de energia elétrica em um FPSO. Essa energia foi estimada em com
base em Martins et. Al (2014), que disponibiliza tabelas com os principais
consumidores de energia elétrica de um FPSO projetado para o campo de Libra e
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suas poténcias. Foram feitas algumas adaptagdes como aumento do numero de
pessoas nas acomodacdes, de 70 para 100, como informa o EIA da Etapa 1. No
Cidade de Paraty ndo ha modulo de remocéao de HzS e existe uma caldeira dedicada
exclusivamente ao sistema de bombeamento de 6leo (offloading). A Tabela 11 mostra
outros consumidores de energia elétrica considerados neste estudo e suas poténcias.
Tabela 11 — Outros Consumidores de Energia Elétrica Considerados neste Estudo

CASCO E SALA DE MAQUINAS Poténcia Total (kW)

Compressor de Gas Booster 600
Turbo Compressor de Gas 245
Painel do Tratador de Oleo 300
Centro de Controle Motor 2190
Guindastes 290
Mangote de Offloading 150
Bombas de Agua Quente 90
Gerador de Gas Inerte 125
Bomba Desaeradora 132
lluminagao Naval 150
Gerador de Hipoclorito 330
Geracao Principal/Equipamentos Auxiliares 112
Compressores de Ar 155
Sistema de Lastro e Esgotamento 110
Bomba de Resfriamento de Emergéncia 95
Agua Quente de Emergéncia 90
Bombas de Resfriamento do Gerador de Gas Inerte 110
ACOMODACOES (100 pessoas)
Equipamentos Diversos 157,14
Academia 0,59
Lavanderia 7,14
Hospital 2,89
Cozinha 36,34
Outros 39,14
Aparelhos Elétricos 96,50
PLANTA DE PROCESSO
Sistema do Flare 2300
Remocéao de CO2 1500
Sistema de Desidratacao de Gas, Gas Combustivel e HCDP 560
Manifolds de Produgao e Injegéao 155
Processamento e Tratamento de Oleo 5000
Unidade de Injecao de Agua e Remocao de Sulfatos 300
Unidade Quimica e de Estocagem de produtos 3500
) Utilidades 515
Area de Laydown 65
Automacao e Elétrica 1200
Pipe Rack 1450
Torre do Flare 655
Laboratério 350
TOTAL 23164

Fonte: Martins et. Al (2014). Portal Engenharia Naval e Oceanica UFRJ
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e Sistema de Agua de Resfriamento

A Figura 39 mostra a simulacéo do sistema de agua de resfriamento.
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Figura 39 - Simulagdo do Sistema de Agua de Resfriamento (Caso Base/Operacéo)

O sistema de agua de resfriamento foi dimensionado para o caso 100%, mas
foi simulado para todos os casos analisados.

As temperaturas de entrada e saida da agua de resfriamento nos resfriadores
de gas é fixa (ver Tabela 5). A temperatura de saida foi definida em cada resfriador,
utilizando-se um controlador, que varia a vazao de agua de resfriamento até ser
atingida a temperatura especificada na corrente de saida da dgua. Uma copia de cada
corrente de saida dos resfriadores foi inserida no misturador (MIX-801). A vazao total
de agua de resfriamento quente segue para o permutador a placas (SHX-801), que
resfria a agua de processo com agua do mar.

A bomba de circulagdo de agua de resfriamento é a P-801. Foi considerado
que a pressao da agua de resfriamento na descarga dessa bomba é de 735,5 kPa abs
(7,5 kgf/cm?) e que ela chega aos consumidores a 539,37 kPa abs (5,5 kgf/cm?2). A
mesma pressao de descarga foi considerada para as bombas P-802 A/B, que garante
o fluxo de 4gua do mar no SHX-801. Para calcular a vazao de agua do mar foi utilizado
um controlador de vazao (SVC-802), especificando que a temperatura de saida da
agua do mar, apés passar pelo SHX-801, deve ser de 40°C.

O ANEXO |V apresenta uma lista de bombas de captacado de agua do mar.
Nota-se que para este servigo sédo utilizadas bombas centrifugas do tipo BB2 ou CD,
que atendem ao API 610 (ISO 13709). Segundo SULZER (2014), um dos fabricantes
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desse tipo de bomba, esse equipamento tem fluxo radial divido, com dois impelidores
na sucgao. Isso resulta em um baixo NPSH requerido. Como nédo ha coluna de agua
na succao das bombas de captacao, o NPSH é um fator critico. No ANEXO V
encontra-se um grafico de selecao de bombas BB2, da SULZER. Ele foi utilizado para
determinar a vazdo maxima das bombas de captacdo em 2.000 m3/h (foi considerada
a utilizacao de bombas BBS 4 polos, que proporciona o Head necessario). Esse
critério foi utilizado para determinar que sdo necessarias 2 bombas em paralelo.
Porém, na pratica, o que determina o numero de bombas é a voltagem maxima
especificada para a UEP em questdo. A voltagem é funcdo da poténcia do motor
elétrico que movimenta a bomba.

Foram inseridas tubulagdes na sucgao das bombas de captagdo de agua do
mar (PIP-801 A e B). A Tabela 12 mostra as consideracdes respectivas ao sistema de
captacao de agua do mar.

Tabela 12 - Simulacdo do Sistema de Captacédo de Agua do Mar - Caso Base

Comprimento Equivalente (m)!"l 380
Elevacdo(m)® -2,0

Rugosidade Absoluta (mm)&! 0,0015
Perda de Carga por Atrito Maxima (kPa)l“! 60
Perda de Carga no filtro de Succao(kPa) 30
Velocidade Maxima (m/s)® 2,0

Troca de Calor Externa Isotérmicol®!
Vazdo Maxima de Agua do Mar por Tubo ! Mesma da bomba
[1] Comprimento equivalente estimado. Considerou-se uma captacéo de agua a 30,0 m de profundidade e 350
metros de comprimento reto equivalente (100 metros de trecho reto da superficie do mar até a bomba e 250m
de comprimento equivalente aos acidentes).
[2] Elevacéo baseada na Figura 40. Considerou-se que a pressao na superficie do mar é de 101,33 kPa abs. OBS:
a coluna de agua até a superficie nao foi considerada. Como a presséo no extremo inferior do tubo de captagao é
equivalente a coluna de agua, a 4gua ascenderd até a superficie de maneira esponténea, devido a diferenca de
presséo. Havera apenas perda de carga por atrito.
[3] Rugosidade Absoluta de Tubos de HDPE SDR 26, retirada do fabricante do Software Pipe Flow Expert - Flow
Rate & Pressure Drop Calculations Software, Versao 6 (2013).
[4] Segundo ROGEZ (2012)
[5] Segundo MARLEY PIPE SYSTEMS (2010)
[6] Foi considerado que os tubos sao perfeitamente isolados, desconsiderando-se assim qualquer variagdo de
temperatura da agua do mar ao longo do tubo de captagao.
[7] A vazao méaxima foi definida com base no catalogo da SULZER (Ver ANEXO V)
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Figura 40 — Arranjo do Sistema de Captacdo de Agua do Mar - Caso Base

Na Figura 40, as cotas de Calado Médio (13,7 m) e Altura do Costado (30,7
m) foram retiradas do EIA da Etapa 1. Todas as outras cotas foram estimadas.

3.1.3 Caso Alternativo

A mesma metodologia aplicada ao Caso Base foi adotada no Alternativo.
Como ja foi mencionado, no Caso Alternativo, a agua do mar é captada a 900 metros
de profundidade e a 4°C. Com os mesmos approaches minimos da Figura 16, o
sistema de agua de resfriamento adotou as temperaturas mostradas na Tabela 13.

Tabela 13 - Temperaturas da Agua do Sistema de Resfriamento - Caso Alternativo

Temperatura Maxima de Captacdo da Agua do Mar 4 °C
Temperatura de Entrada da Agua de Resfriamento 7 °C
Delta T da Agua de Resfriamento 20 °C
Temperatura de Saida da Agua de Resfriamento 27 °C
Temperatura de Saida da Agua do Mar [1] °C
[1] Calculada em fungao da area requerida pelo trocador SHX-801

A Figura 41 mostra o fluxograma da simulacdo do Caso Alternativo.
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Figura 41 - Fluxograma da Simulacao do Caso Alternativo

O fluxograma real da simulagao é apresentado no Apéndice I.
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Como mostra a Tabela 13, o gas processado pode ser resfriado até 12°C com
a agua de resfriamento mais fria. Isso levou a algumas modificacdes no
processamento do gas.

Assim como para o Caso Base, foram feitas cinco simulagbées para o Caso
Alternativo. A primeira para o projeto dos equipamentos, utilizando as mesmas vazdes
de entrada maximas do Caso Base (ver Figura 28). As outras quatro simulam a
entrada de 100%, 75%, 50% e 25% da vazao de projeto da planta de gas, que € de
50 MM Sm?dd. Permitindo o ajuste da curva de consumo de energia versus
capacidade para o Caso Alternativo.

Primeiramente, como pode ser visto na Figura 41, foi removido o ciclo de
refrigeracdo para ajuste de HCDP, utilizando apenas um resfriador & agua (SHX-302)
para executar este servigo. Outra modificagdo implementada foi a redugéo do numero
de estagios do compressor de COz2, para 3 ao invés dos 4 originais. Isso foi possivel
pois, gragas ao resfriamento adicional do gas, que permitiu trabalhar com razdes de
compressao maiores por estagio sem atingir a temperatura limite dos materiais que
compdem os compressores (aproximadamente 180°C). Essa configuracao € inferior
em termos de eficiéncia energética, pois quanto mais estagios de compressao com
resfriamento intermediario, menor a poténcia dos compressores. Porém, em um FPSO
a reducao de peso, espaco e custo, obtidas através da redugdo de um estagio de
compressao € muito importante e compensa essa possivel reducao de eficiéncia.

A vazao dos compressores foi mantida igual ao caso de projeto (ver Figura
28), através do controle anti-surge. Porém, como a temperatura do gas no Caso
Alternativo é bem mais baixa que no Base, o efeito Joule-Thomson nas valvulas anti-
surge levou a temperaturas tao baixas nas linhas de reciclo e na suc¢do de alguns
compressores que poderiam ocorrer problemas operacionais. A montante do sistema
de desidratacdo do gas, onde o0 gés ainda esta humido, foi detectada a possibilidade
de formacgéo de hidratos e gelo. Também foram detectadas temperaturas negativas
na sucgao dos compressores de CO2 (C-601, C-602, C-603 e C-604) e do primeiro
estagio do compressor de exportacéo (C-501), o que poderia gerar a necessidade de
compressores mais caros, para baixas temperaturas, com internos em aco inoxidavel
ao invés de ago carbono.

Para evitar formacao de hidratos, congelamento ou temperaturas baixas
demais nos compressores, outra modificacdo notada na Figura 41 é insercao de

splitters, para controle de temperatura. Esse controle é chamado hot bypass, pois
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parte da corrente quente que sai do compressor é separada, nao passa pelo resfriador
de gas se mistura com a corrente que é recirculada, a montante da valvula anti-surge,
com a finalidade de elevar sua temperatura. Tentou-se utilizar controladores para
fazer o ajuste da vazao do hot by-pass nos compressores, definindo a temperatura da
corrente na sucgado do compressor ou apds a valvula anti-surge. Nos compressores
de CO2 o controle convergiu. Porém, nos outros compressores esse controlador
causou lentiddo e ndo convergéncia da simulagdo, devido a sua participacdo em
outros loops da simulacao. Nesses casos as vazdes do hot by-pass foram ajustadas
manualmente. As tabelas 14 a 17 mostram as configuragcées do controle anti-surge,

vazdes do hot bypass e limites minimos de temperatura adotados para cada caso.

Tabela 14 — Anti-Surge, Hot Bypass e Temperaturas Minimas - Caso Alternativo 100%

Vazao de Vazao de Hot T T

C , ~ . % Reciclo , ’ .
ompressor  Projeto  convergéncia Anti-Surge Bypass hidratol'l minima
(MMSm¥d) (MM Sm?/d) (Sm¥d)  (°C) (°C)

C-101 4,956 4,956 0,0% 0 8,7/0 5
C-201 0,071 0,071 0,0% 0 -7,8/0 5
C-202 0,238 0,238 0,0% 0 3,6/0 5
C-501 3,500 3,520 0,0% 0 N/P 5
C-502 3,500 3,520 0,0% 0 N/P 5
C-601 1,200 1,201 16,5% 0 N/P 5
C-602 1,200 1,201 16,5% 4228 N/P 5
C-603 1,200 1,201 16,5% 51291 N/P 5
C-701 4,200 4,230 76,3% 0 N/P 5

[1] Avaliada com a ferramenta Hydrate Analisys do PRO/Il. N/P= Nao previsto

Tabela 15 — Anti-Surge, Hot Bypass e Temperaturas Minimas - Caso Alternativo 75%

Vazao de Vazao de % Reciclo Hot T T
Compressor  Projeto  convergéncia A77ti-Sur o Bypass hidratol! minima

(MMSm¥d) (MM Sm3/d) 9¢ (smed)  (°C) (°C)
C-101 4,956 4,956 25,0% 300000 8,7/0 5
C-201 0,071 0,071 27,0% 1500 -7,8/0 5
C-202 0,238 0,239 26,0% 12500 3,6/0 5
C-501 3,500 3,503 27,1% 180000 N/P 5
C-502 3,500 3,503 27,1% 0 N/P 5
C-601 1,200 1,200 37,5% 0 N/P 5
C-602 1,200 1,200 37,5% 75222 N/P 5
C-603 1,200 1,200 37,5% 191159 N/P 5
C-701 4,200 4,230 82,3% 0 N/P 5

[1] Avaliada com a ferramenta Hydrate Analisys do PRO/Il. N/P= Nao previsto
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Tabela 16 — Anti-Surge, Hot Bypass e Temperaturas Minimas - Caso Alternativo 50%

Vazdode  Vazaode o Reciclo Hot T T
Compressor  Projeto  convergéncia A77ti-Sur o Bypass hidratol! minima

(MMSm¥d) (MM Smd/d) 9¢ (smed)  (°C) (°C)
C-101 4,956 4,956 50,0% 525000 8,7/0 5
C-201 0,071 0,070 52,5% 3750 -7,8/0 5
C-202 0,238 0,239 51,0% 39000 3,5/0 5
C-501 3,500 3,502 54,5% 820000 N/P 5
C-502 3,500 3,502 54,5% 0 N/P 5
C-601 1,200 1,201 58,4% 0 N/P 5
C-602 1,200 1,201 58,4% 146977 N/P 5
C-603 1,200 1,201 58,4% 332054 N/P 5
C-701 4,200 4,230 88,2% 0 N/P 5

[1] Avaliada com a ferramenta Hydrate Analisys do PRO/Il. N/P= Nao previsto

Tabela 17 — Anti-Surge, Hot Bypass e Temperaturas Minimas - Caso Alternativo 25%

Vazao de VazéoAde. % Reciclo Hot ' T T
Compressor Projeto convergéncia ;.. Surge Bypass  hidratol!l  minima

(MMSm?/d) (MM Sm¥/d) (Sm¥/d) (°C) (°C)
C-101 4,956 4,956 75,0% 750000 8,7/0 5
C-201 0,071 0,071 77,0% 6750 -7,8/0 5
C-202 0,238 0,239 76,1% 58000 3,5/0 5
C-501 3,500 3,503 82,3% 1440000 N/P 5
C-502 3,500 3,503 82,3% 0 N/P 5
C-601 1,200 1,200 79,2% 0 N/P 5
C-602 1,200 1,200 79,2% 217204 N/P 5
C-603 1,200 1,200 79,2% 470246 N/P 5
C-701 4,200 4,230 94,1% 0 N/P 5

[1] Avaliada com a ferramenta Hydrate Analisys do PRO/Il. N/P= N&o previsto

3.1.3.1

Simulacao do Caso Alternativo/Projeto

Compressores

As especificagcbes dos compressores foram inseridas conforme mesma

metodologia do Caso Base e sdo apresentadas na Tabela 18.



Tabela 18 - Compressores do Caso Alternativo/Projeto
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AREA 100 200 500 600 700
Compressor Principal VRU Exportacédo CO: Injecao
N2 de Estagios 1 2 2 3
Psuccao (kPa) 1800 250 4500 400 25000
Pdescarga (kPa) 5200 1800 25000 25000 55000
AP cooler 1 (kPa) 50 25 50 25
AP cooler 2 (kPa) - 50 50 25
AP cooler 3 (kPa) - - - 50
Razédo de Compressdo/Estagio® 29167 2,7708 2,3649 3,9974 2,202
Vazio 12 estagio (m3h) 10437 1317 2894 12888 313
Vazio 2° estagio (mé3/h) - 1431 835 2943
Vazio 3° estagio (m3/h) - - - 581
n Politrépica 1° estagio 82% 74% 77% 83% 57%
n Politropica 2° estagio - 74% 72% 77%

n Politrépica 32 estagio - - - 71%

Dados de entrada e especificacdes sdo apresentados na Tabela 19.

e Permutadores de Calor

Tabela 19 - Dados de Entrada dos Permutadores de Calor do Caso Alternativo/Projeto

DP
TAG Utilidade 1o Tsaa  DP Especificacaol’l Valor — gas
(°C) (°€) (kPa) (°C)  (kPa)

Agua de

SHX-101 Resfriamento 7 17 100 TFQ 12 50

SHX-102 - 50 TFF 35 50
Agua de

SHX-103 Resfriamento 7 27 50 TFQ 20 50
Agua de

SHX-201 Resfriamento 7 27 50 TFQ 12 25
Agua de

SHX-202 Resfriamento 7 27 50 TFQ 12 50

SHX-301 - 50 TFQ entra - TFF sai 3 50
Agua de

SHX-302 Resfriamento 7 13 50 TFQ 10 50
Agua de

SHX-501 Resfriamento 7 27 100 TFQ 12 50

SHX-502 _, ~guade 7 27 100 TFQ 40 50

Resfriamento

Agua de

SHX-601 Resfriamento 7 27 50 TFQ 12 25
Agua de

SHX-602 Resfriamento 7 27 50 TFQ 12 25
Agua de

SHX-603 Resfriamento 7 27 100 TFQ 12 50
Agua de

SHX-701 Resfriamento 7 27 50 TFQ 40 50

SHX-801 Agua do Mar 4 11 60 TFQ 7 60

[1] FQ = Fluido Quente; FF = Fluido Frio; TFQ = Temperatura do Fluido Quente; TFF = Temperatura do Fluido Frio
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e Desidratador de Gas Natural (Peneiras Moleculares)

As mesmas consideracOes feitas para o Caso Base valem para o Caso
Alternativo.

e Turbo geradores

A reducao na demanda de energia em virtude do uso de agua de resfriamento
mais fria, que acarreta redugao da poténcia dos compressores, possibilitou o0 uso de
turbo geradores de menor poténcia, como serd mostrado no Capitulo 4. Assim, foi
selecionado um modelo de turbina similar ao original (GE LM 2500) mas com poténcia
menor (27 MW na condigao ISO, ao invés de 28,1 MW como no Caso Base).

A metodologia aplicada foi idéntica a do Caso Base. Primeiramente, o sistema
de geragao de energia elétrica foi simulado no Thermoflex, nas mesmas trés
condicoes: ISO, Projeto e Operagédo. As propriedades do gas combustivel variaram
um pouco, em funcao das diferencas nas temperaturas de processamento do gas,

conforme mostra a Tabela 20.

Tabela 20 —Propriedades do Gas Combustivel — Caso Alternativo

Estado do comsbutivel Gasoso

Pressao (kPa) 3500
Temperatura (°C) 22,5
LHV (kJ/kg) 43486
HHV (kJ/kg) 47847
Massa Molar 22,92

Composicao (fracoes molares)
Nitrogénio 0,00673

CO2 0,05000

Metano 0,70100

Etano 0,14000

Propano 0,06966

n-Butano 0,01687

n-Pentano 0,00583

Hexano 0,00099

Isobutano 0,00892

A Figura 43 mostra o fluxograma para o caso de operagcao no Thermoflex, as

premissas adotadas sdo as mesmas do caso base, ver Tabela 6.
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Figura 42 - Simulacao dos Turbo geradores no Thermoflex — Caso Alternativo

A integracdo da planta de processamento de gas aos geradores de energia
elétrica no PRO/II foi efetuada seguindo a mesma metodologia do Caso Base. O
fluxograma das simulacdes das turbinas no PRO/II é similar ao da Figura 37.

3.1.8.2 Simulagao do Caso Alternativo/Operacao
o Sistema de Agua de Resfriamento

Seguindo a metodologia utilizada no Caso Base, a simulagdo do Caso
Alternativo/Operagédo sera utilizada para estimar a demanda méaxima de agua de
resfriamento e assim dimensionar o sistema dessa utilidade. A Figura 43 mostra o

fluxograma da simulacdo do sistema de agua de resfriamento do Caso
Alternativo/Operacéo.
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Figura 43 - Fluxograma da Simulacao Caso Alternativo/Operacao
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Foi utilizada a mesma metodologia do Caso Base/Operacdo. Porém, em
funcéo das supracitadas mudancgas no processo e na captacao de agua do mar mais
profunda, as correntes que chegam ao sistema tem vazdes diferentes e algumas vem
de resfriadores diferentes.Por nao existir o ciclo de refrigeracéo para ajuste de HCDP,
nao existe o condensador a agua do ciclo de refrigeracdo (SHX-902). O ajuste de
HCDP foi feito no resfriador a agua SHX-303, que nado existia anteriormente, pois
substitui o evaporador do ciclo de refrigeragcao, que fazia o servico no Caso Base.

Para calcular a vazao de agua do mar nas bombas P-802 A/B, foi utilizado o
Controlador de Vazao (SVC-802), especificando que a temperatura de saida da agua
do mar deve ser de 11°C (limitando o cruzamento de temperatura de saida da agua
de resfriamento e a de saida da agua do mar em 4°C, para evitar uma area requerida
de troca térmica inviavel). Assim como no Caso Base/Operacao, foi considerado que
a pressao de descarga das bombas P-801 e P-802-A/B é de 735,5 kPa abs (7,5
kgf/cm?).

Foi considerado o sistema de captacao profunda de agua. Assim, a Unica
diferenca para o Caso Base/Operagao é que o comprimento do tubo de captacao é
de 900m, ao invés de 30m. A Figura 44 mostra uma possivel configuracdo desse
sistema, aproveitando o boido submerso que suporta os risers de produg¢ao do FPSO
Cidade de Paraty.

= N / ~-_» DUTODE
é 500 BOIA 3 CAPTACAO
g 750F SUBMERSA IDIF ALY
%’ 00k [ i
S 1250 %
2 1500F \\\\
1750¢ PERFIL DE TEMPERATURA DA AGUA
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O 510 15 20 25 30

Temperatura (°C)

Figura 44 — Sistema de Captacdo Profunda de Agua do Mar - Caso Alternativo
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A Tabela 21 resume as consideragdes feitas para o sistema.

Tabela 21 - Simulacdo do Sistema de Captacdo de Agua do Mar

Comprimento Equivalente (m)!"! 1550
Elevagdo(m) -2,0
Rugosidade Absoluta (mm)[l 0,0015
Perda de Carga por Atrito Maxima (kPa)! 60
Perda de Carga Max no filtro de Succao(kPa) 30
Velocidade Maxima (m/s)?! 2,0
Troca de Calor Externa Isotérmicoll

Vazdo Maxima de Agua do Mar por Tubo 1 Mesma da bomba
[1] Comprimento equivalente estimado. Considerou-se uma captagdo de agua com 1550 metros de comprimento
(900 metros de profundidade + 300 metros de curvatura) e 350 metros de comprimento reto equivalente (100
metros de trecho reto da superficie do mar até a bomba e 250 metros de comprimento equivalente aos
acidentes).
[2] ] Elevagao baseada na Figura 40. Considerou-se que a presséo na superficie do mar é de 101,33 kPa abs.
OBS: a coluna de agua até a superficie ndo foi considerada. Como a pressdo no extremo inferior do tubo de
captacao é equivalente a coluna de agua, a agua ascendera até a superficie de maneira espontanea, devido a
diferencga de pressdo. Havera apenas perda de carga por atrito.
[3] Rugosidade Absoluta de Tubos de HDPE SDR 26, retirada do fabricante do Software Pipe Flow Expert - Flow
Rate & Pressure Drop Calculations Software, Versdo 6 (2013).
[4] Segundo ROGEZ (2012)
[5] Segundo MARLEY PIPE SYSTEMS (2010)
[6] Foi considerado que os tubos sao perfeitamente isolados, desconsiderando-se assim qualquer variagao de
temperatura da agua do mar ao longo do tubo de captagao.
[7] A vazao méaxima foi definida com base no catalogo da SULZER (Ver ANEXO V)

3.2 DIMENSIONAMENTO DE EQUIPAMENTOS

O objetivo do dimensionamento de equipamentos é possibilitar a estimativa
de seus custos. Para a andlise comparativa proposta neste trabalho, basta que sejam
estimados os custos dos equipamentos que sofreram alteracdo, em funcdo da
reducao na temperatura da agua de resfriamento. Os principais equipamentos, ou
unidades, que sofreram alteragdo foram:

e Compressores

e Trocadores de Calor (Resfriadores e Permutadores)

e Desidratador de Gas (Leito de Peneiras Moleculares)

e Ajuste de Ponto de Orvalho

o Sistema de Agua de Resfriamento (Bombas de circulacédo de agua de
resfriamento e captacao de 4gua do mar e tubos de captacéao).

A simulagéo fornece os dados necessarios para estimar os custos dos
compressores no Aspen Capital Cost Estimator, entdo nao € necessario

dimensionamento.
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Houve pequena reducao, de 6,38% em massa, no teor de agua da corrente
de gas que entra no médulo de Desidratacao de Gases. Essa reducao traria alguma
economia em termos de CAPEX — reducao do tamanho dos vasos - ou OPEX — ciclos
de adsorcao maiores, prolongando a vida util das peneiras moleculares e reduzindo
custos relacionados a regeneracdo. CAMPBELL (1992) fornece metodologia para
projetar sistemas de desidratagdo de gas natural por peneiras moleculares, dado o
teor de agua no gas e o tipo de peneira envolvido. Peneiras 4A séo as indicadas para
remocao de agua. Mas, o projeto e comparacgao do sistema de desidratacao de gas
esta fora do escopo deste trabalho e ndo sera executado.

Quanto as bombas do sistema de agua de resfriamento, os dados fornecidos
pela simulagdo séo suficientes para avaliar custos.

Assim, somente os trocadores de calor de ambos os casos simulados
(Base/Projeto e Alternativo/Projeto) foram dimensionados. A excecao é o permutador
de placas SHX-801 (Agua do Mar/Agua de Resfriamento), que foi dimensionado para
as simulacdes Base/Operacao e Alternativo/Operacao.

O dimensionamento da maioria dos trocadores de calor foi feito no PRO/II,
utilizando o médulo de Trocador de Calor Rigoroso. O SHX-801 foi dimensionado no

programa Aspen Exchanger Design and Rating.
3.2.1 Caso Base

A Tabela 22 e a Tabela 23 mostram um resumo das especifica¢oes feitas para
dimensionar os resfriadores e permutadores do Caso Base.
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Tabela 22 - Dimensionamento dos Trocadores de Calor - Caso Base

RHX-101 RHX-102 RHX-201 RHX-202
Carga Térmica Copiado SHX-101  Copia do SHX-102  Copia do SHX-201  Cépia do SHX-202
Fluido Quente Tubos Tubos Tubos Tubos
Fluido Frio Casco Casco Casco Casco
APmax casco/Casco (kPa) 50 50 25 50
APmax tubos/Casco (kPa) 25 50 50 50
Cascos em Série 2 1 1 1
Cascos em Paralelo 1 1 1 1
Passes nos Tubos/Casco 1 4 2 2
Tipo AEL NFU NFU NFU
Diametro Casco (mm) 900 1800 350 500
Material do Casco A 516 A 516 A 516 A 516
Material dosTubos Inconel Inconel Inconel Inconel
Rugosidade Tubos (mm) 0,04572 0,04572 0,04572 0,04572
Diam. Ext. Tubos (mm) 25,4 19,05 19,05 19,05
BWG Tubos 18 18 18 18
Comprimento Tubos (m) 5,7 6,096 6,096 6,096
Passo (mm) 31,7 254 254 254
Arranjo dos Tubos Triangular 30°  Triangular 30° Triangular 30° Triangular 30°
Tipo de Chicanas Simples Dupla Simples Simples
% Corte Chicanas 25 30 25 25
Esp. Chicanas (mm) 250 350 150 170
F Incrustacdo (m2.K/kW) 0,17611 0,17611 0,17611 0,17611

Tabela 22 (Continuacao) - Dimensionamento dos Trocadores de Calor - Caso Base

RHX-301 RHX-302 RHX-303 RHX-501
Carga Térmica Copia do SHX-301  Copia do SHX-302  Copia do SHX-303  Cépia do SHX-501
Fluido Quente Casco Tubos Tubos Tubos
Fluido Frio Tubos Casco Casco Casco
APmax casco/Casco (kPa) 25 50 50 50
APmax tubos/Casco (kPa) 25 50 0 50
Cascos em Série 2 1 1 2
Cascos em Paralelo 1 1 1 1
Passes nos Tubos/Casco 2 2 2 2
Tipo BHM NFU NFU DFU
Diametro Casco (mm) 1150 750 800 800
Material do Casco A 516 SS316 A 516 A 516
Material dosTubos Inconel 316LS 316LS 316LS
Rugosidade Tubos (mm) 0,04572 0,04572 0,04572 0,04572
Diam. Ext. Tubos (mm) 19,05 254 254 19,05
BWG Tubos 18 18 18 18
Comprimento Tubos (m) 11,6 4.5 6,6 10,6
Passo (mm) 25,4 31,7 31,7 25,4
Arranjo dos Tubos  Triangular 30°  Triangular 30°  Triangular 30°  Triangular 30°
Tipo de Chicanas Simples Simples Simples Dupla
% Corte Chicanas 25 25 25 33
Esp. Chicanas (mm) 350 120 150 600
F Incrustacdo (m2.K/kW) 0,17611 0,17611 0,17611 0,17611
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Tabela 22 (Continuacéao) - Dimensionamento dos Trocadores de Calor - Caso Base

RHX-502 RHX-601 RHX-602 RHX-603
Carga Térmica Copia do SHX-502  Copia do SHX-601  Copia do SHX-602  Copia do SHX-603
Fluido Quente Tubos Tubos Tubos Tubos
Fluido Frio Casco Casco Casco Casco
APmax casco/Casco (kPa) 50 50 50 50
APmax tubos/Casco (kPa) 50 50 50 50
Cascos em Série 2 1 2 -
Cascos em Paralelo 1 2 1 -
Passes nos Tubos/Casco 2 2 2 -
Tipo DFU NFU NFU DFU
Diametro Casco (mm) 800 900 700 550
Material do Casco A 516 A 516 A 516 A 516
Material dosTubos 316LS A179 A179 316LS
Rugosidade Tubos (mm) 0,04572 0,04572 0,04572 0,04572
Diam. Ext. Tubos (mm) 19,05 19,05 19,05 19,05
BWG Tubos 16 18 18 18
Comprimento Tubos (m) 11,8 8,4 11 9,4
Passo (mm) 254 254 254 254
Arranjo dos Tubos Triangular 30°  Triangular 30°  Triangular 30°  Triangular 30°
Tipo de Chicanas Dupla Simples Dupla -
% Corte Chicanas 33 30 30 -
Esp. Chicanas (mm) 750 300 500 -
F Incrustacdo (m2.K/kW) 0,17611 0,17611 0,17611 0,17611
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Tabela 22 (Continuacéao) - Dimensionamento dos Trocadores de Calor - Caso Base

RHX-604 RHX-701 RHX-901 RHX-902
Carga Térmica Copiado SHX-604 Copia do SHX-701  Copia do SHX-901  Copia do SHX-902
Fluido Quente Tubos Casco Casco Tubos
Fluido Frio Casco Tubos Tubos Casco
APmax casco/Casco (kPa) 50 50 0 50
APmax tubos/Casco (kPa) 50 50 0 50
Cascos em Série - - 1 1
Cascos em Paralelo - - 1 1
Passes nos Tubos/Casco - - 1 6
Tipo DFU DFU BEM AJL
Diametro Casco (mm) - - 325 850
Material do Casco A516 A516 A 516 A 516
Material dosTubos 316LS 316LS A179 A179
Rugosidade Tubos (mm) 0,04572 0,04572 0,04572 0,04572
Diam. Ext. Tubos (mm) 19,05 19,05 25,4 19,05
BWG Tubos - - 18 18
Comprimento Tubos (m) - - 1,5 52
Passo (mm) - - 31,7 254
Arranjo dos Tubos - - Triangular 30°  Triangular 30°
Tipo de Chicanas - - - Simples
% Corte Chicanas - - - 25
Esp. Chicanas (mm) - - - 80
F Incrustacdo (m2.K/kW) 0,17611 0,17611 0,17611 0,17611

[1] N&o foi possivel dimensionar os trocadores RHX-604, RHX-701, pois o simulador ndo é capaz de executar o

médulo de trocadores rigorosos para correntes em condigdes supercriticas, como ocorre nesses trocadores, que

operam a altissima pressao (55000 kPA). Sao necessarias determinadas propriedades, que o simulador ndo pode

estimar quando o fluido é supercritico. Para estimativa de custos, foi feita uma estimativa de suas areas, baseada

na extrapolacéo da tendéncia de decaimento do Coeficiente Global de Troca Térmica obtido para os trocadores
rigorosos RHX-601, 602 e 603, ver Figura 45. A area dos trocadores foi calculada dividindo-se o coeficiente U.A,
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RHX-601

Trocador de Calor

RHX-602

RHX-603

gerado pela simulagdo dos SHX-604 e SHX-701, pelo U extrapolado (591 W/m2.K para o RHX-604 e 629 W/m2.K
para o RHX-701).

Figura 45 — Coeficientes Globais de Troca Térmica dos RHX-601,602 e 603 - Caso Base
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Tabela 23 - Especificacdes do Permutador de Placas E13 (Caso Base)

FLUIDO FRIO FLUIDO QUENTE
Fluido AguadoMar  Aguade Resfriamento

Vazaol" (kg/s) calculada- 162,9

Temperatura de Entrada (°C) 32 53,62
Temperatura de Saida (°C) 40 35
Pressao na Entrada (kPa abs) 800 500
AP max (kPa) 60 60
Fator de Incrustacdao (m2.K/W) 0,3 0,2

[1] A vazéo utilizada corresponde a 1/4 da vazdo de agua de resfriamento calculada na simulagdo Caso
Base/Operagéo 100% (Corrente 825). Nao foi possivel utilizar a vazéo total pois o programa Aspen Heat
Exchanger Design and Rating limita a vazdo para Permutadores de Placas a 1.800.000 kg/s. Assim, serao
considerados 4 permutadores em paralelo.

[2] Temperatura calculada na simulagdo Caso Base/Operagao 100% (Corrente 825).

3.2.2 Caso Alternativo

A Tabela 24 e a Tabela 25 mostram um resumo das especificagcoes feitas para

dimensionar os resfriadores e permutadores do Caso Alternativo.

Tabela 24 - Dimensionamento dos Trocadores de Calor - Caso Alternativo

RHX-101

RHX-102

RHX-103

Carga Térmica

Cépia do SHX-101

Cépia do SHX-102 Cépia do SHX-103

Fluido Quente Tubos Casco Tubos
Fluido Frio Casco Tubos Casco
APrmax casco/Casco (kPa) 50 50 50
APmax wbos/Casco (kPa) 25 50 50
Cascos em Série 2 1 1
Cascos em Paralelo 1 2 1
Passes nos Tubos/Casco 2 1 2
Tipo AEL BHM NFU
Diametro Casco (mm) 1280 450 1000
Material do Casco A 516 A 516 A 516
Material dosTubos Inconel Inconel Inconel
Rugosidade Tubos (mm) 0,04572 0,04572 0,04572
Diam. Ext. Tubos (mm) 25,4 19,05 19,05
BWG Tubos 18 18 18
Comprimento Tubos (m) 4,3 3,1 11,6
Passo (mm) 31,7 25,4 25,4
Arranjo dos Tubos Triangular 30° Triangular 30° Triangular 30°
Tipo de Chicanas Simples Simples Dupla
% Corte Chicanas 25 25 30
Esp. Chicanas (mm) 400 250 500
F Incrustagédo (m2.K/kW) 0,17611 0,17611 0,17611
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Tabela 24 (Continuacao) — Dim. dos Trocadores de Calor - Caso Alternativo

RHX-201

Carga Térmica Copia do SHX-201

Fluido Quente
Fluido Frio

APmax casco/Casco (kPa)

APmax tubos/Casco (kPa)
Cascos em Série
Cascos em Paralelo
Passes nos Tubos/Casco
Tipo

Diametro Casco (mm)
Material do Casco
Material dosTubos
Rugosidade Tubos (mm)
Diam. Ext. Tubos (mm)
BWG Tubos
Comprimento Tubos (m)
Passo (mm)

Arranjo dos Tubos
Tipo de Chicanas

% Corte Chicanas
Esp. Chicanas (mm)

F Incrustacao (m2.K/kW)

Tubos
Casco

50

25
1
1
2
NFU
350
A 516
Inconel
0,04572
19,05
18
12
25,4
Triangular 30°
Simples
25
200
0,17611

RHX-202 RHX-301
Cépia do SHX-202 Copia do SHX-301
Tubos Casco
Casco Tubos
50 50
25 50
2 1
1 1
2 6
NFU BHM
400 500
A 516 A 516
Inconel SS 316
0,04572 0,04572
19,05 254
18 18
8,4 4,7
25,4 31,7
Triangular 30° Triangular 30°
Simples Simples
25 25
250 500
0,17611 0,17611

Tabela 24 (Continuacao) — Dim. dos Trocadores de Calor - Caso Alternativo

RHX-302 RHX-501 RHX-502
Carga Térmica Copia do SHX-302 Coépia do SHX-501 Copia do SHX-502
Fluido Quente Tubos Tubos Tubos
Fluido Frio Casco Casco Casco
DPmax casco/Casco (kPa) 50 50 50
APmax tubos/Casco (kPa) 50 50 50
Cascos em Série 2 2 1
Cascos em Paralelo 1 1 1
Passes nos Tubos/Casco 2 2 2
Tipo NFU DFU DFU
Diametro Casco (mm) 1000 1050 620
Material do Casco A 516 A 516 A 516
Material dosTubos SS 316 SS 316 SS 316
Rugosidade Tubos (mm) 0,04572 0,04572 0,04572
Diam. Ext. Tubos (mm) 25,4 19,05 19,05
BWG Tubos 18 18 16
Comprimento Tubos (m) 10,4 9 9
Passo (mm) 31,7 254 254
Arranjo dos Tubos Triangular 30° Triangular 30° Triangular 30°
Tipo de Chicanas Dupla Dupla Dupla
% Corte Chicanas 30 33 33
Esp. Chicanas (mm) 280 850 400
F Incrustacdo (m2.K/kW) 0,17611 0,17611 0,17611
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Tabela 24 (Continuacao) — Dim. dos Trocadores de Calor - Caso Alternativo

RHX-601

RHX-602

RHX-603

RHX-701

Carga Térmica Copia do SHX-601

Fluido Quente
Fluido Frio

APmax casco/Casco (kPa)

APmax tubos/Casco (kPa)
Cascos em Série
Cascos em Paralelo
Passes nos Tubos/Casco
Tipo

Diametro Casco (mm)
Material do Casco
Material dosTubos
Rugosidade Tubos (mm)
Diam. Ext. Tubos (mm)
BWG Tubos
Comprimento Tubos (m)
Passo (mm)

Arranjo dos Tubos
Tipo de Chicanas

% Corte Chicanas
Esp. Chicanas (mm)

F Incrustacao (m2.K/kW)

Tubos
Casco

50

50
1
1
2
NFU
900
A 516
A179
0,04572
19,05
18
9,2
25,4

Triangular 30°

Simples
25
500
0,17611

Cépia do SHX-602

Tubos
Casco

50

50
1
1
2
NFU
780
A 516
A179
0,04572
19,05
18
12
25,4

Triangular 30°

Simples
30
650
0,17611

Copia do SHX-603

Tubos
Casco

50
50

DFU

A516
SS316
0,04572
19,05

0,17611

Copia do SHX-701

Tubos
Casco

50
50

DFU

A516
SS316
0,04572
19,05

0,17611

[1] Nao foi possivel dimensionar os trocadores RHX-603 e RHX-701, pois o simulador ndo é capaz de executar o
médulo de trocadores rigorosos para correntes em condigdes supercriticas, como ocorre nesses trocadores, que
operam a altissima pressao (55000 kPA). Sao necessarias determinadas propriedades, que o simulador ndo pode
estimar quando o fluido é supercritico. Para estimativa de custos, foi feita uma estimativa de suas areas, baseada
na extrapolacéo da tendéncia de decaimento do Coeficiente Global de Troca Térmica obtido para os trocadores
rigorosos RHX-601 e 602, ver Figura 46. A &rea dos trocadores foi calculada dividindo-se o coeficiente U.A, gerado
pela simulagdo dos SHX-603 e SHX-701, pelo U extrapolado (433 W/m2.K para o RHX-603 e 463 W/m2.K para o

RHX-701).

450
400
350
300
250

200

U (W/m?2.K)

150

100

50

—

RHX-601

Trocador de Calor

RHX-602

Figura 46 — Coeficientes Globais de Troca Térmica dos RHX-601 e 602 - Caso Alternativo
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Tabela 25 - Especificacoes do Permutador de Placas E13 (Caso Alternativo)

FLUIDO FRIO FLUIDO QUENTE
Fluido AguadoMar  Aguade Resfriamento

Vazaol" (kg/s) calculada 133,1
Temperatura de Entrada (°C) 4 23,812
Temperatura de Saida (°C) 11 7
Pressao na Entrada (kPa abs) 800 500
AP max (kPa) 60 60
Fator de Incrustacao (m2.K/kW) 0,3 0,2

[1] A vazéo utilizada corresponde a 1/5 da vazdo de agua de resfriamento calculada na simulagdo Caso
Alternativo/Operacéo 100% (Corrente 825). Nao foi possivel utilizar a vazao total pois o programa Aspen Heat
Exchanger Design and Rating limita a vazao para Permutadores de Placas a 1.800.000 kg/s e area de troca
maxima em 1675 m2. Foram considerados 5 permutadores em paralelo.

[2] Temperatura calculada na simulagao Caso Alternativo/Operagéo (Corrente 825).

3.3 ANALISE ECONOMICA

Para estimar os custos dos principais equipamentos dos casos base e
alternativo serd utilizado o programa Aspen Capital Cost Estimator v8.8. O software
da Aspen foi utilizado para levantar os custos de Compressores, Trocadores de Calor,
Bombas e Turbo geradores de energia elétrica. Sua base de dados foi atualizada em
dezembro de 2014. Porém o Capital Cost Estimator ndo permite a especificagéo direta
da poténcia dos compressores. E necessario inserir dados das correntes de entrada
e saida e o préprio programa calcula a poténcia requerida e a poténcia do driver (no
caso um motor elétrico). Isso acarreta dois problemas:

e O programa nao permite uma pressao de descarga maior que 20.950
kPa. Como a pressao de descarga dos compressores de exportacdo e
de CO:2 é de 25.000 kPa e a do compressor de reinjecao é de 55.000
kPa, o programa nao consegue estimar o custo desses equipamentos.
Foi utilizada uma extrapolacao para chegar ao custo dos equipamentos
fora da faixa de pressao do software.

e Mesmo nos casos em que a pressao esta dentro da faixa permitida, o
programa nao reproduz exatamente o Head politrépico e a poténcia
calculados na simulagdo. Porém, como o erro € igual para os dois
casos avaliados, essa diferenga se torna nula no comparativo.

Quanto a estimativas de reducdo de custos operacionais (OPEX), foi
considerado que o Unico impacto da mudanca proposta neste trabalho é a reducao no
consumo de GN. Por nao ser queimado para producao de energia esse gas pode ser

exportado, gerando receita.
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Os custos de manutengédo poderiam ser reduzidos, devido a operacao dos
equipamentos a uma temperatura mais fria. Porém, essa analise foge ao escopo deste
trabalho e nédo foi realizada. A vazdo de agua de resfriamento (circuito fechado) foi
praticamente igual nos dois casos e diferencas de custo com tratamento da agua nao
seriam relevantes.

Considerando que o gas queimado para geracao de energia deixa de ser
exportado, € possivel atribuir um custo a geracao de energia. Para calcular o custo
anual com queima de gas combustivel, para os dois casos avaliados, considerou-se
o preco de venda do GN praticado pela Petrobras as distribuidoras. Esse preco é
disponibilizado nos Boletins Mensais de Acompanhamento da Industria de Gas
Natural, publicado pelo Ministério de Minas e Energia (2016). O boletim n°® 111, de
maio de 2016, indica o preco de 5,97 US$/MMBTU, que foi adotado como base neste
estudo. Esse mesmo boletim disponibiliza os histéricos de precos, como mostra a
Figura 47. Foi utilizada a faixa entre 4 US$/MMBTU e 14 US$/MMBTU para uma
analise de sensibilidade, quanto ao incremento de receita com venda de GN fruto da

aplicacao de captacao profunda de agua gelada.
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Nova Politica Modalidade Firme (Sem desconto) Nova Politica Modalidade Firme (Com desconto) = Gaslmportado - Bolivia Oleo combustivel A1

Figura 47 — Histoérico de Precos do Gas Natural.
Fonte: Ministério de Minas e Energia (2016)
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3.3.1 Caso Base

3.3.1.1  Estimativa de Capital Expenditure (CAPEX)

Os dados de entrada utilizados para estimar o investimento em bens de
capital, usualmente denominado CAPEX, foram organizados em tabelas, como
mostrado a seguir:

e Compressores: Tabela 26

e Trocadores de Calor: Tabelas 27, 28 e 29
e Bombas: Tabela 30

e Turbo geradores: Tabela 31

Tabela 26 - Dados de Entrada para Estimativa de CAPEX - Compressores Caso Base

C-101  C-201 C-202 C-501 C-502 C-601
Material CS CS CS CS CS CS
Vazao Vol. Sucgcao (m?/h) 11975,6 1238,5 1838,7 2894,0 1110,4 12939,3
Presséao na Succéao (kPag) 1699 149 566 4399 10491 299
Temperatura na Succéao (°C) 39,48 55 25,01 28,86 40 30
Pressdo na Descarga (kPag) 5149 591 1749 10541 2494901 1034
Peso Molecular do Gas 25,35 39,83 3450 2256 2256 31,87
Cp/Cv 1,3049 1,1579 1,2179 1,4858 1,8807 1,308
Zsuccao 0,9462 10,9837 0,9517 0,8555 0,7451 10,9879
Zdescarga 0,9484 0,9744 10,9317 0,8923 0,9366 0,9887
Material tubos SS316L SS316L SS316L CS SS316L CS
Driver Motor Motor Motor Motor Motor  Motor

Tabela 26 - Dados de Entrada para Estimativa de CAPEX - Compressores Caso Base
(Continuacao)

C-602 C-603 C-604 C-701 C-901
Material CS CS CS CS CS
Corrente da Simulagao na Sucgcao 605 609 613 702 904
Corrente da Simulacao na Descarga 606 610 614 703 905
Vazao Vol. Succao (m¥h) 4727,7 1583,2 466,5 312,8 1884,9
Pressao na Succao (kPag) 1009 3025 8724 24899 375
Temperatura na Succao (°C) 40 40 40 37,42 0
Pressao na Descarga (kPag) 3050 8774 24949l 5494911 1637
Peso Molecular do Gas 31,87 31,87 31,87 2522 44,10
Cp/Cv 1,3316 1,436 1,9648 na  1,1992
Zsuccao 0,97 0,9147 10,7607 n/a 0,898
Zdescarga 0,976 0,949 0,9419 na  0,7835
Material tubos CS  SS316L SS316L SS316L CS
Driver Motor Motor  Motor  Motor  Motor

[1] Presséao fora do range do Aspen Capital Cost Estimator
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Tabela 27 - Dados de Entrada para Estimativa de CAPEX - Trocadores de Calor Caso

Base
SHX-101 SHX-102 SHX-201 SHX-202 SHX-301
Area de Troca (m2)M 587,50 1093,00 41,00 108,50 1153,00
N2 de Cascos? 2,00 1,00 1,00 1,00 2,00
Tipol® AEL NFU NFU NFU BHM
Material dosTubos!? Inconel Inconel Inconel Inconel Inconel
P operacéo Tubos (kPag) " 1749 5149 591 1749 4799
P projeto Tubos (kPag) 4l 2094 5494 761 2094 5144
T. operacéo. Tubos (°C) [ 55 126 116 92 35
T projeto Tubos (°C) % 125 156 146 125 125
Diam. Ext. Tubos (mm) [ 25,4 25,4 19,1 19,1 25,4
Material do Cascol? A 516 A516 A516 A 516 A516
P operacédo Cascos (kPag)['] 438 438 438 438 5099
P projeto. Cascos (kPag) 4 608 608 608 608 5444
T operacgéo Cascos (°C) ! 45 55 50 55 40
T projeto Cascos (°C) %! 125 125 125 125 125
Comprimento Tubos (m) 2 5,70 9,00 10,00 12,20 11,60
Espessura Tubos (BWG) 2 18 18 18 18 18
Passo (mm) 31,7 25,4 25,4 25,4 25,4
Arranjo dos Tubos!? Triangular 30°  Triangular 30°  Triangular 30°  Triangular 30°  Triangular 30°
Didmetro Casco (mm) ! 900 1800 350 500 1150
Material do Espelho A 516 A 516 A 516 A 516 A 516
Material do Cabecote A 516 A 516 A 516 A 516 A 516
Material do Cladeamento Inconel Inconel Inconel Inconel Inconel
Localizagdo Cladeamento  Cabecote Cabecote Cabecote Cabecote Cabecote
N° Passes Tubos/Cascol? 1,00 4,00 2,00 2,00 2,00
N° de Passes nos Cascos!? 1,00 2,00 2,00 2,00 4,00
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Tabela 27(Continuacao) - Dados de Entrada para Estimativa de CAPEX - Trocadores

de Calor Caso Base

SHX-302 SHX-303 SHX-501 SHX-502 SHX-601
Area de Troca (m2)1 1153 76,8 128,2 505,5 563,6
Ne de Cascos!? 2 1 1 2 2
Tipol! BHM NFU NFU DFU DFU
Material dosTubos? Inconel 316LS 316LS 316LS 316LS
P operacio Tubos (kPag) [l 4799 4899 4849 10541 24949
P projeto Tubos (kPag) ] 5144 5244 5194 11068 26196
T. operacdo. Tubos (°C) " 35 21,6 18 102 110
T projeto Tubos (°C) 1%l 125 22 22 132 140
Diadm. Ext. Tubos (mm) [ 19,05 25,4 25,4 19,05 19,05
Material do Casco? A 516 SS316 A 516 A 516 A 516
P operacdo Cascos (kPag) [ 5099 616 375 438 438
P projeto. Cascos (kPag) ¥ 5444 786 545 608 608
T operagéo Cascos (°C) " 40 -11 -1 55 55
T projeto Cascos (°C) I 125 -41 -31 125 125
Comprimento Tubos (m) 11,6 45 6,6 10,6 11,8
Espessura Tubos (BWG) 2 18 18 18 18 16
Passo (mm) [ 254 31,7 31,7 254 25,4
Arranjo dos Tubos!?@ Triangular 30° Triangular 30° Triangular 30° Triangular 30° Triangular 30°
Diametro Casco (mm)![ 1150 750 800 800 800
Material do Espelho A 516 316L A 516 316L 316L
Material do Cabecote A 516 316L A 516 316L 316L
Material do Cladeamento  Inconel - - - -
Localizagdo Cladeamento Cabecote - - - -
N° Passes Tubos/Cascol? 2 2 2 2 2
N° de Passes nos Cascos!? 4 2 2 2 2
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Tabela 27(Continuacao) - Dados de Entrada para Estimativa de Custo dos Trocadores
de Calor no Aspen Capital Cost Estimator (Caso Base)

SHX-602 SHX-603 SHX-901 SHX-902
Area de Troca (m?)"! 198,7 203,3 8,64 266,1
N¢ de Cascos!? 1 2 1 1
Tipol! NFU DFU BEM AJL
Material dosTubos? A179 316LS A179 A179
P operacéo Tubos (kPag) 3050 8774 375 438
P projeto Tubos (kPag) ] 3395 9213 545 608
T. operacdo. Tubos (°C) " 142 150 10 45
T projeto Tubos (°C) 1%l 172 180 22 125
Diadm. Ext. Tubos (mm) [ 19,05 19,05 19,05 19,05
Material do Cascol? A 516 A516 A 516 A 516
P operacédo Cascos (kPag) [] 438 438 1637 1637
P projeto. Cascos (kPag) ¥ 608 608 1807 1807
T operagdo Cascos (°C) " 55 55 50 66
T projeto Cascos (°C) 9 125 125 125 125
Comprimento Tubos (m) 2 11 9,4 1,5 5,2
Espessura Tubos (BWG) 2 18 18 18 18
Passo (mm) 2 25,4 25,4 31,7 25,4
Arranjo dos Tubos?@ Triangular 30° Triangular 30° Triangular 30° Triangular 30°
Didmetro Casco (mm) [l 700 550 325 850
Material do Espelho A 516 316L A 516 A 516
Material do Cabecote A 516 316L A 516 A 516
Material do Cladeamento - - - -
Localizacdao Cladeamento - - -
N° Passes Tubos/Cascol? 2 2 1 6
N° de Passes nos Cascos/? 2 2 1 1

[1] Os valores foram retirados dos outputs da Simulagdo Caso Base

[2] Conforme especificado no item 3.2.1.

[3] Conforme especificado no item 3.2.1, exceto nos casos onde foi especificado o tipo DFU. O programa da Aspen
nao tem o cabegote tipo D em seu banco de dados. Esse tipo de cabecgote é utilizado quando os tubos
trabalham com altas pressoes. Nesses casos foi considerado o cabegote tipo N, logo, os custos reais desses
trocadores devem ser maiores que os estimados.

[4] Pressao de Projeto calculada conforme Figura 48.

Design Pressure Specifications » =

[ ok | [ cacel | [ Resst | [ Pin |

DP = OP*(lﬁ—i) 4 B DP=DesinFressurs
100

OF = Operating Pressure

Lower Limit |Upper Limit S ram A Param B
(KPA) (KPA) (KPA)
Range 1
Range 2
Range 3
Range 4
Range & W

Figura 48 - Calculo da Pressao de Projeto
Fonte: Aspen Capital Cost Estimator

[5] Temperatura de Projeto calculada conforme Figura 49
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p.
Design Temperature Specifications

[

l 0K ] | Cancel ] I Fleset | | Fririt

)

DT = OT*(1+-L)+ B
100

DT =Design Temperature
OT =Operating Tempetature

Lower Limit

(DEG C) (DEG C)

Upper Limit

Param A

Param B
{(DEG C)

Range

Range

Range

Range

| k| Wi |

Range

Figura 49 - Calculo da Temperatura de Projeto

Fonte: Aspen Capital Cost Estimator

Tabela 28 - Dados de Entrada para Estimativa de CAPEX do SHX-604 e SHX-701 - Caso

Base
SHX-604 SHX-701
U (W/mz2.K)M 591 629
UA (W/K) ™ 141477 429733
Area de Troca Requerida (m2) 239,4 683,2
N2 de Cascos 2 2
Tipo DFU DFU
Material dosTubos 316LS 316LS
P op. nos Tubos (kPag) 24949 54949
P proj. nos Tubos (kPag) 26196 57696
Temp. de Op. nos Tubos (°C) 147 103
Temp. de proj. nos Tubos (°C) 177 133
Diam. Ext. Tubos (mm) 19,05 19,05
Material do Casco A516 A516
P op. nos Cascos (kPag) 438 438
P proj. nos Cascos (kPag) 608 608
Temp. de Op. nos Cascos (°C) 55 55
Temp. de proj. nos Cascos (°C) 125 125
Comprimento dos Tubos (m) 0 0
Espessura dos Tubos (BWG) - -
Passo (mm) - -
Arranjo dos Tubos - -
Diametro do Casco (mm) - -
Material do Espelho 316L 316L
Material do Cabecote 316L 316L
Material do Cladeamento - -
Localizacao do Cladeamento - -
N° de Passes nos Tubos/Casco 2 2
N° de Passes nos Cascos 2 2

[1] Conforme explicado no item 3.2.
[2] Valores retirados da simulagdo Caso Base/Projeto.

[3] O Capital Cost Estimator ndo permite pressdes superiores a 27.500 kPag. Foi considerada essa pressao
maxima, logo, o custo real desse trocador deve ser maior que o estimado pelo programa.
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Tabela 29 - Dados de Entrada para Estimativa de CAPEX — SHX-801 Caso Base

SHX-801
N2 de Trocadores 3 + 1 reserva

Area de Troca Requerida (m?) 2415,5
N° de Placas 669

P operacao (kPag) 792,85
P projeto (kPag) 963
T operagéao (°C) 53,6
T projeto (°C) 125
) Material titanium

[1] Area requerida e N° de Placas foram calculadas no Aspen Exchanger Desing and Rating.

Tabela 30 - Dados de Entrada para Estimativa de CAPEX — Bombas Caso Base

P1 P2
Modelo DCP APl 610 DCP API 610
Bombas em Operacgao 1x100% 2x50%
Bombas Reserva 1 1
Material Acgo Carbono Ago/Bronze
Vazao (L/s)M" 647,7 564,4
Head (m)!"! 36,6 75,4

[1] Valores retirados da simulagdo Caso Base/Operagao.

Tabela 31 - Dados de Entrada para Estimativa de Custo dos Turbo geradores no
Aspen Capital Cost Estimator (Caso Base)

TGs em Operacaoll 3
TGs Reservall 1
Poténcia Total por Gerador (kW) [l 28491
Power Factor? 0,9
Geracao de Energia (kVA) Bl 31657
[1] Informacbes retiradas do EIA da Atividade de Produgéo e Escoamento de Petréleo e Gés Natural do Polo Pré-
Sal — Etapa 1
[2] retirado de BRANDAO et al. (2006)
[3] Poténcia Elétrica (kVA) = Poténcia (kW) / Power Factor

3.3.1.2 Consumo de Energia

A partir das simulacdes do Caso Base processando 100%, 75%, 50% e 25%
da capacidade maxima da planta foi possivel definir a poténcia e consumo de energia
elétrica dos compressores e bombas e assim o consumo de gas natural pelos turbo
geradores. Com essas informacdes foi estimado o consumo de energia elétrica e de
gas para cada ano de operagao do FPSO, baseado em ajustes polinomiais dos pontos
de poténcia e consumo de gas versus porcentagem de vazao de entrada de gas, como

mostram a Figura 50 e Figura 51 respectivamente.
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Figura 50 — Poténcia Requerida pelo FPSO versus Capacidade de Processamento de
Gas — Caso Base

138
o
& 136 y = 0,7569x% + 6,3728x + 129,26 _n
o~ R? = 0,9999
s
D o3y
o /./
=
o 132
E ./
@
@ 130
o
o
128
0% 25% 50% 75% 100%

Capacidade de Processamento de Gas (%)

Figura 51 — Consumo de Gas Combustivel dos Turbo geradores versus Capacidade de
Processamento de Gas — Caso Base

A Tabela 32 mostra a poténcia e consumo de gas combustivel médios para

cada ano de operacgéao do FPSO.
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Tabela 32 - Curva de Producao, Poténcia Elétrica e Consumo de Gas — Caso Base
Consumo de

Produgéo _ Pot’én_cia Gas
Ano ?Semcj/ads) Capacidade E(I:nt\r’\llc):a Combustivel
(MM Sm3/ano)
2013 1553353 31,1% 57,652 131,313
2014 3808207 76,2% 59,462 134,553
2015 4680487 93,6% 60,162 135,889
2016 4750184 95,0% 60,218 135,998
2017 4726882 94,5% 60,199 135,961
2018 4351021 87,0% 59,898 135,379
2019 3877911 77,6% 59,518 134,658
2020 3449713 69,0% 59,174 134,017
2021 3111317 62,2% 58,903 133,519
2022 2801137 56,0% 58,654 133,068
2023 2470570 49,4% 58,388 132,594
2024 2165769 43,3% 58,144 132,162
2025 1919672 38,4% 57,946 131,818
2026 1734367 34,7% 57,797 131,562
2027 1571083 31,4% 57,666 131,337
2028 1448020 29,0% 57,567 131,169
2029 1341866 26,8% 57,482 131,025
2030 1244432 24,9% 57,404 130,893
2031 1173246 23,5% 57,347 130,797
2032 1108365 22,2% 57,295 130,710
2033 1030402 20,6% 57,232 130,605
2034 961000 19,2% 57,176 130,513
2035 912000 18,2% 57,137 130,448
[1] Vazoes retiradas do EIA da Atividade de Producdo e Escoamento de Petréleo e Gas Natural do Polo Pré-Sal —

Etapa 1.

3.3.2 Caso Alternativo

3.3.2.1  Estimativa de Capital Expenditure (CAPEX)

Os dados de entrada utilizados para estimar o CAPEX foram organizados em
tabelas, como mostrado a seguir:
e Compressores: Tabela 33
e Trocadores de Calor: Tabelas 38, 39 e 40
e Bombas: Tabela 37

e Turbo geradores: Tabela 38



Tabela 33 - Dados de Entrada para Estimativa de CAPEX - Compressores Caso
Alternativo

C-101 C-201 C-202 C-501  C-502

Material CS CS CS CS CS
Corrente da Simulagao na Succao 103 202 208 501 506
Corrente da Simulacao na Descarga 104 203 209 502 507
Vazéo Vol. Succao (m3h) 10427,7 1238,5 1426,0 2893,6 8354
Pressao na Succao (kPag) 1699 149 566 4399 10491
Temperatura na Succgao (°C) 10,7 55,0 19,3 28,9 12,0
Pressdo na Descarga (kPag) 5149 591 1749 10541 2494901

Peso Molecular do Gas 24,78 39,83 33,41 22,56 22,56
Cp/Cv 13525 1,1579 1,23 1,4859 2,4739

Zsucg¢ao 0,9275 0,9837 0,953 0,8554 10,6156

Zdescarga 0,9289 0,9744 09365 10,8922 0,873
Material tubos SS316L SS316L SS316L CS SS316L

Driver  Motor Motor Motor Motor Motor

Tabela 33 - Dados de Entrada para Estimativa de CAPEX - Compressores Caso
Alternativo (Continuacao)

C-601  C-602 C-603 C-701

Material CS CS CS CS
Corrente da Simulacao na Succao 601 605 610 702
Corrente da Simulacao na Descarga 602 606 611 703

Vazao Vol. Succao (m3h) 12888,3 29435 581,0 312,8
Pressao na Succéo (kPag) 299 1473 6165 24899
Temperatura na Succéo (°C) 28,9 12,0 12,0 28,7
Pressao na Descarga (kPag) 1498 6190 2494901 54949l
Peso Molecular do Gas 31,84 31,84 31,84 25,21
Cp/Cv 1,3087 1,3915 2,0355 n/a
Zsuccao 0,9878 0,9401 0,7388 n/a
Zdescarga 0,9897 0,9601 0,9465 n/a
Material tubos CS CS SS316L  SS316L
Driver  Motor Motor Motor Motor
[1] Pressao fora do range do Aspen Capital Cost Estimator
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Tabela 34 - Dados de Entrada para Estimativa de CAPEX — Trocadores de Calor Caso

Alternativo
SHX-101 SHX-102 SHX-103 SHX-201
Area de Troca (m2)M 883,20 89,30 439,00 49,20
N2 de Cascos!? 2,00 2,00 1,00 1,00
Tipol®! AEL BHM NFU NFU
Material dosTubos!? Inconel Inconel Inconel Inconel
P operacao Tubos (kPag) [l 1749 4799 5099 591
P projeto Tubos (kPag) 1] 2094 5144 5444 761
T. operacdo. Tubos (°C) 1 55 35 70 116
T projeto Tubos (°C) 1% 125 125 125 146
Diam. Ext. Tubos (mm) 2 25,4 19,1 19,1 19,1
Material do Cascol? A516 A516 A 516 A516
P operacdo Cascos (kPag) [ 438 5149 438 438
P projeto. Cascos (kPag) [ 608 5494 608 608
T operacéo Cascos (°C) [l 7 96 27 27
T projeto Cascos (°C) 9 22 126 125 125
Comprimento Tubos (m) 2 4,30 3,10 11,60 12,00
Espessura Tubos (BWG) 2 18 18 18 18
Passo (mm) 2 31,7 25,4 25,4 25,4
Arranjo dos Tubos!? Triangular 30° Triangular 30° Triangular 30° Triangular 30°
Diametro Casco (mm) [ 1280 450 1000 350
Material do Espelho A 516 A516 A 516 A 516
Material do Cabecote A 516 A 516 A 516 A 516
Material do Cladeamento Inconel - Inconel Inconel
Localizagédo Cladeamento Cabecote - Cabecote Cabecote
N° Passes Tubos/Cascol? 1,00 1,00 2,00 2,00
N° de Passes nos Cascos!? 1,00 2,00 2,00 2,00
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Tabela 34 - Dados de Entrada para Estimativa de CAPEX — Trocadores de Calor Caso

Alternativo (Continuacao)

SHX-202 SHX-301 SHX-302 SHX-501
Area de Troca (m?)!"! 91,60 91,6 62,6 660
Ne de Cascos!? 2,00 2 1 2
Tipo®! NFU NFU BHM NFU
Material dosTubos!? Inconel Inconel SS 316 SS 316
P operacio Tubos (kPag) 1749 1749 616 4849
P projeto Tubos (kPag) ] 2094 2094 786 5194
T. operacdo. Tubos (°C) " 89 89 -19 18
T projeto Tubos (°C) 1% 125 125 -49 22
Diadm. Ext. Tubos (mm) 19,1 19,05 25,4 25,4
Material do Cascol? A 516 A 516 A 516 A 516
P operacdo Cascos (kPag) '] 438 438 4899 438
P projeto. Cascos (kPag) ¥ 608 608 5244 608
T operacéo Cascos (°C) [ 27 27 20 7
T projeto Cascos (°C) [9 125 125 22 22
Comprimento Tubos (m) 8,40 8,4 4.7 10,4
Espessura Tubos (BWG) & 18 18 18 18
Passo (mm) [ 25,4 25,4 31,7 31,7
Arranjo dos Tubos!? Triangular 30°  Triangular 30°  Triangular 30°  Triangular 30°
Diametro Casco (mm)[ 400 400 500 1000
Material do Espelho A 516 A 516 A 516 A 516
Material do Cabecote A 516 A 516 A 516 A 516
Material do Cladeamento Inconel Inconel - -
Localizagdo Cladeamento Cabecote Cabecote - -
N° Passes Tubos/Cascol? 2,00 2 6 2
N° de Passes nos Cascos!? 2,00 2 4 2
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Tabela 34 - Dados de Entrada para Estimativa de CAPEX — Trocadores de Calor Caso

Alternativo
SHX-502 SHX-601 SHX-602
Area de Troca (m?)!"! 748,7 125,8 272
N¢ de Cascosl 2 1 1
Tipol® DFU DFU NFU
Material dosTubos!? SS 316 SS 316 A179
P operacéo Tubos (kPag) " 10541 24949 6190
P projeto Tubos (kPag) 4l 11068 26196 6535
T. operacéo. Tubos (°C) ! 102 70 149
T projeto Tubos (°C) %! 132 125 179
Diam. Ext. Tubos (mm) [ 19,05 19,05 19,05
Material do Cascol? A 516 A516 A516
P operacdo Cascos (kPag) ['] 438 438 438
P projeto. Cascos (kPag) 4 608 608 608
T operacéo Cascos (°C) ! 27 27 27
T projeto Cascos (°C) [ 125 125 125
Comprimento Tubos (m) 2 9 9 12
Espessura Tubos (BWG) 2 18 16 18
Passo (mm) @ 25,4 25,4 25,4
Arranjo dos Tubos® Triangular 30° Triangular 30° Triangular 30°
Didmetro Casco (mm) " 1050 620 780
Material do Espelho 316L 316L A 516
Material do Cabecote 316L 316L A 516
Material do Cladeamento - - -
Localizacao Cladeamento - -
N° Passes Tubos/Cascol? 2 2 2
N° de Passes nos Cascos!? 2 2 2

[1] Os valores foram retirados dos Outputs da Simulagdo Caso Alternativo/Projeto.

[2] Conforme especificado no item 3.2.2.

[3] Conforme especificado no item 3.2.2, exceto nos casos onde foi especificado o tipo DFU. O programa da Aspen
nao tem o cabecote tipo D em seu Banco de Dados. Esse tipo de cabegote é utilizado quando os tubos
trabalham com altas pressdes. Nesses casos foi considerado o cabegote tipo N, logo, os custos reais desses
trocadores devem ser maiores que os estimados.

[4] Valores retirados da simulacdo Caso Alternativo/Projeto

[5] Pressao de Projeto calculada conforme Figura 48.

[6] Temperatura de Projeto calculada conforme Figura 49
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Tabela 35 - Dados de Entrada para Estimativa de Custo dos Resfriadores E11 e E12 no
Aspen Capital Cost Estimator (Caso Alternativo)

SHX-603 SHX-701
U (W/mz.K)M 433 463
UA (W/K)[ 152561 140588
Area de Troca Requerida (m?) 352,3 303,6
N2 de Cascos 1 1
Tipo DFU DFU
Material dosTubos SS316 SS316
P op. nos Tubos (kPag) 24949 54949
P proj. nos Tubos (kPag) 26196 57696

Temp. de Op. nos Tubos (°C) 150 90
Temp. de proj. nos Tubos (°C) 180 125
Diam. Ext. Tubos (mm) 19,05 19,05
Material do Casco A516 A516
P op. nos Cascos (kPag) 438 438
P proj. nos Cascos (kPag) 608 608
Temp. de Op. nos Cascos (°C) 27 27
Temp. de proj. nhos Cascos (°C) 125 125
Comprimento dos Tubos (m) 0 0
Espessura dos Tubos (BWG) - -
Passo (mm) - -

Arranjo dos Tubos - -
Diametro do Casco (mm) - -
Material do Espelho 316L 316L
Material do Cabecote 316L 316L
Material do Cladeamento - -
Localizagao do Cladeamento
N° de Passes nos Tubos/Casco 2 2

N° de Passes nos Cascos 2 2
[1] Conforme explicado no item 3.2.
[2] Valores retirados da simulacdo Caso Alternativo/Projeto.
[3] O Capital Cost Estimator ndo permite pressdes superiores a 27.500 kPag. Foi considerada essa presséo
maéaxima, logo, o custo real desse trocador deve ser maior que o estimado pelo programa.

Tabela 36 - Dados de Entrada para Estimativa de Custo do E13 no Aspen Capital Cost
Estimator (Caso Alternativo)

SHX-801
N¢ de Trocadores 4 + 1reserva
Area de Troca Requerida (m?) 1908,2

N° de Placas 687
P operacao (kPag) 792,85
P projeto (kPag) 963
T operacao (°C) 23,8
T projeto (°C) 125

) Material titanium
[1] Area requerida e N° de Placas foram calculadas no Aspen Exchanger Desing and Rating.
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Tabela 37 - Dados de Entrada para Estimativa das Bombas no Aspen Capital Cost
Estimator (Caso Alternativo)

P1 P2
Modelo DCP AP1 610 DCP API 610
Bombas em Operacao 1x100% 2x50%
Bombas Reserva 1 1
Material Acgo Carbono Ago/Bronze
Vazio (L/s)M! 664,7 818,5
Head (m)!"! 36,6 75,1

[1] Valores retirados da simulagao Caso Alternativo/Operacéao.

Tabela 38 - Dados de Entrada para Estimativa de Custo dos Turbo geradores no
Aspen Capital Cost Estimator (Caso Alternativo)

TGs em Operacaoll 3
TGs Reservall 1
Poténcia Total por Gerador (kW) [l 27017
Power Factor? 0,9
Geracéo de Energia (kVA) B 30019
[1] Informacbdes retiradas do EIA da Atividade de Produgéo e Escoamento de Petréleo e Géas Natural do Polo Pré-
Sal — Etapa 1
[2] retirado de BRANDAO et al. (2006)
[3] Poténcia Elétrica (kVA) = Poténcia (kW) / Power Factor

3.3.2.2 Consumo de Energia

Assim como no caso Base, para estimar o consumo de GN para producao de
energia elétrica durante a vida util do FPSO, foi utilizada a estimativa de produgéo de
gas anual, disponibilizada pelo EIA da Etapa 1. A Tabela 39 mostra as vazdes
consideradas (mesmas vazdes utilizadas no Caso Base).

A partir das simulagdes do Caso Alternativo processando 100%, 75%, 50% e
25% da capacidade maxima da planta foi possivel definir a poténcia e consumo de
energia elétrica dos compressores e bombas e assim o consumo de gés natural pelos
turbo geradores. Com essas informagdes foi estimado o consumo de energia elétrica
e de gas para cada ano de operacdo do FPSO, baseado em ajustes polinomiais dos
pontos de poténcia e consumo de gas versus porcentagem de vazao de entrada de
gas, como mostram a Figura 52 e Figura 53 respectivamente.
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Figura 53 — Consumo de Gas Combustivel dos Turbo geradores versus Capacidade de
Processamento de Gas — Caso Alternativo

A Tabela 39 mostra a poténcia e consumo de gas combustivel médios para

cada ano de operacéao do FPSO.
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Tabela 39 - Curva de Producao, Poténcia Elétrica e Consumo de Gas — Caso
Alternativo

Poténcia Consumo de

Producao de Gas Capacidade Elétrica Gas Combustivel

Ano

(Sm?/d) (MW) (MM Sm3/ano)
2013 1553353 31,1% 56,839 128,689
2014 3808207 76,2% 57,238 129,295
2015 4680487 93,6% 57,530 129,810
2016 4750184 95,0% 57,557 129,858
2017 4726882 94,5% 57,548 129,842
2018 4351021 87,0% 57,411 129,597
2019 3877911 77,6% 57,259 129,330
2020 3449713 69,0% 57,140 129,128
2021 3111317 62,2% 57,060 128,996
2022 2801137 56,0% 56,996 128,895
2023 2470570 49,4% 56,939 128,809
2024 2165769 43,3% 56,896 128,750
2025 1919672 38,4% 56,869 128,716
2026 1734367 34,7% 56,852 128,699
2027 1571083 31,4% 56,840 128,689
2028 1448020 29,0% 56,833 128,686
2029 1341866 26,8% 56,828 128,686
2030 1244432 24,9% 56,824 128,687
2031 1173246 23,5% 56,822 128,690
2032 1108365 22,2% 56,820 128,693
2033 1030402 20,6% 56,819 128,698
2034 961000 19,2% 56,819 128,703

2035 912000 18,2% 56,819 128,707
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4 RESULTADOS

Visando executar a andlise comparativa proposta neste trabalho,
primeiramente serdo apresentados os resultados das simulacdes. Os resultados serao
mostrados separadamente, por tipo de equipamento. Para cada grupo sera feita uma
comparacao entre os Casos Base e Alternativo. A seguir, serdo apresentados os
resultados do dimensionamento dos principais equipamentos afetados pelas
diferencas entre os dois casos. Ao final serdo apresentados os custos totais estimados
para cada caso e a analise comparativa. Essa analise chegara ao potencial de
economia trazido pela captacdo profunda de agua do mar, em cada grupo de
equipamentos e no total. Também serdo comparadas as emissdes de CO2 estimadas
para cada caso.

4.1 SIMULACAO
4.1.1 Compressores

A Tabela 40 mostra um comparativo da Vazao, Head Politrépico e Poténcia
dos Compressores, para o Caso Base/Projeto e o Caso Alternativo/Projeto. Nota-se
que no Caso Alternativo houve uma reducao de 9% na Poténcia Total de Projeto dos
Compressores. Porém, na Tabela 40 pode ser visto que nos compressores de
estagios finais de compressao, como o C-202 e ¢-502, a redugéo na poténcia chega
a aproximadamente 20%. Essa reducao tem impacto direto no custo das maquinas,
como sera mostrado no item 4.3.

Também pode ser notado na Tabela 40 que os compressores de gas rico em
CO2 (C-601, C-602 e C-603), tiveram um aumento na poténcia (nota-se pelo sinal
negativo na coluna de reducao de poténcia). Isso ocorre, pois, 0 numero de estagios
de compressao foi reduzido, de 3 para 4, no caso alternativo. Com isso, cada estagio
tem razdes de compressao maiores, acarretando uma poténcia maior. Mas somando
as poténcias dos quatro estagios do Caso Base chega-se a 8.811 kW. Somando a
poténcia dos trés estagios do Caso Alternativo chega-se a 8.463 kW. Ou seja, apesar
de se ter reduzido o numero de estagios, o0 que torna o conjunto de compressao menos
eficiente, ainda houve uma reducéao de 3,9% na poténcia total do trem de compressao

de CO2 do Caso Alternativo. Também pode ser notada a inexisténcia do compressor



116

do ciclo de refrigeracao (C-901), pois foi utilizada a agua de resfriamento para ajuste
de HCDP.

Tabela 40 - Analise Comparativa dos Resultados — Compressores/Projeto

CASO BASE/PROJETO ALTERNATIVO/PROJETO
Vazao Vazao Reducéo
TAG na_ Ts;ngﬁrcag:;a Poténcia na_ Tﬁ;ngﬁ::a:}t;;a Poténcia rjag )
Succao (°C) (kW) Succao (°C) (kW) Poténcia
(m3/h) (m3/h)
C-101 11976 39 8901 10428 11 7792 12,5%
C-201 1239 55 137 1239 55 137 0,0%
C-202 1839 25 511 1426 19 404 20,9%
C-501 2894 29 4596 2894 29 4595 0,0%
C-502 1110 40 4768 835 12 3856 19,1%
C-601 12939 30 2080 12888 29 2879 -38,4%
C-602 4728 40 2234 2943 12 2866 -28,3%
C-603 1583 40 2301 581 12 2718 -18,1%
C-604 466 40 2196 - - - -
C-701 313 37 7672 313 29 7385 3,7%
C-901 1885 0 455 - - - -
TOTAL 35850 32633 9,0%

Como ja mencionado, as simulacbées Caso Base/Operagdo e Caso
Alternativo/Operagao foram executadas com a finalidade de estimar o efeito da
reducado na temperatura da agua de resfriamento, e consequentemente dos gases
proessados, no consumo de energia (gas combustivel) da planta. Foram simuladas 4
capacidades diferentes da planta de processamento de gas (100%, 75%, 50% e 25%
da vazao de projeto, que é de 5,0 MM Sm?3/d). Lembrando que foi considerado o0 modo
de operacao em que ¢ feita a exportacdo do GN e reinjecao apenas do gas rico em
COs2. A Figura 54 mostra a variagdo na poténcia dos compressores do caso Base e a
Figura 55 a mesma variacao em termos percentuais. A Figura 56 mostra a temperatura
na succao de cada compressor simulado. As Figuras 57, 58 e 59 mostram os mesmos
graficos para o Caso Alternativo. A Figura 60 mostra a variacado nominal de poténcia
dos compressores do Caso Alternativo comparados ao Caso Base e a Figura 61 a
variagao percentual.
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A Figura 61 mostra que no Caso Alternativo 100% houve uma redugao de
aproximadamente 9,2% na poténcia total de operacdo dos compressores, nos casos
onde apenas 25% da capacidade da planta estava sendo utilizada a redugao de
poténcia do Caso Alternativo caiu para apenas 3,0%. Isso ocorre devido aos sistemas
anti-surge e das limitagbes de reducédo de temperatura em funcédo de hidratos e
materiais. Nota-se pelas Figuras 55 e 58 que enquanto no Caso Base a reducao de
capacidade da planta leva a uma queda mais acentuada e linear na poténcia dos
compressores, no Caso Alternativo essa reducao € bem menor, e ajustada por uma
curva quadrdtica, tendendo a um patamar abaixo de 40% da capacidade de
processamento de gas. Essa diferenca € mostrada na Figura 62.

y = 3895,9x + 32244 /
2 _
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3510 /
345 /
34,0
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Figura 62 — Variacao Percentual na Poténcia dos Compressores versus Capacidade de
Processamento de Gas Utilizada — Caso Alternativo Comparado ao Caso Base

Isso mostra que o sistema de agua de resfriamento gelada é mais vantajoso
quando a planta opera préximo a sua capacidade maxima, sem necessidade de
recirculacdo de gas para controle anti-surge, o que leva a menos limitacbes no
resfriamento do gas.

A redugéo na poténcia dos compressores tem impacto direto no consumo de

energia dessas maquinas, consequentemente permite uma redu¢do no consumo de
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gas combustivel, reducao nas emissées de CO2 e aumento na exportacao de géas

(receita), como sera mostrado no item 4.3.

4.1.2 Trocadores de calor

Os fatores que mais impactam no custo dos trocadores de calor sdo seus
materiais constitutivos, a area de troca térmica e as classes de Pressdo e Temperatura
(do lado dos cascos e dos tubos, no caso de trocadores Casco e Tubos). Nas
simulacdes foram determinadas as pressdes e temperaturas de operagao dos fluidos
quentes e frios que passam pelos trocadores. A area de troca é funcdo da carga
térmica, do coeficiente global de troca térmica e do LMTD efetivo (LMTD ¢ diferenca
média logaritmica de temperaturas do trocador), como mostra a equagao 7.

Q = U.A.LMT D¢ etive (7
Onde:

AT sz — ATy
LMTD,fetivo = LMTD. ft = = o ft (8)

In(ATpsx — ATmin)

Q = taxa de transferéncia térmica (W)

U = coeficiente global de troca térmica (W/m2.K)

A = area de troca térmica requerida (m?)

fy=fator de correcdo do LMTD (depende do tipo de permutador e n° de passes
nos tubos utilizado)

ATmax = variacdo de temperatura do fluido que sofre maior AT (K).

ATmin = variacao de temperatura do fluido que sofre menor AT (K).

Nas simulacdes foram determinadas as Pressdes, Temperaturas e Cargas
Térmicas dos Trocadores, disponiveis no Capitulo 3. Os materiais, o Coeficiente
Global de Troca Térmica (U) e as Areas de Troca Térmica foram calculados na etapa
de dimensionamento, os resultados serdo mostrados no item 4.2. A Tabela 41
apresenta o resultado das cargas térmicas de projeto e a Tabela 42 os LMTDs dos
trocadores de calor utilizados nos dois casos simulados.
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Tabela 41 - Resultados — Trocadores de Calor — Cargas Térmicas

Case Carga Térmica (MJ/h)

BASE DSW BASE DSW  Diferenca %

SHX-101 SHX-101 7,431 20,701 179%
SHX-102 SHX-103 42,254 23,104 -45%
SHX-201 SHX-201 1,016 1,532 51%
SHX-202 SHX-202 1,980 2,873 45%
SHX-301 SHX-102 11,428 11,429 0%
SHX-302 SHX-301 1,841 0,916 -50%
SHX-303 SHX-302 4,573 4,869 6%
SHX-501 SHX-501 24,071 37,691 57%
SHX-502 SHX-502 30,050 13,154 -56%
SHX-601 SHX-601 7,084 12,416 75%
SHX-602 SHX-602 9,173 14,044 53%
SHX-603 SHX-603 11,947 20,212 69%
SHX-604 - 15,169 - -
SHX-701 SHX-701 29,320 23,631 -19%
SHX-801 SHX-801 131,058 168,197 28%
SHX-901 - 0,204 - -
SHX-902 - 6,223 - -
Total 334,823 354,769 6%

Pela Tabela 41 pode-se notar que no total, houve uma reducgéo (representada
por um sinal negativo na tabela) de 6% na carga térmica dos trocadores do Caso
Alternativo. Isoladamente isso leva a uma reducado na area de troca requerida. As
reducdes foram mais expressivas nos trocadores SHX-102, SHX-202 e SHX-502. Os
trocadores do Caso Alternativo que sofreram aumento mais expressivo de carga
térmica foram o SHX-101 (resfriador de gas separado) e intercoolers do gas rico em
COg, em funcao da reducao do numero de estagios, que leva a uma temperatura maior
no gas descarregado pelos compressores. Comparando-se as cargas térmicas dos
trocadores SHX-801 (permutador de placas que resfriam a agua de resfriamento com
agua do mar), vemos que a houve um aumento expressivo de carga térmica no Caso
Alternativo, 28% maior que o do Caso Base. Isso ocorre, pois, 0 gas é mais resfriado
no Caso Alternativo que no Caso Base, exigindo um sistema de agua de resfriamento
com mais capacidade de troca térmica.

Pela Tabela 42, nota-se que o LMTD variou de forma aleatoria de trocador
para trocador. Mas, a maioria dos equipamentos do caso alternativo sofreu aumento
do LMTD. Isoladamente isso leva a uma redugéo na area de troca requerida.



Tabela 42 - Resultados — Trocadores de Calor - LMTD

Case LMTD

BASE DSW BASE DSW Diferenca %
SHX-101 SHX-101 7,3 16,6 127%
SHX-102 SHX-103 23,5 25,0 6%
SHX-201 SHX-201 20,2 25,0 24%
SHX-202 SHX-202 12,7 16,2 27%
SHX-301 SHX-102 7,5 60,5 712%
SHX-302 SHX-301 10,0 11,3 13%
SHX-303 SHX-302 14,5 3,9 -73%
SHX-501 SHX-501 18,8 26,1 39%
SHX-502 SHX-502 20,9 37,8 81%
SHX-601 SHX-601 24,5 38,6 57%
SHX-602 SHX-602 28,8 36,9 28%
SHX-603 SHX-603 30,6 36,8 20%
SHX-604 - 29,8 - -
SHX-701 SHX-701 19,0 46,7 146%
SHX-801 SHX-801 10,4 6,5 -37%
SHX-901 - 43,5 - -
SHX-902 - 10,0 - -

4.1.3 Bombas
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A poténcia das bombas de circulacédo de agua de resfriamento (P-801) é

basicamente funcao da vazéo e do Head, pois os fluidos bombeados sdo os mesmos.

Em ambos os casos o Head foi o mesmo, assim, a diferenga nas poténcias foi reflexo

apenas da vazao ligeiramente maior do Caso Alternativo. Isso ja era esperado, haja

vista que o Delta T da agua de resfriamento foi 0 mesmo em ambos os casos (20°C).

Ja as P-802 A e B bombeiam agua do mar, que resfria a agua de resfriamento. A

vazao do Caso Alternativo é 6,4% maior, pois, para garantir um LMTD semelhante ao

do Caso Base, o Delta T da agua do Mar foi de 7°C, 1°C menor que no Caso Base. A

Tabela 43 mostra as diferengas da poténcia de projeto das Bombas. Ja os casos de

operacgao sao ilustrados pela Figura 63, de forma semelhante ao tratamento dado aos

compressores.



Tabela 43 - Resultados — Bombas

Bomba

Vazao (L/s)
Head (m)
Poténcia (kW)

Bomba

Vazao (L/s)
Head (m)
Poténcia (kW)
NPSH (kPa)

P-801 (1x 100%)

CASO
CASO BASE ALTERNATIVO
647,7 664,7
36,6 36,4
307,5 315,6

P-802 A/B (2 x 50%)

CASO BASE

CASO
ALTERNATIVO

564,4
75,4
563,5
45

818,5
75,1
802,7
32

Diferenca %

2,6%
-0,5%
2,6%

Diferenca %

31,0%
-0,4%
31,0%
-28%
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Figura 63 — Variacdo na Poténcia das Bombas de Agua de Resfriamento versus
Capacidade de Processamento de Gas Utilizada — Caso Alternativo Comparado ao
Caso Base
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4.1.4 Turbo geradores

41.4.1 Caso Base Projeto
Primeiramente, para fazer a selecdo da turbina a gas que sera utilizada, foi
calculada a demanda elétrica do FPSO, como mostra a Tabela 44.
Tabela 44 — Calculo da Demanda Elétrica de Projeto para o Caso Base

Poténcia de Projeto Compressores (MW) '] 35,85
Poténcia de Projeto. Bombas (MW) 2] 1,414
Poténcia de Projeto Compressores e Bombas (MW) 37,264
Eficiéncia dos motores elétricos 97%

Demanda Elétrica de Projeto dos Compressores e Bombas (MW) 38,416
Outros Consumidores (MW) B! 23,164
Demanda Elétrica Total (MW) 61,580

[1] Valor retirado da simulagéo Caso Base/Projeto, disponivel na Tabela 40.

[2] Apenas bombas do sistema de 4gua de resfriamento. Valor retirado da simulagdo Caso Base/Operagao 100%,
disponivel na Tabela 43

[3] Valor retirado da Tabela 11

Definida a demanda elétrica, foi selecionada a turbina GE LM2500+PK no
catalogo do Thermoflex 25. Trata-se de uma turbina aeroderivativa, muito empregada
atualmente nos FPSO. Esse é o modelo utilizado no Cidade de Paraty. As informacdes

técnicas da turbina selecionada estao resumidas na Tabela 45.

Tabela 45 — Dados das Turbina Selecionada para o Caso Base

Modelo do Turbogerador LM2500+PK
Poténcia de projeto (MW)[! 70,608
Poténcia de operacao (MW) 2 77,34
Poténcia ISO (MW) 8] 84,528
N° de Turbinas oeprandol¥ 3
Poténcia elétrica liquida de projeto/turbina (MW) [1] 23,536
Poténcia elétrica liquida de operagao/turbina (MW) 21 25,780
Poténcia elétrica liquida 1SO/turbina (MW) B 28,176
Efic. Gerador de energia 98,0%
Efic. Mecanica 99,0%
Efic. Total 97,0%
Razao de Compressiaol®! 24,1
Poténcia ISO da turbina (MW) 8! 29,041
Temperatura do Gés exausto (°C) B! 513
Vazao do Gas exausto (kg/s) B 86
Rotagao (rpm) 51 3000
Heat rate ISO (kJ/kWh) B! 9677

Eficiéncial® 37,2%
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[1] valor simulado no Thermoflex 25 na condi¢do de projeto (Ar a 30°C e 77% de umidade relativa; LHV do gas
natural da simulacdo Caso Base — 40737 kJ/Sm3)

[2] valor simulado no Thermoflex 25 na condi¢édo de operagéo (Ar a 23°C e 87% de umidade relativa; LHV do gas
natural da simulagdo Caso Base — 40737 kJ/Sm?)

[3] valor simulado no Thermoflex 25 na condigao ISO (Ar a 15°C e 60% de umidade relativa; LHV do metano —
32824 kJ/Sm?3)

[4] Informagdes retiradas do EIA da Atividade de Produgao e Escoamento de Petréleo e Gas Natural do Polo Pré-
Sal — Etapa 1

[5] valor retirado do catalogo de turbinas do Thermoflex 25

[6] Eficiéncia = 3600/Heat Rate

Com os dados de demanda e poténcia de projeto das turbinas foi possivel
determinar que os compressores sao responsaveis por 52% do total de energia que
as turbinas podem fornecer na condi¢ao de projeto (30°C e 77% de umidade relativa),

como mostra a Figura 64.

H Compressores B Bombas = Outros = Folga

12,79%

2,06%

Figura 64 — Distribuicao de Consumo Elétrico - Caso Base - Projeto

Apos ter sido selecionado o modelo de turbina, o médulo de simulagdo das
turinas desenvolvido no PRO-II, que é integrado a simulacao da planta de processo,
foi validado, comparando-se seus resultados com o do Thermoflex. Isso possibilitou
que o consumo de gas combustivel nas simulacbes fosse 0 mesmo do Thermoflex,
tornando as vazbes de gas combustivel consumido e exportado mais realistas e
coerentes. As tabelas 46, 47 e 48 mostram a validacdo das simulacbes em trés

condi¢coes: ISO, Projeto e Operagéo.
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Tabela 46 — Validacao dos Resultados das Simulacées em PRO/Il das Turbinas - Caso
Base Condicéao ISO

CONDICAO ISO PRO/Il  Thermoflex***  Erro
Eficiéncia do Compressor 83,90% N/D -
Eficiéncia da Turbina 88,00% N/D -
Poténcia do Compressor (kW) 44050 N/D -
Poténcia da Turbina (kW) 73108 N/D -
Poténcia liquida (kW) (ef. 97%) 28186 28176 0,04%
Vazao de gas simulada (Sm?/s) 2,2974 2,2943 0,14%
Vazao de gas simulada (kg/s) 1,5321 1,53 0,14%
Vazao de Ar simulada(kg/s) 85,8469 85,85 0,00%
LHV (kJ/Sm3) 33359 32824 1,63%
Gross Heat Rate (kJ/kWh) 9788 9622 1,73%
Eficiéncia (Gross) 36,8% 37,4% -1,70%
Vazao de gas simulada (MMSm?/d)  0,1985 0,1982 0,14%
MW/(MMSm?/d) de gas 142,0 1421 -0,10%
Temperatura do Gas exausto (°C) 513 513 0,00%
Temperatura da Combustéo (°C) 1192 N/D -
Vazao de gas exausto (kg/s) 86,66 86,66 0,00%
Consumo de Gas (kg/més) 5954861 5946699 0,14%
Consumo de Gas (MM Sm3/més) 17,9 17,8 0,14%
Emissao de CO2 (kg/h) 15131 15253 -0,80%

Tabela 47 — Validacao dos Resultados das Simulacées em PRO/Il das Turbinas - Caso
Base Condicao de Projeto

CONDICAO DE PROJETO Simulagdo Thermoflex***  Erro

Eficiéncia do Compressor 83,90% N/D -

Eficiéncia da Turbina 88,00% N/D -

Poténcia do Compressor (kW) 41421 N/D -

Poténcia da Turbina (kW) 65729 N/D -

Poténcia liquida (kW) (ef. 97%) 23579 23536 0,18%
Vazao de gas simulada (Sm?3/s) 1,6410 1,6391 0,12%
Vazao de gas simulada (kg/s) 1,5388 1,537 0,12%
Vazao de Ar simulada(kg/s) 76,27 76,27 -0,01%
LHV (kJ/Sm?) 40737 40737 0,00%
Gross Heat Rate (kd/kWh) 10207 10213 -0,06%
Eficiéncia (Gross) 35,3% 35,2% 0,06%
Vazao de gas simulada (MMSm?3/d) 0,1418 0,1416 0,12%
MW/(MMSm?/d) de gas 166,3 166,2 0,06%
Temperatura do Gas exausto (°C) 523,7 523,7 0,00%
Temperatura da Combustao (°C) 1201 N/D -

Vazao de gas exausto (kg/s) 77,03 76,97 0,07%
Consumo de Gas (kg/més) 4253472 4248497 0,12%
Consumo de Gas (MM Sm?3/més) 12,8 12,7 0,12%

Emiss&o de CO2 (kg/h) 14615 14761 -0,99%
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Tabela 48 — Validacao dos Resultados das Simulacées em PRO/Il das Turbinas - Caso
Base Condicao de Operacao

CONDICAO DE OPERACAO  Simulacdo Thermoflex***  Erro

Eficiéncia do Compressor 84,20% N/D -

Eficiéncia da Turbina 88,00% N/D -

Poténcia do Compressor (kW) 42620 N/D -

Poténcia da Turbina (kW) 69170 N/D -

Poténcia liquida (kW) (ef. 97%) 25754 25780 -0,10%
Vazao de gas simulada (Sm?/s) 1,7591 1,7575 0,09%
Vazao de gas simulada (kg/s) 1,6495 1,648 0,09%
Vazao de Ar simulada(kg/s) 80,85 80,85 0,00%
LHV (kJ/Sm3) 40737 40737 0,00%
Gross Heat Rate (kJ/kWh) 10017 9998 0,19%
Eficiéncia (Gross) 35,9% 36,0% -0,19%
Vazao de gas simulada (MMSm?3/d) 0,1520 0,1518 0,09%
MW/(MMSm?/d) de gas 169,4 169,8 -0,19%
Temperatura do Gas exausto (°C) 519,5 519,5 0,00%
Temperatura da Combustao (°C) 1196 N/D -

Vazao de gas exausto (kg/s) 81,671 81,61 0,07%
Consumo de Gas (kg/més) 4559587 4555441 0,09%
Consumo de Gas (MM Sm3/més) 13,7 13,7 0,09%
Emissao de CO2 (kg/h) 15667 15833 -1,05%

Nota-se que os erros em todos as condi¢des foi desprezivel, sendo um pouco
maior (da ordem de 1%) apenas nas estimativas de emissdes de CO2. Para atingir
esses resultados as eficiéncias do compressor e turbina foram ajustadas para cada

condicao.

4.1.4.2 Caso Alternativo Projeto

Assim como no Caso Base, primeiramente, foi calculada a demanda elétrica
do FPSO, como mostra a Tabela 49. A tabela ja& mostra as redu¢des na poténcia de
projeto dos compressores do Caso Alternativo. Todas as premissas, como eficiéncias
de motores e poténcia de outros consumidores (ndo afetados pela utilizacdo da agua
mais gelada) foram consideradas iguais as do Caso Base.
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Tabela 49 — Calculo da Demanda Elétrica de Projeto para o Caso Alternativo

Poténcia dos Compressores - Caso Alternativo Proj. (MW)[! 32,633
Diferenca na Poténcia dos Compressores - Caso Alternativo Proj. (MW) -3,217
Diferenca na Poténcia dos Compressores - Caso Alternativo Proj. (%) -9,0%

Poténcia das bombas - Caso Alternativo Proj. (MW) [ 1,921
Diferenca de Poténcia das Bombas - Caso Alternativo Proj. (MW) 0,507
Diferenca de Poténcia das Bombas - Caso Alternativo Proj. (%) 35,9%
Eficiéncia dos motores elétricos 97%
Poténcia dos Motores (Compressores+Bombas) (MW) 35,623
Redugéao na Poténcia dos Motores (Compressores+Bombas) (MW) -2,794
Reducéo na Poténcia dos Motores (Compressores+Bombas) (%) -7,27%
Poténcia reg. por outros consumidores (MW) ] 23,164
Demanda Elétrica Total - Caso Alternativo Projeto (MW) 58,786
Reducédo na Demanda Elétrica Total - Caso Alternativo Projeto (MW) -2,794
Reducédo na Demanda Elétrica Total - Caso Alternativo Projeto (%) -4,0%

[1] Valor retirado da simulagéo Caso Alternativo/Projeto, disponivel na Tabela 40.

[2] Apenas bombas do sistema de &gua de resfriamento. Valor retirado da simulagdo Caso Alternativo/Operagao
100%, disponivel na Tabela 43

[3] Valor retirado da Tabela 11

Definida a demanda elétrica, foi selecionada a turbina no catdlogo do
Thermoflex 25. Trata-se do mesmo modelo do Caso Base, mas com uma poténcia
menor. Isso permite que em ambos 0s casos as turbinas operem nos mesmo ponto
de operacao, mantendo a eficiéncia semelhante. As informagdes técnicas da turbina
selecionada estao resumidas na Tabela 50.

Tabela 50 — Dados das Turbina Selecionada para o Caso Alternativo

Modelo do Turbogerador LM2500+PK
Poténcia de projeto do conjunto (MW)[ 66,516
Poténcia de operacdo do conjunto (MW) I 73,011
Poténcia 1ISO do conjunto (MW) B! 80,154
N° de Turbinas operando!* 3
Poténcia elétrica liquida de projeto/turbina (MW)['] 22,172
Poténcia elétrica liquida de operacgao/turbina (MW) [Pl 24 337
Poténcia elétrica liquida 1SO/turbina (MW) B 26,718
Efic. Gerador de energia 98,0%
Efic. Mecanica 99,0%
Efic. Total 97,0%
Raz&o de Compressaol® 22,9
Poténcia ISO da turbina (MW) 8] 27,539
Temperatura do Gas exausto (°C) & 512
Vazéao do Géas exausto (kg/s) B 82
Rotagao (rpm) 51 3000
Heat rate ISO (kJ/kWh) I8! 9732
Eficiéncial® 37,0%

[1] valor simulado no Thermoflex 25 na condi¢éo de projeto (Ar a 30°C e 77% de umidade relativa; LHV do gas
natural da simulacéo Caso Alternativo — 40751 kd/Smg)
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[2] valor simulado no Thermoflex 25 na condi¢éo de operagéo (Ar a 23°C e 87% de umidade relativa; LHV do gas
natural da simulacdo Caso Alternativo — 40751 kJ/Sm3)

[3] valor simulado no Thermoflex 25 na condigdo ISO (Ar a 15°C e 60% de umidade relativa; LHV do metano —
32824 kJ/Sm3)

[4] Informacbes retiradas do EIA da Atividade de Produgéo e Escoamento de Petréleo e Gés Natural do Polo Pré-
Sal — Etapa 1

[5] valor retirado do catalogo de turbinas do Thermoflex 25

[6] Eficiéncia = 3600/Heat Rate

Com os dados de demanda e poténcia de projeto das turbinas foi possivel
determinar que 0s compressores sao responsaveis por 50,6% do total de energia que
as turbinas podem fornecer na condi¢ao de projeto (30°C e 77% de umidade relativa),
como mostra a Figura 64. A folga foi semelhante a encontrada no Caso Base, proximo
a 12%.

H Compressores M Bombas ® Outros @ Folga

2,98%

Figura 65 — Distribuicao de Consumo Elétrico - Caso Alternativo - Projeto

Assim como no Caso Base, apos ter sido selecionado o modelo de turbina, o
médulo de simulacao das turinas desenvolvido no PRO-II foi validado, comparando-
se seus resultados com o do Thermoflex. As tabelas 51, 52 e 53 mostram a validacao

das simulacdes nas trés mesmas condicoes: ISO, Projeto e Operacao.
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Tabela 51 — Validacao dos Resultados das Simulacées em PRO/Il das Turbinas - Caso
Alternativo Condicao ISO

CONDICAQ ISO Simulagdo Thermoflex***  Dif %
Eficiéncia do Compressor 86,0% N/D -
Eficiéncia da Turbina 87,5% N/D -
Poténcia do Compressor (kW) 40184 N/D -
Poténcia da Turbina (kW) 67758 N/D -
Poténcia liquida (kW) (ef. 97%) 26747 26718 0,11%
Vazao de gas simulada (Sm3/s) 2,1912 2,1878 0,16%
Vazao de gas simulada (kg/s) 1,4613 1,459 0,16%
Vazao de Ar simulada(kg/s) 82,2527 82,25 0,00%
LHV (kJ/Sm3) 33359 32824 1,63%
Gross Heat Rate (kJ/kWh) 9838 9676 1,68%
Eficiéncia (Gross) 36,6% 37,2% -1,65%
Vazao de gas simulada (MMSm3/d) 0,1893 0,1890 0,16%
MW/(MMSm?/d) de gas 141,3 141,3 -0,05%
Temperatura do Gas exausto (°C) 512,4 512,4 0,00%
Temperatura da Combustao (°C) 1170 N/D -
Vazao de gas exausto (kg/s) 83,0694 83,07 0,00%
Consumo de Gas (kg/més) 5679590 5670651 0,16%
Consumo de Gas (MM Sm3/més) 17,0 17,0 0,16%
Emissao de CO2 (kg/h) 14432 14547 -0,79%

Tabela 52 — Validacao dos Resultados das Simulacoes em PRO/Il das Turbinas - Caso
Alternativo Condicao de Projeto

CONDICAO DE PROJETO Simulagdo Thermoflex***  Dif %

Eficiéncia do Compressor 85,2% N/D -

Eficiéncia da Turbina 87,5% N/D -

Poténcia do Compressor (kW) 37832 N/D -

Poténcia da Turbina (kW) 60637 N/D -

Poténcia liquida (kW) (ef. 97%) 22121 22172 -0,23%
Vazao de gas simulada (Sm?3/s) 1,5557 1,5566 -0,05%
Vazao de gas simulada (kg/s) 1,4592 1,46 -0,05%
Vazao de Ar simulada(kg/s) 72,56 75,55 -3,96%
LHV (kJ/Sm3) 40751 40750 0,00%
Gross Heat Rate (kJ/kWh) 10317 10299 0,18%
Eficiéncia (Gross) 34,9% 35,0% -0,18%
Vazao de gas simulada (MMSm3/d) 0,1344 0,1345 -0,05%
MW/(MMSm?/d) de gas 164,6 164,9 -0,18%
Temperatura do Gas exausto (°C) 525,1 525,1 0,00%
Temperatura da Combustao (°C) 1183 N/D -

Vazao de gas exausto (kg/s) 73,2768 73,26 0,02%
Consumo de Gas (kg/més) 4032374 4034585 -0,05%
Consumo de Gas (MM Sm3/més) 12,1 12,1 -0,05%

Emiss&o de CO2 (kg/h) 13861 14025 1,17%
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Tabela 53 — Validacao dos Resultados das Simulacées em PRO/Il das Turbinas - Caso
Alternativo Condicao de Operacéao

CONDICAO DE OPERACAO  Simulagdo Thermoflex***  Dif %

Eficiéncia do Compressor 85,7% N/D -

Eficiéncia da Turbina 87,5% N/D -

Poténcia do Compressor (kW) 38956 N/D -

Poténcia da Turbina (kW) 64008 N/D -

Poténcia liquida (kW) (ef. 97%) 24300 24337 -0,15%
Vazao de gas simulada (Sm3/s) 1,6753 1,6749 0,03%
Vazao de gas simulada (kg/s) 1,5714 1,571 0,03%
Vazao de Ar simulada(kg/s) 77,06 77,06 0,00%
LHV (kJ/Sm3) 40751 40750 0,00%
Gross Heat Rate (kJ/kWh) 10114 10096 0,18%
Eficiéncia (Gross) 35,6% 35,7% -0,18%
Vazao de gas simulada (MMSm3/d) 0,1447 0,1447 0,03%
MW/(MMSm?/d) de gas 167,9 168,2 -0,18%
Temperatura do Gas exausto (°C) 521,9 521,9 0,00%
Temperatura da Combustao (°C) 1179 N/D -

Vazao de gas exausto (kg/s) 77,8467 77,83 0,02%
Consumo de Gas (kg/més) 4342378 4341272 0,03%
Consumo de Gas (MM Sm3/més) 13,0 13,0 0,03%
Emissao de CO2 (kg/h) 14926 15087 -1,07%

Os erros foram da mesma ordem dos encontrados no Caso Base, ou seja,
despreziveis, também sendo da ordem de 1% apenas nas estimativas de emissoes
de CO:a.

4.1.4.3 Desempenho das Turbinas do Caso Base e Alternativo - Operacao

Nessas simulacdes a vazao de gas que entra na planta foi sendo reduzida, e
assim a demanda por energia elétrica também foi caindo, como explicado no Capitulo
3. Para cada simulacao a capacidade da turbina foi sendo reduzida, para que fosse
atendiada a demanda exata do FPSO. A demanda de energia para cada simulagéo é
mostrada novamente na Figura 66 (a Figura 50 e a Figura 52 mostram esse resultado
em separado).
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Figura 66 — Demanda Elétrica Total versus Capacidade de Processamento de Gas

Cada uma das oito simulagbes das turbinas no PRO-II (Caso Base e Caso

Alternativo com 100%, 75%, 50% e 25% da vazao de gas) foi validado contra a

simulacao da turbina no Thermoflex. Foi feito um conjunto de graficos comparativos

mostrando diversos parametros das turbinas simuladas em cada caso, esses graficos

sdo mostrados na Figura 67. A Figura 68 mostra a variacdo percentual desses

parametros.
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Figura 67 —Comparativo de Desempenho Turbinas a Gas — Simulacoes de Operacao
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Figura 68 — Variacoes Percentuais do Caso Alternativo com Relacao ao Base quanto a
Performance das Turbinas

Destaca-se que o consumo de combustivel no Caso Alternativo foi entre 4,7%
e 1,9% menor entre 100% e 25% da capacidade de processamento de gas da planta,
enquanto a eficiéncia da turbina foi bem semelhante nos dois casos, com uma

diferenca que nao chegou a 1% para nenhuma capacidade de processamento.

41.4.4 Consumo de Gas Combustivel, Emissdes de CO2 e Exportacéao de Gas

Com a simulacdo das turbinas foi possivel determinar o consumo de
combustivel, a vazao de gas exportado e as emissdes de CO2 do FPSO, para cada
capacidade de processamento de gas simulada, como mostram a Figura 69, a Figura
70 e a Figura 71.
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Enquanto o consumo de gas combustivel e as emissées de CO:2 tiveram
reducdes entre 1,8% e 4,6% no Caso Alternativo, o aumento de exportacdo de gas foi
quase imperceptivel, ficando apenas entre 0,41% e 1,65%.

Isto ocorreu porque a vazao de gas combustivel corresponde apenas 10% da
vazao exportada, quando a planta opera a 100% de sua capacidade, chegando a 70%
quando a planta opera a 25% de sua capacidade. Além disso, em virtude do
resfriamento adicional do gas no Caso Alternativo, houve uma pequena redugao na
vazdo de gas que chega a membrana de separagdo de CO2, pois ocorre mais
condensacao de hidrocarbonetos nos vasos de carga de certos compressores.

Consequentemente, a vazdo de gas no retentado do Caso Alternativo foi um
pouco menor que a do Caso Base (reducao entre 0,07% e 0,28%). Como a vazao de
gas processado € muito maior que a de gas combustivel, essa pequena reducao foi
suficiente para anular entre 7% e 44% da reducao no consumo de gas combustivel
obtida no Caso Alternativo. Por isso, as curvas de exportacao de gas se apresentam

como duas retas quase coincidentes na Figura 70.
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4.2 DIMENSIONAMENTO DE EQUIPAMENTOS

Os Uunicos equipamentos dimensionados foram os trocadores de calor, para
estimar os custos de todos os outros equipamentos os resultados das simulacdes
foram suficientes. Definidas as Cargas Térmicas e os LMTDs, o fator que determina a
area de troca requerida pelos trocadores de calor é o Coeficiente Global de Troca
Térmica (U), que € fungdo das velocidades com que os fluidos escoam no
equipamento e das condutividades térmicas dos fluidos e do material do trocador.
Quanto maiores as velocidades e menores as resisténcias condutivas, maior € U.

Em ambos os casos analisados (Base e Alternativo) os materiais dos
trocadores correspondentes foram considerados os mesmos, assim como os fatores
de incrustacdo. Assim, o valor de U variou apenas em funcéo das velocidades de
escoamento dos fluidos. Os U do Caso Base sao semelhantes a maioria dos Us dos
trocadores correspondentes do Caso Alternativo. Isso ocorreu pois foi adotada a
mesma perda de carga maxima (em geral, 50 kPa por casco) no dimensionamento de
trocadores correspondentes.

A Tabela 54 mostra um resumo comparativo das areas de troca térmica
requeridas em cada caso. Estes dados permitem estimar as redu¢cées ou aumentos
nos custos dos trocadores.

Tabela 54 - Resultados — Trocadores de Calor - Areas de Troca Térmica

Caso Area de Troca Térmica (m2)

Base Alternativo Base Alternativo Diferenca %
SHX-101 SHX-101 587.,5 883,2 50%
SHX-102 SHX-103 1093,0 438,7 -60%
SHX-201 SHX-201 41,0 49,2 20%
SHX-202 SHX-202 108,5 86,1 -21%
SHX-301 SHX-102 1153,1 89,3 -92%
SHX-302 SHX-301 85,7 62,6 -27%
SHX-303 SHX-302 128,2 659,8 415%
SHX-501 SHX-501 505,5 748,7 48%
SHX-502 SHX-502 563,6 125,8 -78%
SHX-601 SHX-601 254,4 277,4 9%
SHX-602 SHX-602 198,7 2719 37%
SHX-603 SHX-603 203,3 352,3 73%
SHX-604 - 2394 - -
SHX-701 SHX-701 683,2 303,6 -56%
SHX-801 SHX-801 6649,2 8232,0 24%
SHX-901 - 8,6 - -
SHX-902 - 288,2 - -

TOTAL 12791 12581 -1,6%
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Analisando-se a area total de troca térmica de cada caso nota-se uma reducao
de apenas 1,6% no Caso Alternativo com relacdo ao Caso Base. Porém, analisando-
se em separado os trocadores Casco e Tubos de processo (planta de gas) houve uma
reducao de 29% na area de troca total dos mesmos.

Vale observar que os trocadores mais caros, que utilizam materiais nobres
(e.g. tubos e cladeamento em Inconel), séo os localizados no inicio do processo. Isso
e justificado pelo fato de que o gas vem saturado em agua, com 15% de CO:2 e ainda
pode ter H2S (que foi desconsiderado na simulagdo, mas geralmente é esperado no
gas produzido).

Utilizando o Aspen Capita Cost Estimator foi possivel determinar o peso de
cada equipamento avaliado. O peso é um fator muito importante em se tratando de
um FPSO. Reducgdes de peso resultam em redugdo de custos com a estrutura do
casco, que é uma parte expressiva do custo. As Tabelas 55 a 59 mostram um
comparativo de peso dos equipamentos do Caso Base e do Caso Alternativo.

Tabela 55 - Resultados — Compressores - Peso

Compressor Peso (ton)
BASE ALTERNATIVO Diferenca Diferenca %

C-101 74 62,6 -11,4 -15%
C-201 9,4 9,4 0,0 0%
C-202 14,4 13,2 -1,2 -8%
C-501 47,8 47,8 0,0 0%
C-502 43,4 38,6 -4.,8 -11%
C-601 34,6 45,2 10,6 31%
C-602 29,2 35,0 5,8 20%
C-603 33 33,0 0,0 0%
C-604 28,6 - -28,6 -
C-701 20,8 20,8 0,0 0%
C-901 13,8 - -13,8 -

TOTAL 349 305,6 -43,4 -12%
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Tabela 56 - Resultados — Trocadores de Calor - Peso

Caso Peso (ton)

BASE ALTERNATIVO BASE ALTERNATIVO Diferenca Diferenca %
SHX-101 SHX-101 34,8 60,4 25,6 74%
SHX-102 SHX-103 57,2 8,8 -48,4 -64%
SHX-201 SHX-201 2,4 20,4 18,0 33%
SHX-202 SHX-202 6 3,2 -2,8 7%
SHX-301 SHX-102 120 5,6 -114,4 -93%
SHX-302 SHX-301 5,8 6,6 0,8 14%
SHX-303 SHX-302 8,2 34,0 25,8 315%
SHX-501 SHX-501 30,8 47,6 16,8 55%
SHX-502 SHX-502 48,8 13,2 -35,6 -73%
SHX-601 SHX-601 11 12,0 1,0 9%
SHX-602 SHX-602 9,4 13,2 3,8 40%
SHX-603 SHX-603 14 33,0 19,0 136%
SHX-604 - 23,6 - -23,6 -
SHX-701 SHX-701 57,6 26,8 -30,8 -53%
SHX-801 SHX-801 86 102,6 16,6 14%
SHX-901 - 1,04 - -1,0 -
SHX-902 - 12,8 - -12,8 -

TOTAL 529,4 387,4 -142,0 -27%

Tabela 57 - Resultados — Turbo geradores - Peso

Peso (ton) . ; o
Turbo geradores BASE ALTERNATIVO Dierenca(ton) Diferenca %
901,60 857,60 44,00 4.9%

Tabela 58 - Resultados — Bombas - Peso

Bombas BASE P;s:'r(é;r;q) ATIVO Diferenca Diferenca
P-801 7,60 7,80 0,20 2,6%
P-802 A/B 10,40 13,60 3,20 30,8%
TOTAL 18,00 21,40 3,40 18,9%

Tabela 59 - Peso Total dos Equipamentos Avaliados

Peso Total (ton)

Tipo deMaquina g, or Al TERNATIVO

Diferenca Absoluta (ton) Diferenca (%)

Compressores 349,00 305,60 43,40 -14,2%
Trocadores de Calor 529,44 356,80 149,64 -41,9%
Turbogeradores 901,60 857,60 44,00 -5,1%
Bombas 18,00 21,40 -3,40 15,9%

TOTAL 1798,04 1572,00 226,04 -14,4%

De acordo com SBM Offshore (2013), responséavel pela construcdo e
operacdao do FPSO Cidade de Paraty, os FPSO projetados para o Pré-Sal sao
considerados de terceira geragdo, com um peso de topsides entre 18.000 e 23.0000
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toneladas. Esse peso é muito superior ao dos FPSO tradicionais, cujos topsides nao
passam de 10.000 toneladas. Porém o FPSO Cidade de Paraty foi um dos pioneiros
no Pré-Sal e segundo SBM Offshore (2015) seu topside tem 14.000 toneladas. Assim,
a reducao de peso total obtida no Caso Alternativo chega a 1,6%.

A Tabela 60 mostra a distribuicdo de peso por tipo de equipamento avaliado.

Tabela 60 - Distribuicao do Peso por Grupo de Equipamentos

Caso Base Caso Alternativo

Compressores 19,4% 19,4%
Trocadores de Calor 29,4% 24,6%
Turbogeradores 50,1% 54,6%
Bombas 1,0% 1,4%

Nota-se que, em ambos 0s casos, 0s equipamentos topside mais pesados da
avaliacao feita sdo turbo geradores, com quase metade do peso total. Os trocadores
de calor tiveram uma contribuicdo maior que a dos compressores. As bombas
mencionadas na Tabela 60 sdo apenas as bombas de agua de resfriamento. Vale
ressaltar que nao foi considerada nessa avaliagao a planta de processamento de 6leo,

de tratamento de 4gua produzida, dentre outros componentes do topside do FPSO.

4.3 ANALISE ECONOMICA

Os resultados da andlise econbmica serdo apresentados em 3 partes.
Primeiramente serdo mostrados os custos com equipamentos (CAPEX). Em seguida
serdo apresentados os resultados referentes aos custos operacionais avaliados
(OPEX). Ao final, sera apresentada a economia total que pode ser alcangada com a
implementacao do sistema alternativo de captagédo de agua de resfriamento.

Devido ao caréater inovador do sistema alternativo de captacado de agua do
mar, seja ele qual for, ndo € possivel determinar de maneira precisa o seu CAPEX.
Assim, sera feita apenas uma estimativa. O que determinard sua viabilidade
econdmica é a economia trazida pelo seu uso. O CAPEX deste sistema devera ser no
minimo igual ao valor presente liquido obtido com CAPEX e OPEX ao longo da vida

util do FPSO, para que o mesmo seja considerado viavel.
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4.3.1 Custos de Aquisicao (CAPEX)

e Compressores

Tabela 61 — Comparacao de Custos dos Compressores

Custo Total US$!

Compressor Caso Base Caso Alternativo Diferenca
C-101 $ 6.741.600,00 $ 5.650.400,00 -16,2%
C-201 $ 1.839.700,00 $ 1.839.700,00 0,0%
C-202 $ 2.267.600,00 $ 2.187.900,00 -3,5%
C-501 $ 4.539.800,00 $ 4.539.800,00 0,0%
C-502 $ 4.970.100,00 $ 4.608.200,00 -7,3%
C-601 $ 3.458.700,00 $ 4.728.600,00 36,7%
C-602 $ 2.804.500,00 $ 3.674.100,00 31,0%
C-603 $ 3.625.000,00 $ 3.964.700,00 9,4%
C-604 $ 3.677.200,00 - -
C-701 $ 3.155.200,00 $ 3.155.500,00 0,0%
C-901 $ 2.077.400,00 - -

TOTAL $39.156.800,00 $ 34.348.900,00 -12,3%
[1] valor se refere ao custo total de 2 equipamentos instalados (1 é reserva)

Analisando a Tabela 61, nota-se o efeito da redugao da temperatura da agua
de resfriamento no custo dos compressores. Os compressores C-201, C-501, que ndo
tinham resfriadores em sua succao, praticamente ndo tiveram mudangas em seus
custos. Os que tinham resfriadores na sucgao, como o C-101 e C-502 tiveram uma
reducéo de 16,2% e 7,3% respectivamente. Com a reduc¢ao do numero de estagios
no trem de compressao de gas rico em COz2 o valor de cada estagio aumentou, porém,
somando o valor dos 4 estagios da Caso Base o custo seria de US$ 13.564.400,00.
Os 3 estagios do Caso Alternativo somariam US$ 12.367.400,00, ou seja, uma
economia de 8,8%. A economia total com compressores foi de 12,3% (US$
4.807.900,00 em valores absolutos). Somente pelo fato de ndo se utilizar o ciclo de
refrigeracao para ajuste de ponto de orvalho economizou-se US$ 2.077.400,00 com o
compressor C-901, ainda serdo mostrados os custos com trocadores de calor.

Levando-se em conta somente a economia percentual total (12,3%), nota-se
que a reducdo de CAPEX foi maior que a reducdo de poténcia, que foi de
aproximadamente 9%.

Em termos absolutos, os custos encontrados devem ser utilizados com
ressalvas. Primeiramente, o software utilizado para estimativa de custo dos
compressores (Aspen Capital Cost Estimator v 8.8) ndo trabalha com as ultra alta
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pressoes empregadas nos estagios finais dos compressores de Exportacao (C-502),
de CO:2 (C-604 do Caso Base ou C-603 do Caso Alternativo) e do Compressor de
Injecdo (C-701). Provavelmente os custos desses equipamentos é maior que o
estimado. Em segundo lugar, o software foi desenvolvido para estimativa de custos

de plantas onshore. Em geral, os custos de uma planta offshore sdo maiores.

e Trocadores de Calor
Na Tabela 62 é mostrado um comparativo de custo dos trocadores de calor
dimensionados. Como a numeragado dos trocadores é diferente de um caso para o
outro, a tabela mostra os tags dos trocadores que sao correspondentes, ou seja, que

desempenham mesma funcao.

Tabela 62 — Comparacéao de Custos dos Trocadores de Calor

Custo Total US$
Caso Base Caso Alternativo
SHX-101 SHX-101 $ 2.568.200,00 3.526.400,00 37,3%
SHX-102 SHX-103 $ 4.503.900,00 2.259.000,00 -49,8%
SHX-201 SHX-201 $ 404.500,00 428.700,00 6,0%
SHX-202 SHX-202 $ 832.400,00 859.800,00 3,3%
SHX-301 SHX-102 $ 4.945.300,00 946.400,00 -80,9%
SHX-302 SHX-301 $ 504.800,00 380.100,00 -24,7%
SHX-303 SHX-302 $ 570.900,00 1.468.500,00 157,2%
SHX-501 SHX-501 $ 2.138.300,00 3.047.000,00 42,5%
SHX-502 SHX-502 $ 4.199.700,00 1.796.000,00 -57,2%
SHX-601 SHX-601 $ 307.700,00 327.400,00 6,4%
SHX-602 SHX-602 $ 255.700,00 384.000,00 50,2%
SHX-603 SHX-603 $ 1.247.800,00 2.860.700,00 129,3%
SHX-604 - $ 2.799.100,00 - -
SHX-701 SHX-701 $ 4.549.500,00

Trocador de Calor Diferenca

$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$

$ 2.694.100,00 -40,8%
SHX-801 SHX-801 $ 6.594.500,00 $ 8.213.300,00 24,5%
SHX-901 - $ 123.800,00 - -
SHX-902 - $ 336.000,00 - -

TOTAL $36.882.100,00 $ 29.191.400,00 -20,9%
[1] valor se refere ao custo total de 2 equipamentos instalados (1 é reserva)

Como ja era esperado, pelos resultados apresentados no item 4.2, houve uma
expressiva reducao no custo dos trocadores SHX-301 (80,9%), SHX-502 (57,2%) e
SHX-102 (49%). Apesar da area total de troca térmica requerida nos dois casos ser
praticamente igual, houve uma reducdo de 29% na area de troca térmica dos

trocadores casco e tubos da planta de processo, isso levou a uma economia de quase
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21% com esse tipo de equipamento ($7.690.700,00) no custo de aquisicdo dos
trocadores do Caso Alternativo.

Vale observar que o custo dos trocadores do ciclo de refrigeragédo (SHX-901
e SHX-902) somado ao compressor C-901 soma US$ 2.537.200,00. Ja os custos dos
trocadores SHX-301 e 302 do Caso Alternativo foi US$ 772.900,00 maior que o dos
SHX-302 e 303 do Caso Base. Esses trocadores fazem o ajuste de HCDP, de modo
que a economia total no ajuste de HCDP proporcionada pelo uso de agua de
resfriamento ao invés de ciclo de refrigeracao foi de US$ 1.764.300,00, ou 49% do
custo total com esta unidade do Caso Base (apenas equipamentos avaliados neste
estudo).

e Turbo geradores

Tabela 63 — Comparacao de Custos dos Turbo geradores

Custo Total US$
Turbo geradores Caso Base Caso Alternativo
$80.164.000,00  $77.233.000,00 -3,8%
[1] valor se refere ao custo total de 4 equipamentos instalados (1 é reserva)

Diferenca

A Tabela 63 mostra que a reducdo na poténcia dos compressores,
proporcionada pela redugao na temperatura da dgua de resfriamento, possibilitou uma
economia de 3,8%, ou US$ 2.931.000,00, nos custos de aquisicdo dos turbo
geradores de energia elétrica do Caso Alternativo.

e Bombas

Tabela 64 — Comparacao de Custos das Bombas

Custo Total US$
Caso Base Caso Alternativo
P-801 $740.700,00 $759.500,00 2,5%
P-802 $1.228.500,00 $1.633.900,00 24,8%

TOTAL $1.969.200,00 $2.393.400,00 17,7%
[1] valor se refere ao custo total de 2 equipamentos instalados (1 é reserva)

Bombas Diferenca

Pode ser observado na Tabela 64 que houve um aumento de 17,7% nos
custos das bombas, mas o valor desse tipo de equipamento é desprezivel comparado
aos dos turbo geradores, compressores e trocadores de calor.
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e Resumo Geral dos Custos

A Tabela 65 apresenta um resumo do CAPEX, para os dois casos simulados.
A Tabela 66 mostra como ficou a distribuigao dos custos por tipo de maquina.

Tabela 65 — Resumo Geral de Custos

. - Custo Total US$ Diferenca Absoluta  Diferenca
Tipo de Maquina Caso Base Caso Alternativo (US$) %
Turbogeradores  $80.164.000,00 $77.233.000,00 -$2.931.000,00 -3,7%
Compressores $39.156.800,00 $34.348.900,00 -$4.807.900,00 -12,3%
Trocadores de Calor $36.882.100,00 $29.191.400,00 -$7.690.700,00 -20,9%
Bombas $1.969.200,00 $2.393.400,00 $424.200,00 21,5%
TOTAL $158.172.100,00 $143.166.700,00 -$15.005.400,00 -9,5%

Na Tabela 65 vemos que os custos totais de todos os grupos de equipamentos
foram menores no Caso Alternativo. Tanto em valores percentuais quanto em
absolutos, a maior economia veio dos trocadores de calor (20,9% ou US$
7.690.700,00), apesar deles corresponderem a cerca de 20 -25 % do custo total dos
equipamentos avaliados, como mostra a Tabela 66.

Tabela 66 — Distribuicdo dos Custos

Caso Base Caso Alternativo

Turbogeradores 50,7% 53,9%
Compressores 24.8% 24,0%
Trocadores de Calor 23,3% 20,4%
Bombas 1,2% 1,7%

e Estimativa do Custo do Sistema de Captacdo Profunda de Agua do Mar

Apesar da falta de referéncias para estimar custos de sistemas offshore, sera
feito um célculo estimado do custo dos dutos de captacdo de agua a 900m de
profundidade. Segundo o fabricante KUZEYBORU (2014), um duto de 26” de HDPE
custa préximo de US$ 190,00 por metro. Fazendo a captacado de agua a 900m de
profundidade, por 2 dutos de 1200 m de comprimento em paralelo (conforme
simulagdo Caso Alternativo/Operacdo), o custo seria de aproximadamente US$
456.000,00. Supondo-se que o custo instalado seja 2 vezes maior (US$ 912.000,00)
ele representaria apenas 6,1% da economia de CAPEX obtida. Ou seja, a economia
real seria de US$ 14.093.400,00. Isso demonstra o potencial de viabilidade econémica
da captacéao profunda de 4gua do mar. Porém, a base de dados do Aspen v8.8 utiliza
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precos com base em dezembro de 2014. Poderia ter sido utilizado o indice CEPCI
para corrigir o valor. Porém, o objetivo desse estudo nao € determinar um valor
absoluto, mas sim uma comparacao com o Caso Base.

Em entrevista ao PORTAL MARITIMO (2011), Nelson Silva, o presidente da
BG Brasil, afirma que o custo de cada FPSO do Campo de LULA é de US$ 5 Bilhdes.
O bloco BM-S-11, onde opera o FPSO Cidade de Paraty (Caso Base deste trabalho),
€ operado pela BG Brasil, em parceria com a Petrobras e a Petrogal Brasil. Mas esse
valor parece incluir o sistema subsea (risers, arvores de natal, pocos). De acordo com
IMA (2013), o FPSO Cidade de Caraguatatuba, que tem capacidade de
processamento semelhante a do Cidade de Paraty e também foi projetado para operar
no Pré-Sal, custard US$ 1,6 Bilhdo. Considerando este custo, a economia de CAPEX
obtida pela captagcéao de agua profunda foi de aproximadamente 0,85%.

4.3.2 Custos Operacionais (OPEX) e Emissoes de CO2

Como mencionado, o Unico custo operacional neste trabalho foi 0 consumo
de GN, que por nao ser queimado para producao de energia, passa a ser exportado
e gerar receita. Como mostrado anteriormente, as simulagdes para diferentes vazoes
de producédo de gas (25%, 50%, 75% e 100%) possibilitou determinar curvas de
consumo de energia elétrica, consumo de gas combustivel, exportacado de gas natural
e emissdes e CO2 para os dois casos (Base e Alternativo). Utilizando equacdes
obtidas a partir de regressdes lineares ou polinomiais foi possivel estimar esses
valores para cada ano de operagao do FPSO, como mostram as Figuras 72 a 75.
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Figura 72 — Consumo de Energia Elétrica por Ano
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Para calcular o consumo em MWh foi considerada a operacao ininterrupta da

plataforma (8.760 horas por ano).
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Figura 73 — Consumo de Gas Combustivel por Ano
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Figura 75 — Emissé6es de CO- por Ano

Como mencionado anteriormente, pela Figura 74 nota-se que, apesar da
reducdo no consumo de gas combustivel mostrada na Figura 73, o aumento na
exportagcdo de GN foi menor que a diferenca entre os dois casos, ficando quase
imperceptivel. Assim, em termos de incremento de receita por exportagdo de GN, ndo
foi obtida uma vantagem consideravel com o uso da captacdo de agua gelada
profunda. A Figura 76 e a Figura 77 mostram um diagrama de Sankey do Caso Base
e do Caso Alternativo, nas condicbes de 100% e 25% da capacidade de
processamento de gas. Podemos notar como a corrente de gas combustivel é estreita
(as larguras das correntes sdo proporcionais a sua vazao nos diagramas de Sankey)
com relacao as vazdes de gas processado, exportado e exausto. Essa diferenca se
reduz conforme a vazao de gas que entra na planta (producao de gas) reduz. Por isso,
como sera mostrado na Figura 80, o aumento na receita se torna um pouco mais
expressivo em termos percentuais nos anos onde a producao de gas é menor (inicio

e final da produgao do campo).



150

Reinjeg@o de Gas Rico em CO2: 1.000.150 Sm¥/d

Gas Exausto: 16.132.890 Sm?*d

— Separador de Bai ressdo ( Reinjegao de Gas Rico em CO2: 250.647 Smd

— Separador de Média Press&o (206): 30.536 Sm?/d

Gés Exausto: 15.755.892 Sm*/d

Figura 76 — Diagrama de Sankey — Caso Base 100% e 25%
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Exportagao de Gas Natural: 3.520.030 Sm°/d

- Reinjegao de Gas Rico em CO2: 1.002.440 Sm¥id
—-Sepamdorde‘%agﬁ;‘mm: 71.009 Sm/d
~ Separador de Média Pressdo (206): 122.143 Sm#/d

Gaés Exausto: 15.459.933 Sm*/d

— Separador de Baixa Pressdo (201 ] Reinjecao de Gas Rico em CO2: 249.928 Sm?d
— Separador de Média Pressao (206): 30.536 Sm¥d

Gés Exausto: 15.348.117 Sm>/d

Figura 77 — Diagrama de Sankey — Caso Alternativo 100% e 25%

Com os resultados de demanda de energia e exportacao de gas natural foi
possivel determinar e comparar a eficiéncia energética dos dois casos estudados, em
termos de MWh/MMSm? de GN exportado, como apresentado na Figura 78.
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Figura 78 — Comparativo de Eficiéncia Energética

Apenas para executar a metodologia proposta, sera feita uma avaliacao do
incremento na receita obtido pela exportagdo extra de gas natural. Considerando-se
o valor de GN de 5,97 US$/MMBTU e o poder calorifico de 38.624 BTU/Sm? para o
caso Base e 38.599 BTU/Sm?3 para o Caso Alternativo, o faturamento com GN para
cada caso é mostrado na Figura 79.
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Figura 79 — Faturamento com Venda de Gas Natural por Ano
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A Figura 80 resume os ganhos obtidos pela captacéao profunda de agua gelada
em termos percentuais.

5%

m Redugdo no Consumo de Gas (%)
m Redugdo na Poténcia (%)
1 Redugdo nas Emissdes de CO2 (%)
= Aumento na Receita (%)

4%

3%
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Figura 80 — Resultados do Caso Alternativo - Comparativo Geral por Ano

Fazendo uma analise de sensibilidade, varrendo a faixa de precos de vendas
de GN de 2012 a 2016, 0 aumento na receita poderia variar como mostra a Figura 81.

$1.600.000
W $1.400.000
2
= $1.200.000 L A A—h—A—h—h—h—A
S g
c
< $1.000.000
©
= P
@  $800.000 N
(8]
«
o $600.000
©
‘S 5400'000 . . : y 4 + t t + + + + + + ot
2 ‘
[}
£  $200.000
S
$0
M < 1N W N 0 O O 4 N N < 1 O IN 0 OO0 O 4 &N NN < un
~ 1 AN AN N AN AN N AN N NN D DN N M
O O O O O O O O O 0O 0O OO OO0 oo oo o o o o
—— PRECO ATUAL 5,97 USD/MMBTU —— 14,00 USD/MMBTU —#— 12,00 USD/MMBTU
—>¢—10,00 USD/MMBTU —¥—8,00 USD/MMBTU ——6,00 USD/MMBTU
~——4,00 USD/MMBTU

Figura 81 — Analise de Sensibilidade do Aumento na Receita em relacao ao Preco de
Venda do Gas Natural
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Considerando-se o preco atual do gas (5,97 US$/MMBTU em agosto de
2016), uma receita extra de US$ 12.569.582,00 seria obtida ao longo dos 23 anos de
vida 0til do campo. Trazendo o aumento de receita obtido em cada ano a valor
presente (VP), considerando-se taxa de 4,5% a.a., o ganho total, ao longo dos 23 anos
de operacéo considerados somam US$ 7.545.593.

Somando-se o VP do OPEX a redugdo no CAPEX, que foi de US$
14.093.400,00, o beneficio total da aplicacdo da tecnologia de captagdo de agua do
mar profunda para fins de resfriamento chegaria a US$ 21.638.993,00. Considerando-
se um cambio de 3,30 reais por dolar, teriamos quase 71,4 milhdes de reais de
economia.

A reducdo de emissdes de CO-> também pode ser atribuido um valor
econdmico. A Europa, por exemplo, possui um mercado de créditos de carbono. Um
dos indices que precificam a tonelada de CO:z é o EU Emission Allowaces-Secondary
Market, que atualmente esta em aproximadamente 5 Euros/tonCO2eq. Considerando-
se a curva de reducao nas emissdes de COz da Figura 75, e uma conversao de 1,1
Euro por US$, foi gerada a curva de receitas com créditos de carbono, mostrada na
Figura 82.
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Figura 82 — Receita com Créditos de Carbono Anual

Ao longo dos 23 anos de vida Gtil do campo seriam obtidos US$ 1.179.872,43.
Isso resulta num VPL de US$ 791.314,54, considerando uma taxa de 4,5% a.a.

Ja considerando um cenério onde ocorra taxacao por emissdes de COzeq
ocorreria um aumento no lucro da operagdo do FPSO, em virtude do pagamento de
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menos taxas. A Figura 83 ilustra essa hipotese, considerando um custo entre 1 - 130
US$/ton CO2zeq.
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Figura 83 — Lucro Potencial por Reducao de Taxacao devido a Emissao de CO.eq

Somando-se as economias ou receitas extras advindas do Caso Alternativo
(CAPEX, OPEX, Créditos de Carbono), o beneficio econdmico total da aplicacao da
tecnologia de captagcao de dgua do mar profunda para fins de resfriamento chegaria a
quase 22,4 milhdes de délares em valores presentes. Considerando-se um cambio de
3,30 R$ por US$, teriamos quase 74 milhdes de reais.

Vale relembrar que o importante para este estudo comparativo € a economia
percentual calculada para cada grupo de equipamentos avaliado. Os valores
absolutos encontrados para o CAPEX foram estimados utilizando softwares criados
para estimar custos de instalacbes onshore. Os custos diretos de equipamentos
offshore podem ser muito superiores aos estimados neste trabalho.

Outra consideragao a ser feita € que os resultados encontrados sao validos
para um FPSO com as caracteristicas do Cidade de Paraty, (capacidade de
5MMSm?3/d, ajuste de Ponto de Orvalho por Ciclo de Refrigeracao, Injecao de COz,
Exportacao de Gas). VariacGes nessas caracteristicas podem aumentar ou reduzir a
atratividade econdémica do sistema alternativo de captacao de agua do mar. De forma
geral, quanto maior a poténcia total dos compressores da planta de gas mais atrativa

sera a captacao de agua profunda.
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5 CONCLUSOES

Foi estudada a viabilidade técnica de se captar agua gelada (4°C), a altas
profundidades (900 m), para o resfriamento indireto dos gases processados no FPSO
Cidade de Paraty, projetado para operar no Pré-Sal da Bacia de Santos. Foi mostrado
um estudos avancado neste sentido, mas a aplicacdo em escala real ainda nao foi
testada. As perdas de carga por atrito sao criticas para evitar cavitagdo nas bombas
de captacao, em fungdo do NPSH minimo requerido pelas mesmas. Adicionalmente,
a conexao dos dutos de captacdo ao FPSO ainda deve ser desenvolvida e testada em
escala real. Como alternativa, foi proposta a utilizacdo de bombas subsea (instaladas
no leito marinho) para levar a agua fria, por risers, até a planta de processamento.
Apesar de mais cara, essa alternativa nao teria nenhuma restricdo quanto a perdas
de carga e NPSH requerido. Porém, o CAPEX desta opcao pode ser proibitivo,
consumindo toda a economia proporcionada pelo uso de agua mais gelada.

Na hipétese de ser possivel tal captacdo de agua e disponibilizagcdo de uma
agua a 4°C para resfriamento indireto da agua de resfriamento da planta de
processamento primario de gas natural, avaliou-se o efeito dessa alteragcdo nos
parametros de processo, nos custos e peso da planta de processamento primario, no
sistema de geracao de energia elétrica (turbinas a gas) e nas emissdes de CO2 do
FPSO.

No Caso Alternativo (que utiliza captacao de agua profunda - 4°C), houve uma
reducdo na poténcia dos compressores entre 9,2% e 3,0%, dependendo da vazao de
gas processada (100% e 25% respectivamente). A reducdo na poténcia total de
projeto dos compressores, que € diretamente relacionada ao CAPEX e peso, foi de
9,0% aproximadamente. A reducdo de CAPEX e peso com compressores foi de
aproximadamente 12%, evidenciando a relagdo diretamente proporcional entre
poténcia, CAPEX e peso.

Além disso, o ajuste de HCDP do gés foi feito por resfriamento direto com
agua, em um trocador Casco e Tubos. Com isso, nao foi necessario utilizar o ciclo de
refrigeracdo. Basicamente isso dispensou a aquisicdo de 1 compressor e 3 trocadores
de calor. A reducado de CAPEX foi de US$ 1.639.600,00. A reducao de peso foi de
apenas 1,84 toneladas, pois o resfriador de gas para ajuste de HCDP utilizando
apenas agua do mar é muito pesado, devido a grande area de troca térmica requerida,

fruto de diferencas de temperatura muito pequenas entre os fluidos. Nao foram



157

estimadas reducdes de custos operacionais devido a substituicdo de um ciclo de
refrigeragdo por um trocador de calor, mas com certeza existe uma diferenca
consideravel em favor do Caso Alternativo.

A reducao na poténcia dos compressores, proporcionada pela reducdo na
temperatura da agua de resfriamento, também possibilitou uma reducao de 2,8 MW,
ou aproximadamente 4%, na poténcia de projeto dos turbo geradores de energia
elétrica, o que resultou em $ 2,931,000.00 (3,8%) de reducdo em CAPEX e 44
toneladas (5%) no peso do conjunto de geracao de energia para o FPSO.

Com relagéo aos Trocadores de Calor, em geral, a carga térmica do Caso
Alternativo diminuiu e o LMTD aumentou. O Coeficiente Global de Troca Térmica foi
semelhante em ambos 0s casos. Analisando em separado os trocadores Casco e
Tubos da planta de gas, houve uma reducao de 29% na area de troca térmica e de
27% (142 toneladas) no peso. O Permutador de Placas SHX-801 (Agua do Mar/Agua
de Resfriamento) do Caso Alternativo teve um aumento de 24% em sua area e de
14% em seu peso (16,6 toneladas), principalmente em virtude de uma reducdo em
seu LMTD. Assim, a area total de troca térmica do Caso Alternativo reduziu apenas
1,6% com relagdo ao Caso Base. Porém, isso nao resultou em aumento de CAPEX
por parte dos trocadores de calor do Caso Alternativo. Apesar da area total de troca
térmica requerida nos dois casos ser praticamente igual, houve uma reducao de 21%
(US$ 7.690.700,00) no CAPEX dos trocadores do Caso Alternativo. Essa foi a maior
economia nominal e percentual, sendo superior até a obtida com compressores. Isso
se explica pelos materiais nobres e classes de presséo elevada dos trocadores da
planta de gas, que como ja mencionado, tiveram redugao expressiva na area total de
troca térmica.

Assim, conclui-se que, em geral, o impacto de variagbes na area dos
permutadores a placas (Agua do Mar/Agua de Resfriamento) tem um peso muito
menor no CAPEX, do que variacbes de mesma magnitude nos trocadores que
processam gas.

Outro beneficio, decorrente da possibilidade de se resfriar mais o gas, foi a
reducado de 6,4% na concentracdo de agua da corrente que entra no modulo de
Desidratacao de Gases por Peneiras Moleculares (G007). Porém, o reflexo econémico
desta economia nao foi determinado, em funcdo da falta de referéncias para se

dimensionar tal sistema.
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A reducao total no CAPEX do Caso Alternativo foi de aproximadamente 15
milhdes de délares (9,5%), com relagao ao Caso Base. Em valores absolutos, a maior
economia veio dos trocadores de calor, que que representaram apenas entre 20% e
23% do CAPEX total. Percentualmente, a maior economia também veio dos
trocadores de calor.

O custo do sistema de dutos flexiveis de captacao profunda de agua do mar
foi estimado em US$ 912.000,00. Ele representaria apenas 6,1% da economia de
CAPEX obtida. Essa estimativa considerou tubos comerciais de HDPE, sem qualquer
reforco estrutural para resistir ao ambiente offshore (esforcos mecénicos devido a
ondas e correntes, ambiente salino, exposicdo a raios solares). Com isso haveria
necessidade de reposicao frequente dos tubos. Feita essa ressalva, a economia real
seria de US$ 13.637.400,00. O FPSO Cidade de Caraguatatuba, que tem capacidade
de processamento semelhante a do Cidade de Paraty e também foi projetado para
operar no Pré-Sal, custou US$ 1,6 Bilhdo. Considerando este custo, a economia de
CAPEX obtida pela captacao de agua profunda foi de aproximadamente 0,85%.

Por sua vez, a reducdo de peso total no Caso Alternativo foi de
aproximadamente 226 toneladas ou 14,4% em comparagao ao Caso Base. O FPSO
Cidade de Paraty tem 14.000 toneladas de topsides. Assim, a reducao de peso total
obtida no Caso Alternativo chega a 1,6%.

Quanto ao OPEX, considerando-se o preco atual do gas (5,97 US$/MMBTU
em agosto de 2016), uma receita extra de US$ 12.569.582,00 seria obtida ao longo
dos 23 anos de vida util do campo. Trazendo o aumento de receita obtido em cada
ano a valor presente (VP), considerando-se uma taxa de juros de 4,5% a.a. o ganho
total, ao longo dos 23 anos de operagéo considerados, é de US$ 7.545.593.

Somando-se o VP do OPEX a reducdo no CAPEX, que foi de US$
13.637.400,00, o beneficio total da aplicacdo da tecnologia de captagdo de agua do
mar profunda para fins de resfriamento chegaria a US$ 21.182.993,00. Considerando-
se um cambio de 3,30 R$ por US$, tem-se quase 70 milhdes de reais de economia.

Vale relembrar que o importante para este estudo comparativo € a economia
percentual calculada para cada grupo de equipamentos avaliado. Os valores
absolutos encontrados para o CAPEX foram estimados utilizando softwares criados
para estimar custos de instalacbes onshore. Os custos diretos de equipamentos

offshore podem ser muito superiores aos estimados neste trabalho.
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Outra consideragao a ser feita € que os resultados encontrados sao validos
para um FPSO com as caracteristicas do Cidade de Paraty, (capacidade de
5MMSm?3/d, ajuste de HCDP por Ciclo de Refrigeracao, Injecao de CO2, Exportacao
de Gas). Variagdes nessas caracteristicas podem aumentar ou reduzir a atratividade
econdmica do sistema alternativo de captagéao de agua do mar. De forma geral, quanto
maior a poténcia total dos compressores da planta de gas mais atrativa sera a
captagao de agua profunda.

Devido a reducao no consumo de energia e consequente queima de gas
combustivel, houve uma reducdo expressiva nas emissées de CO2. A reducao foi
entre 1,5% e 4,5% por ano, dependendo da capacidade de processamento de gas
utilizada. Ao longo dos 23 anos a reducao seria de 214.522 toneladas de CO2. Se for
feita a venda de créditos de carbono, seriam obtidos US$ 1.179.872,43 ou US$

791.314,54, descontando a inflagao anual.
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6 RECOMENDAGCOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Investigar ou desenvolver uma metodologia especifica para estimativa de
custos de equipamentos offshore, principalmente que trabalham com altissimas
pressoes (acima de 200 bar).

Dimensionar o sistema de Desidratacao de GN via peneira molecular para os
Casos Base e Alternativo, afim de estimar a redugéo de custos (CAPEX e OPEX)
proveniente da redug¢do da composicao de agua em no Caso Alternativo.

Avaliar os efeitos da redugao da temperatura do gas, caso o Ajuste de HCDP
fosse feito por Valvula Joule-Thomson. Esse sistema requer uma compressao até
9.000 kPa no compressor principal A, ao invés dos 5.000 kPa, requeridos quando é
utilizado ciclo de refrigeragao.

Fazer uma andlise de sensibilidade para estimar a reducdo de poténcia e
custo em FPSO com capacidade de processamento de gas diferentes, por exemplo,
entre 3 e 10 MM Smd/d.

Estudar de maneira mais detalhada o sistema de captagao profunda de agua
do mar. O objetivo é determinar de maneira mais precisa a temperatura com que a
agua estaria disponivel no trocador a placas e as perdas de carga na sucgao da
bomba de captacdo de agua do mar. Assim seria possivel comprovar a viabilidade
técnica (do ponto de vista de processo) dessa alternativa, que economicamente é a
mais interessante.

Levantar junto a fornecedores, os custos de aquisi¢ao e instalagédo de bombas
subsea, risers e trocadores de calor subsea. Assim, caso a hipétese de captacao
profunda ndo se mostre viavel tecnicamente, poderia ser verificada a viabilidade
econdmica da utilizacdo do bombeamento subsea de agua do mar ou do resfriamento
subsea de agua de resfriamento.
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. g

VAPOR RECOVERY UNIT

Foo.mG WATER SYSTEM

MNJECTION COMPRESSOR (2 X 100%)




SEQ

[

10
11
12
i3
14

15
16

17
is8
19
20
21

22
23
24

25
26
27
28
29

30

DESCRIPTION

BEGIN CONTROL LOOP FOR '"SVC-101'
HX 'SHX-101'
CONTROLLER 'SVC-101"
END CONTROL LOOP FOR '"SVC-101'
BEGIN RECYCLE LOOP 'LOOPl'
FLASH 'F-101'
VALVE 'V-101'
COMPRESSOR 'C-101'
BEGIN CONTROL LOOP FOR 'SVC-102'
HX 'SHX-102'
CONTROLLER 'SVC-102"
END CONTROL LOOP FCR 'SVC-102'
SPLITTER 'SPL-101'
VALVE 'v-102'
FLASH 'F-301'
VALVE 'V-301'
STRM CALC 'MSD-301'
HX 'SHX-301'
HX 'SHX-302'
BEGIN CONTROL LOOP FOR '"SVC-901'
HX 'SHX-303'
CONTROLLER 'SVC-501°"
END CONTRCL LOOP FCR 'SVC-901'
HX "'SHX-901'
FLASH 'F-901°'
CCMPRESSOR 'C-901'
SPLITTER 'SPL-901°'
VALVE 'V-902°'
BEGIN CONTROL LOOP FOR 'SVC-902°'
HX 'SHX-902'
VALVE 'V-901'
CONTROLLER 'SVC-%02°'
END CONTROL LOOF FOR 'SVC-902'
FLASH 'F-302'
VALVE 'V-302'
MIXER 'MIX-301°'
FLASH 'F-201'
COMPRESSOR 'C-201'
BEGIN CONTROL LOOP FCR 'SVC-201'
HX 'SHX-201'

<-—+
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<-—+

T T e S T T e —

167



31

32
33
34

35
36

37
38
39

40
41
42
43

44
45
46
47
48
49
50

51

52

53

54

55

56

57
58

59
60

CONTRCLLER 'SVC-201'
END CONTROL LOOP FOR 'SVC-201'
SPLITTER 'SPL-201"
VALVE 'V-201°'
COMPRESSOR 'C-202"

BEGIN CONTROL LOCP FCR 'SVC-202'

HX "SHX-202"
CONTROLLER 'S5VC-202'
END CONTROL LOOP FOR 'SVC-202'
SPLITTER 'SPL-202"
VALVE 'vV-202'
FLASH 'F-202'
END RECYCLE LOOP 'LOCPl'
BEGIN MVC LOOP FOR "MVC-401'
HX "SHX-401"
STRM CALC 'MEM-401°
FLASH 'F-002'
MVC 'MVC-401'
END MVC LOOP FOR "MVC-401"
BEGIN MVC LOOP FOR "MVC-1001A'
SPLITTER 'SPL—-401"
FLASH 'F-003'
VALVE 'V-1001'
SPLITTER 'SPL-1001'
VALVE 'V-1002a'
COMPRESSOR 'C-1001a'
CONV REAC 'R-10012°'
BEGIN RECYCLE LOOP 'LOCE2Z'
EXPANDER 'T-1001A'
SPLITTER 'SPL-1002A°
HX 'SHX-1001A'
END RECYCLE LOOFP 'LOOCP2'
MVC '"MVC-1001A°
END MVC LOOP FOR 'MVC-1001A'
BEGIN RECYCLE LCOP 'LOOFP3'
FLASH 'F-501'
COMPRESSOR 'C-501"

BEGIN CONTROL LOOP FOR 'SVC-501'

HX "SHX-501"
CONTROLLER 'SVC-501'
END CONTROL LOCP FCR 'SVC-501'
SPLITIER 'SPL-501°'
VALVE 'V-501'
END RECYCLE LOOP 'LOCP3'
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61
62

63
64

&5
66

&7

68
&9

70
71

72

73

74

75

76
¥ i

78

79

80

81

82
83

84

85

86
87

BEGIN RECYCLE LOOP 'LOOP4'
FILASH 'F-502°
COMPRESSOR 'C-502°

BEGIN CONTROL LCOP FOR 'SVC-502'
HX "'S5HX-502"
CONTROLLER 'SVC-502'

END CONTROL LOOP FOR 'SVC-502'
SPLITTER 'SPL-502"
VALVE 'V-502'

END RECYCLE LOOP 'LCOP4'
SPLITTER 'SPL-503"

BEGIN RECYCLE LOOP 'LOOPS!'
FLASH 'F-601°
COMPRESSOR 'C-601'

BEGIN CONTROL LOOP FOR 'SVC-601'
HX "SHX-601"
CONTROLLER 'SVC-601'

END CONTROL LOOP FOR '3SVC-601'
SPLITTER 'SPL-601"
VALVE 'V-601'

END RECYCLE LOCP 'LCCP5'

BEGIN RECYCLE LOOP 'LOOP&'
FLASH 'F-602'
COMPRESSOR 'C-602"

BEGIN CONTROL LOOP FOR 'SVC-602'
HX '3SHX-602'
CONTROLLER '5VC-602"

END CONTROL LOOP FOR 'SVC-602'
SPLITTER 'SPL-602"
VALVE 'V-602"

END RECYCLE LOOFP 'LOOPé&'

BEGIN RECYCLE LOOP 'LCOPT'
FLASH 'F-603°
COMPRESSOR 'C-603"

BEGIN CONTROL LOOP FCR 'SVC-603"
HX 'SHX-603'
CONTROLLER 'SVC-603"

END CONTROL LOOP FOR 'SVC-&03'
SPLITTER 'SPL-603'
VALVE 'V-603'

END RECYCLE LOOP 'LOCPT'

BEGIN RECYCLE LOOP 'LOOP8'
FLASH 'F-604'
COMPRESSOR 'C-8604"

<--+

——>+

<——+

—-->+
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88
89

90
91
92

83
94

95
96

87
a8

99
100
101
io02
103
104
105
106
107
io8e
109
110
111
112
113
114

115
11e
117
118
119
120

121
122

BEGIN CONTROL LOOP FOR '"SVC-g04'
HX 'SHX-604'
CONTROLLER 'SVC-604'

END CONTROL LOOP FOR 'SVC-604°'
SPLITTER 'SPL-604'
VALVE 'V-604'
MIXER 'MIX-701'

END RECYCLE LOCP 'LCOPS8'

BEGIN RECYCLE LOOP 'LOOPS'
FLASH 'F-701"
COMPRESSOR 'C-701'

BEGIN CONTROL LOOP FOR 'SVC-701'
HX 'SHX-701°'
CONTROLLER 'SVC-701°'

END CONTROL LOOP FOR 'SVC-701'
SPLITTER 'SPL-701'
VALVE 'V-701'

END RECYCLE LOOP 'LCOP9'
PIPE 'PIP-701'

RIG HX 'RHX-101'
RIG HX 'RHX-102'
RIG HX 'RHX-201'
RIG HX 'RHX-202'
RIG HX 'RHX-301'
RIG HX 'RHX-302'
RIG HX 'RHX-303'
RIG HX 'RHX-501'
RIG HX 'RHX-502'
RIG HX 'RHX-601'
RIG HX 'RHX-602'
RIG HX 'RHX-603'
RIG HX 'RHX-901'
RIG HX 'RHX-902'

MIXER 'MIX-801'
BEGIN CONTROL LOOP FOR 'SVC-801'
PIPE 'PIP-801A°
PUMP 'P-802A°'
PIPE 'PIP-801B'
PUMP 'P-802B'
MIXER 'MIX-802'
HX 'SHX-g801°'
BEGIN CONTROL LOOP FOR 'SVC-802'
PUMP 'P-801°'
CONTROLLER 'SVC-802"

<--+

-—>+
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123

124
125
126
127
128
129

END CONTROL LOOP FOR 'SVC-g802°'

CONTROLLER

'SVC-801"'

END CONTRCL LCOP FOR '5VC-801'

CALCULATOR
CALCULATOR
CALCULATOR
CALCULATCR
CALCULATOR
CALCULATOR

' STREAMS'

' POWER"'
'EXCHANGERS'
'CW_SYSTEM'
'TG-1000A"
'C3_CYCLE'

1.2) Sequéncia de Célculo Caso Alternativo
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COOLING WATER SYSTEM

PUECTION COMPRESSOR (2 X 100%)




SEQ

=1 on U s 0

w oo

10
11
12
13
14
1%
16

17
i8

19
20

DESCRIPTION

BEGIN CONTROL LOOP FOR 'SVC-101'
HX 'SHX-101'
CONTROLLER 'SVC-101'
END CONTROL LOCP FOR 'SVC-101'
BEGIN RECYCLE LOCP 'LOOP2'
FLASH 'F-101'
VALVE 'V-101'
COMPRESSOR 'C-101'
SPLITIER 'SPL-101'
HX 'SEX-102'
BEGIN CONTROL LOOP FOR 'SVC-102'
HX 'SHX-103'
CONTROLLER 'SVC-102'
END CONTROL LOOP FOR 'SVC-102'
SPLITTER 'SPL-102'
MIXER 'MIX-101'
VALVE 'V-102'
FLASH 'F-301'
VALVE 'V-301'
STRM CALC 'MSD-301'
HX 'SHX-301'
BEGIN CONTROL LOCP FOR 'SVC-301'
HX 'SHX-302'
CONTROLLER 'SVC-301'
END CONTROL LOOP FOR 'SVC-301'
FLASH 'F-302'
VALVE 'V-302'

<-=+

-->+
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21

22
23
24

25
286

27
28
29

30
31

32
33

34
35
386
37

38
39
40

41
42
43
44
45
46

47
48
49

50

MIXER "'MIX-301'
BEGIN RECYCLE LOOF 'LOOP1’
FLASH 'F-201'
COMPRESSOR 'C-201"*
SPLITTER 'SPL-201'
BEGIN CONTROL LOCP FOR 'SVC-201'
HX 'SHX-201'
CONTROLLER 'SVC-201'
END CONTROL LOOP FOR 'SVC-201'
SPLITTER 'SPL-202'
MIXER 'MIX-201'
VALVE 'V-201"
END RECYCLE LOOP 'LOOP1'
COMPRESSCR 'C-202'
SPLITTER 'SPL-203'
BEGIN CONTROL LCOP FOR 'SVC-202'
HX 'SHX-202'
CONTROLLER 'S5VC-202'
END CONTRCL LOOP FOR 'SVC-202'
SPLITTER 'SPL-20%4'
MIXER 'MIX-202'
VALVE 'v-202'
FLASH 'F-202'
BEGIN MVC LCOP FOR 'MVC-401'
HX 'SHX-401'
STRM CALC 'MEM-401'
MVC "MVC-401'
END MVC LOOP FOR '"MVC-401"
BEGIN MVC LOCP FOR 'MVC-1001A'
ENTER RECYCLE LOOFP 'LOOP2'
SPLITTER 'SPL-401'
VALVE 'V-1001'
SPLITTER 'SPL-1001'
VALVE 'V-1002A°
COMPRESSCR 'C-1001A'
CONV REAC 'R-1001A‘'
END RECYCLE LOOP 'LOOP2'
BEGIN RECYCLE LOCFP 'LOOP3’
EXPANDER 'T-1001A°
SPLITIER 'SPL-1002A°'
HX 'SHX-1001A°
END RECYCLE LOCP 'LCOP3'
MVC "MVC-10014'
END MVC LOOP FOR 'MVC-1001A°'

<——+
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S1
52
53

54
55
56
57

S8

59
60

61
62

63
64

65

66
67

é8
&9

70
71

72
73

74
75
76
77
78

BEGIN RECYCLE LOOP 'LOOP4'
FLASH 'F-501°'
COMPRESSOR 'C-501°
SPLITTER 'SPL-501'
BEGIN MVC LOOP FOR "MVC-501'
ENTER RECYCLE LOCP '"LOOP4'
HX 'SHX-501'
SPLITTER 'SPL-502"
MIXER 'MIX-501"
VALVE 'V-501°'
END RECYCLE LOOP '"LCOP4'
MVC 'MVC-501'
END MVC LOOP FOR '"MVC-501'
BEGIN RECYCLE LOCP 'LOOPS'
FLASH 'F-502°'
COMPRESSOR 'C-502"
BEGIN CONTROL LOOP FOR 'SVC-502'
HX 'SHX-3502'
CONTROLLER 'SVC-502'
END CONTROL LOOP FOR 'SVC-502'
SPLITTER 'SPL-503'
VALVE 'V-502°'
END RECYCLE LOOP 'LOOPS'
SPLITTER 'SPL-504"'
BEGIN RECYCLE LOCP 'LOOP&’
FLASH 'F-601'
COMPRESSOR 'C-601"
BEGIN CONTROL LOOP FOR 'SVC-601'
HX 'SHX-601'
CONTROLLER 'SVC-6€01'
END CONTROL LOOP FOR 'SVC-601'
SPLITTER 'SPL-601'
VALVE 'V-601"
END RECYCLE LOCOP 'LCOP&'
BEGIN RECYCLE LOOP 'LOOPT'
FLASH 'F-602'
COMPRESSOR 'C-602"
BEGIN MVC LOOP FOR "MVC-e02'
ENTER RECYCLE LCOP 'LCOP7'
SPLITTER 'SPL-602"
HX 'S5HX-602'
SPLITTER 'SPL-603'
MIXER '"MIX-601"
VALVE 'V-602'
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79

80
g1

82
g3
84
85
g6

87

ge

89
80

21
82

a3
94

85
96

97
98
g9
100
101
102

103
104

105

106
107

END RECYCLE LOCOP 'LOOP7'
MVC 'MVC-602°'
END MVC LOCP FOR 'MVC-602'
BEGIN RECYCLE LOOP 'LOOPS'
FLASH 'F-603'
COMPRESSCR 'C-603'
BEGIN MVC LOOP FOR '"MVC-603'
ENTER RECYCLE LOOP 'LOOPS8'
SPLITTIER 'SPL-604'
HX 'SHX-603"
SPLITTER 'SPL-605'
MIXER '"MIX-602'
VALVE 'V-603°'
END RECYCLE LOCP 'LOCP&'
MVC 'MVC-603'
END MVC LOOP FOR '"MVC-603'
MIXER 'MIX-701°'
BEGIN RECYCLE LOCF 'LOOCFPS'
FLASH 'F-701°'
COMPRESSOR 'C-701"
BEGIN CONTROL LOOP FOR 'SVC-701'
HX 'SHX-701°
CONTROLLER 'SVC-701°'
END CONTROL LOOCP FOR 'SVC-701°
SPLITTER 'SPL-701"
VALVE 'V-701°
END RECYCLE LOOP 'LOCP9'
PIPE "PIP-701"!
MIXER "MIX-801'
BEGIN CONTROL LCOP FOR 'SVC-801'
PIPE 'PIP-801A°
PUMP 'P-802A°
PIPE 'PIP-801B'
PUMP 'P-802B'
MIXER 'MIX-802'
HX 'SHX-801'
BEGIN CONTRCOL LOCP FOR 'SvC-g802'
PUMP 'P-801"
CONTROLLER 'SVC-802'
END CONTROL LOCF FCR 'SVC-g802°'
CONTROLLER '5VC-801"
END CONTROL LOOP FOR 'SVC-801'
RIG HX 'RHX-101"
RIG HX 'RHX-103"

-3 |
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108
109
110
111
112
113
114
115
116
117
iis
119
iz20
121
122
123

RIG HX 'RHX-102'
RIG HX 'RHX-201"
RIG HX 'RHX-202'
RIG HX 'RHX-301'
RIG HX 'RHX-302'
RIG HX 'RHX-501'
RIG HX 'RHX-502'
RIG HX 'RHX-601'
RIG HX 'RHX-602'

CALCULATOR 'POHWER'
CALCULATOR 'TG-1000A"
CALCULATOR 'EXCHANGERS'
CALCULATOR 'CW_SYSTEM'
CALCULATOR 'STRERMS'
FLASH 'F-002'

FLASH 'F-003'
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ANEXO |

Teor de CO2 esperado no gas produzido

Projeto FPSO Teor de CO; Esperado no Gas Produzido
Piloto de Sapinhoa Cidade de S3o0 Paulo 17%
Piloto de Lula NE Cidade de Paraty 15%
DP de Iracema Cidade de Mangaratiba 1%

Caracterizagao do Oleo do TLD de Tupi NE, na profundidade de amostragem de

4.940 metros, utilizado para o Piloto de Lula NE.

Componentes Oleo morto Gas do flash Fhado c!o_
Reservatorio
Cco, 0.00 12.21 9.27
N2 0.00 0.53 0.40
c1 0.00 66.20 50.28
c2 0.00 9.5%4 7.25
Cc3 0.50 6.10 475
IC4 0.19 1.02 0.82
NC4 0.81 2.14 1.82
IC5 0.65 0.54 0.57
NC5 122 0.77 0.88
C6 2.95 0.65 1.20
c7 5.59 0.09 1.41
cs8 17 0.17 2.00
c9 6.58 0.05 1.62
c10 6.04 0.00 1.45
C11 4.05 0.00 0.97
c12 5.37 0.00 1.29
c13 4.88 0.00 1.17
c14 4.36 0.00 1.05
C15 3.08 0.00 0.74
cC16 3.39 0.00 0.81
C17 2.24 0.00 0.54
c18 2.36 0.00 0.57
c19 2.24 0.00 0.54
C20+ 3573 0.00 8.59
Densidade do gas 0.8754
Massa Mol. Total 275.4 25.35 85.47
Massa Mol. C20+ 500
Densidade C20+ 0.9496
Temperatura 40°C
RGO do flash 241.40 m*std/m?3std
API 27.65
Coef. exp. térmica 7.5751x 104 °C '

Fonte: CENPES - Centro de Pesquisas e Desenvolvimento Leopoldo A. Miguez de Mello.



ANEXO Il
FIG. 13-23 do GPSA Engineering Data Book, Volume |, 122 Edicao — 2004

Coeficientes Isentropico e Politrépico de Compressores por Faixa de Vazao

FIG. 13-23
Centrifugal Compressor Flow Range
Nominal flow Average Average S;eedl e
range polytropic isentropic IGEEE; 1;%
(inlet acfm) efficiency efficiency 1
head/wheel
100- 500 0.70 0.67 20,500
500- 7,500 0.80 0.78 10,500
7,500- 20,000 0.86 0.83 8,200
20,000- 33,000 0.86 0.83 6,500
33,000- 55,000 0.86 0.83 4,900
55,000- 80,000 0.86 0.83 4,300
80,000-115,000 0.86 0.83 3,600
115,000 -145,000 0.86 0.83 2,800
145,000 200,000 0.86 0.83 2,500

Interpolagdo das Eficiéncias Politropica versus Vazao
de Compressores Centrifugos da FIG. 13-23 do GPSA
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FIG. 11.5.1.1-4 do EIA da Atividade de Producao e Escoamento de Petréleo e Gas

Natural do Polo Pré-Sal — Etapa 1 — Temperaturas média minima e maxima mensais
na estacao NCEP4, localizada no pré-sal de Santos.
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Figura 11.5.1.1-4 - Climatologias das temperaturas média, minima e

maxima mensal (1948 a 2008) para o NCEP4.

FIG. 11.5.1.1-10 do EIA da Atividade de Producdo e Escoamento de Petréleo e Gas
Natural do Polo Pré-Sal — Etapa 1 — Umidades relativas média minima e maxima
mensais na estacdo NCEPS, localizada no pré-sal de Santos.
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Figura 11.5.1.1-10 - Climatologia da média mensal para umidade

relativa do ar (1948 a 2008) na regido central da
Bacia de Santos, de acordo com o NCEP (NCEP6).
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ANEXO IV
Lista de Fornecimento de Bombas de Captacao de Agua do Mar da Eureka Pumps

e

" ey
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2002)Aker Stord Statoil Kristin VP M 6217 ELISUB 90 NA 50,5 50 350 11| 1450|SWL 2002
2002 | Axsia Statoil Heidrun BB2-Y K 8x19 EL 800 NA 3042 279 445 20| 2580|SWL 2003
2002)Axsia Statoil Heidrun BB2-V K 8x19 EL 800 NA 3042 279 445 20 26B0|SWL 2003
2002]Axsia Statoil Heidrun BB2-V K Bx19 EL 800 NA 3042 279 445 20{ 2980|5WL 2003
2002 Axsia Statoil Heidrun BB2-Y K 8219 EL 800 NA 3042 274 445 20 2980|SWL 2003
2002|ABB Offshore Statoil Troil A BB2-V H 14x29 EL 1800 NA 171 140 2300 11| 14B0|SWL 2003
2002|ABB Oifshore Statoil Troll A BBE2-V H 14x29 EL 1800 WA 171 140 2300 11| 14B0|SWL 2003
2002)ABE Oifshore Statoil Troll A BB2-V H 14x29 EL 1800 NA 171 140 2300 11| 1480|SWL 2003
2002|VM Alliansen Statoil Heidrun 1c M 8x21 EL 180 NA 757 63 667 20 1480|SWL 2003
2002|VM Alliansen Statoil Heidrun Tc M 8x21 EL 180 NA 757 63 667 20{ 14B0|SWL 2003
2003|Aker Kvaerner Abd Bluewater Pierce BB2-V H 14x29 El SWL 2004
2003 Aker Kvarmer Abg Bluewater Fierce BB2-V H 14x29 EL SWL 2004
2004| Aker Kveemer Morsk Hydro/Shell [Ormen Lange CD 750-2 EL 2400 17 i 83 7210 135] 993|83WL 2005
2004] Aker Kvaamer Morsk Hydro/Shell [Ormen Lange CD 750-2 EL 2400 17 T, 83 7210 13,5] 993|8WL 2005
2004| Aker Eveemer Morsk Hydro/Shell {Ormen Lange cD 750-2 EL/FR 2400 17 [ A3 7210{ 13,5/050var.|SWL 2005
2004 | Aker Kveemer Offg Statoil Gulifaks A cD 450L2-2 EL 1200 18 120 2400 11 1189|SWL 2005
2004) Aker Kvaemer Off Statoil Gulifaks A CcD 45002-2 EL 1200 18 120 2400 11 1188|SWL 2005
2004|Aker Kvaemer Off Statoil Gulifaks A CD 4501.2-2 EL 1200 18 120 2400 11 1188|8WL 2005
2004 | Aker Kvaermer OffY Statoil Gulifaks A CcD 4501 2-2 EL 1200 18 120 2400 11| 1189|SWL 2005
2004 NorskHydro Morsk Hydro Heimdal CcD 4001 EL 450 43 6,8 58 1850 7| 1500{3WL 2005
2004|Fluor-amec Woodside Enfield (Australia) CD 0-400, 2 E 710 25 7.9 g7 1800 30[ 14B0|SWL 2005
2004|Fluor-amec Woodside Enfieid (Australia) cD 0-400, 2 E 710 25 7.8 ar 1800 30 14B80|SWL 2005
2004|Fluor-amec Woodside Enfield (Australia) cD 0-400, 2 E 710 25 7.9 a7 1800 30[ 14B80[SWL 2005
2004|Aker Kvamer Morsk Hydro/Shell [Ormen Lange CcD 250L-2 EL 280 17 [ 83 715 135] 1453|SWL 2006
2004|Aker Kvaemer Morsk Hydro/Shell [Ormen Lange CD 250L-2 EL 280 17 7 83 715] 135| 1493|5WL 2006
2005|Aker Kvaemer Pertrobras Espadarie BB2-H E 8x17 EL 700 32 300 530 30| 3550|5SWL 2005
2005|Aker Kvaemer Pertrobras Espadarte BB2-H E 8217 EL 700 32 300 530 30| 3550|5WL 2005
2006)|Aker Kvaamer Ker McGee Dumbarton CD 400 ELISUB 700 23 83 892 1866 20[ 1780|8WL 2007
2006 )| Aker Kvaemer Ker McGee Dumbarton cD 400 EL/SUB 700 23 93 92 1866 20 1760|SWL 2007
2006) Aker Kvaamer Kemr McGee Dumbarton ch 400 ELISUB o0 23 9.3 92 1866 20 1760[SWL 2007
2007)Aker Kveemer TedBP Skanwldun CcD 450v2-2 EL/SUB 1200 30 L 101 3330 10{ 990|SWL 2008
2007|Aker Kvaemer TedBP Skanvlldun CD A50V2-2 ELISUB 1200 30 7 101 3330 10{ 990/SWL 2008
2007 Aker Kvamer TedBP Skanvldun cD 450v2-2 ELISUB 1200 30 i 101 3330 10[ G950|SWL 2008
2007|Mustang Enginee BFP ‘alhall Re-Developmel|CD 450L2-2 EL 730 45 35 80 2400 13,5] 1180|8WL 2008
2007|Mustang Enginee BP ‘Valhall Re-DevelopmelCD 45012-2 EL 730 45 35 a0 2400{ 13,5] 1180|SWL 2008
2007 Aker Kveemer EF Skanv/ldun BB2-Y R20x24 EL 285 4 40 2250 990|SWL 2008
2007| Aker Kvaamer BF Skanv/ldun BB2-v R20x24 EL 205 4 40 2250 950 SWL 2008
2008|DSME TransOcean TransOceanDnllShip 4|EurekaFW1 | 250350 EL 600 NA 130 1040 1780|FPWISWL | 2008
2008|DSME TransOcean TransOceanDrllShip 4|EurekaFW1 | 250x350 EL 600 NA 130 1040 1780|FWISWL | 2008
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ANEXO V
Gréficos de Selegao de Bombas SULZER BBS Double Suction Between Bearing

Single Stage Process Pump |

Performance Ranges

GCapacity Q')

SO 13709 (API 610) Type BB2
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Caperity O USgpr)

- EBS product range - CD product range

100,000



