l Programa de Agéncia [
I Recursos Nacional do
Humanos Petroleo

PROGRAMA EQ-ANP

Processamento, Gestdao e Meio Ambiente na Industria

do Petrdéleo e Gas Natural

Estudo Tecnologico e Modelagem Reacional
para Processo Fischer-Tropsch com Gas
Natural

Vitor Hugo Bezerra de Souza

Projeto de Final de Curso

Orientadores
Prof. Ofélia de Queiroz F. Araujo, Ph.D
Prof. José Luiz de Medeiros, D.Sc

Fernando Barbosa de Oliveira

Dezembro de 2008



ESTUDO TECNOLOGICO E MODELAGEM REACIONAL
PARA PROCESSO FISCHER-TROPSCH COM GAS
NATURAL

Vitor Hugo Bezerra de Souza

Projeto de Final de Curso submetido ao Corpo Decelt Programa Escola de
Quimica/Agéncia Nacional de Petroleo, Géas Natural Bmcombustiveis —

Processamento, Gestdo e Meio Ambiente na Indidsridetréleo e Gas Natural, como
parte dos requisitos necessarios para a obtenc@oadode Engenheiro Quimico com

énfase na area de Petroleo e Gas Natural — EnggleaPetrdleo.

Aprovado por:

Antdnio Marcos Fonseca Bidart, D.Sc.

Joberto Ferreira Dias Junior, Grad.

Sirlei Sebastiao Alves de Sousa, Grad.

Orientado por:

Ofélia de Queiroz FAraujo, Ph.D.

José Luiz de Medeiros, D.Sc.

Fernando Barbosa de Oliveira, Grad.

Rio de Janeiro, RJ - Brasil
Dezembro de 2008



Souza, Vitor Hugo Bezerra de.

Estudo Tecnolégico e Modelagem Reacional para BsocEischer-Tropsch com Gas
Natural / Vitor Hugo Bezerra de Souza. Rio de Jan&élFRJ/EQ, 2008

vii, 101 p.; il.

(Monografia) — Universidade Federal do Rio de Jané&iscola de Quimica, 2008.

Orientadores: Ofélia de Queiroz Ataujo, José Luiz de Medeiros e Fernando Barbosa
de Oliveira.

1. Fischer-Tropsch. 2. Modelagem. 3. Gas NaturalMénografia. (Graduacdo —
UFRJ/EQ). 5. Ofélia Araujo. 6. José Luiz de Medeirt. Fernando Barbosa.



Dedicatoéria

Dedico este trabalho aos meus avés Manoel e Mbridourdes, de quem

guardo felizes recordacdes de minha infancia.



Citacao

“Tenho o desejo de realizar uma tarefa importaateiga. Mas meu primeiro dever esta
em realizar humildes coisas como se fossem grandebres.”
Helen Keller



AGRADECIMENTOS

Agradeco,

Ao apoio financeiro daAgéncia Nacional do Petr6leo— ANP — e da
Financiadora de Estudos e Projetos- FINEP — por meio do Programa de Recursos
Humanos da ANP para o Setor de Petroleo e Gas —ANRMMCT, em particular ao
PRH 13 da Escola de Quimica - Processamento, GestadceAviebiente na Industria
do Petrdleo e Gas Natural.

Aos meus pais, Caubi e Sandra, que juntos me edacarientaram, apoiaram,
ensinaram valores e sempre se dedicaram para quiresse todos 0S recursos e
oportunidades para chegar até aqui. Muito obrigado.

A minha familia, pelos ensinamentos que cada urdene

A professora de Quimica Ménica, que foi decisisaapminha opg¢édo pela
Engenharia Quimica.

A Tathiana Cristina, que sem sua amizade, ajudangticional, paciéncia e
caderno sempre atualizado, este momento demoraig&a m

Aos amigos de faculdade, Rafael Bertges, Ferndratap, Alexandre Jungman,
Alexandre Franca, Lizandro, Igor, Mércio, Rafagh@€io), Angela, Fernando (Chopp),
Fernando Pecanha, Marcela (Caninha), Maira, Takatia, Mario, Fernando (Hawaii),
Gregorio, Giovane, Daniel e outros tantos com qtieeno prazer de conviver durante o
Curso.

Ao amigo e professor Eduardo Falabella, que amedio meu potencial quando
me ofereceu uma oportunidade de estagio.

A equipe mais qualificada com que ja trabalheiyd®&, Thiago, Joberto,
Carlota, Sirlei, Henrique, Isabela, Bidart, AntGnidex, Adriano, Fernando, que muito
me ensinaram e que motivaram o tema deste trabalho.

Aos meus orientadores, Fernando, Ofélia e Jose, lpglos ensinamentos,
paciéncia, apoio e ajuda.

A todos os amigos e profissionais, que cada unaargneira, contribuiram para

este momento.



Resumo do Projeto Final apresentado a Escola dmi€uicomo parte dos requisitos
necessarios para obtencdo do grau de Engenheimic@ucom énfase na area de
Petréleo e Gas Natural — Engenharia de Petréleo.
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Dezembro, 2008
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No Brasil, as recentes e importantes descobertassgevas de petroleo do pré-
sal implicardo na intensificacdo do uso de Gés fidanho Brasil. A producéo no polo
pré-sal em 2017 devera ficar proxima de 1,2 mild&obarris/dia. Se esse volume
estimado se confirmar, representard mais da me@madeual producdo da Petrobras, de
1,885 milhdo de barris/dia, segundo dados de agistd008. Ao mesmo tempo, a
producdo de gés natural poderia alcancar 53 mililéesetros cubicos/dia no polo preé-
sal no mesmo periodo, volume em patamar semellzapi@ducao atual de gas da
Petrobras, de 52,7 milhdes de metros cubicos/dent& ao cenario de expansdo na
oferta de GN, este trabalho aborda diversos tipagtiizacdo deste recurso

O objetivo deste trabalho é apresentar alterratenologicas para utilizacdo e
transporte do Gas Natural que podem ser aplicanl@proveitamento tanto das novas
como das j4 existentes reservas de gas no Brasd, @ obtencdo de Gas Natural
Liquefeito (GNL), Metanol, Dimetil Eter (DME) 6asto Liquids (GTL).

Adicionalmente a este levantamento na literati@resentada a modelagem da
sintese de Fischer-Trosch, etapa central do prmcéds., utilizando o modelo de
distribuicdo de Anderson-Schulz-Flory. Nas simués;Gapresenta-se a influéncia do
fator probabilidade de crescimento da cade)anésta reacao, e propde-se fluxograma
simplificado, simulado no ambiente de simulacdo@mml HYSYS.

Na concluséo, os resultados das simulacdes amenta desenvolvimento de
trabalhos futuros na sintese de Fischer-Tropseheaegso GTL.

Nome do Grau: Engenheiro Quimico

Nome da Enfase: Engenharia de Petréleo
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Abstract of a Final Project presented to Escol®dénica/UFRJ as partial fulfillment
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In Brazil, the news and important discoveries @frpleum reservoirs in the pre-
salt will imply in the enhancement of Natural Gae un Brazil. In 2017, the production
on the pre-salt pole should be near 1.2 milliondbarfrels per day. If this volume is
confirmed, it represents more than a half of PETR®@B’ present production, which is
1.885 millions of barrels per day, according toadabm august 2008. At the same time,
the Natural Gas production should reach 53 milliohsubic meters per day in the pre-
salt pole at the same period, which is in the spladorm of PETROBRAS present
production, of 52,7 millions of cubic meters perydd&egarding the scenario of
increasing Natural Gas offer, this work approacla®us ways of using this resource.

The objective of this work is to present technadaf alternatives to use and
transport Natural Gas, which can be applied indffective use of both new and old
Natural Gas reservoirs in Brazil, to obtain LigeefiNatural Gas (LNG), Methanol,
Dimetil Ether (DME) and Gas to Liquids (GTL).

In addiction to this literature review, the Fisclil@opsch synthesis, which is the
GTL process central stage, was modeled using tlier’son-Schulz-Flory distribution
model. In the simulations, the influence of chaiavgth probability factor ) is showed
for this reaction, and a simplified process flowtha proposed, which was simulated
using HYSYS commercial simulation environment.

In the conclusion, the simulation results guide development of future works
for Fischer-Tropsch synthesis and GTL process.

Title Name: Chemical Engineer

Emphasis Name: Petroleum Engineering
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1 - Introducao

O crescimento da economia mundial e em especidrdsil, traz consigo a
necessidade de aumentar a oferta de insumos bgscaso desenvolvimento das
empresas, que crescendo aumentam a oferta de em@rdgrtalecem a economia. No
Brasil um dos principais motores do desenvolvimes¢émao o principal € a industria de
petréleo e gas, principal fonte de energia e naf@ima para a industria Petroquimica,
qgue por sua vez tem um leque imenso de segmenésse ldontexto, o Gas Natural
(GN), um insumo que para alguns segmentos € ugado matéria-prima e para outros
como combustivel, vé sua importancia aumentar siéienos anos.

No Brasil, as recentes e importantes descobertassdevas de petréleo do preé-
sal implicardo na intensificacdo do uso de gésrakho Brasil. A produc¢do no polo
pré-sal em 2017 devera ficar proxima de 1,2 mild&obarris/dia. Se esse volume
estimado se confirmar, representara mais da me@aaddual producédo da Petrobras, de
1,885 milh&o de barris/dia, segundo dados de agAstonesmo tempo, a producao de
gas natural poderia alcancar 53 milhfes de metibscas/dia no pélo pré-sal no
mesmo periodo, volume em patamar semelhante ag&odtual de gas da Petrobras,
de 52,7 milhdes de metros cubicos/dia (Cirilo Jyr2608).

Frente ao cenario de expansdo na oferta de GNjtrab@ho aborda diversos
tipos de utilizacdo deste recurso, como a transfodim em Gas Natural Liquefeito
(GNL), Metanol, Dimetil-éter (DME) e na producdo kidrocarbonetos através de um
processo conhecido mundialmente como Gas paraddguouGas to LiquidgGTL).

O processo GTL pode utilizar o GN como matéria-pripara gerar produtos de alto
valor agregado, como olefinas leves, nafta petromai, diesepremiume lubrificantes,
além de parafinas de com elevada qualidade, coxisbenos teores de contaminantes,
por exemplo o enxofre.

Na sequéncia, apresenta-se a simulacdo da Simdssather-Tropsch (SFT), a
etapa central do processo GTL, empregando-se malgeldistribuicdo de Anderson-

Schulz-Flory (ASF) e a utilizagcdo de um simuladamercial de processos, o HYSYS.



1.1 -Gés Natural

O Géas Natural € uma mistura de hidrocarbonetoss)egee, a temperatura
ambiente e pressdo atmosférica, permanece no egtstiso. Na natureza, ele é
encontrado acumulado em rochas porosas no sulfigajentemente acompanhado por
petroleo, constituindo um reservatorio. O Gas Natardividido em duas categorias:
associado e ndo-associado. Gas associado € ageeleogreservatorio, esta dissolvido
no Oleo ou sob a forma de capa de gas. Neste aggoducdo de gas € determinada
basicamente pela producédo de 6leo. Gas ndo-assaeiaquele que, no reservatorio,
esta livre ou em presenca de quantidades muitoepagude Oleo. Nesse caso sO se
justifica comercialmente produzir o gas. As Figudas e 1.2 exemplificam estas
situacbes (CONPET, 2004).

!

GAS ASSOCIADO

GAS LIVRE CAPA
DE
GAS

GAS EM SOLUCAD
d | GAS + OLED

AGUA
RESERVATORIC PRODUTOR DE OLED

Figura 1.1 — Reservatério de Gas Associado (CONREG4)
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-
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Figura 1.2 - Reservatorio de Gas Nao Associado (BEN 2004)



No caso das reservas de G&s Natural associadogmeweitamento esté
vinculado a quantidade de petrdleo produzido, iardo, a descoberta de Gas Natural,
seja ele associado ou nao, ndo significa que hawaraumento, seja ele imediato ou
proporcional, da oferta de gas para consumo longedmpos de producéo. O primeiro
motivo para que isso ocorra é o custo de acessseava que contém exclusivamente o
Gas Natural. O segundo motivo é que o aproveitaon@mtGas Natural associado esta
vinculado a producéo de petroleo. Este € o caftade de Campos. O terceiro motivo
€ 0 alto custo associado a infra-estrutura padailar o acesso ao Gas Natural, que
acaba desestimulando o seu aproveitamento (ANR,)200

Uma caracteristica importante da producéo brasiter localizacdo das reservas
de petréleo e gas, com volumes consideraveis, no Andificuldade e os custos de
investimento e operacao, caracteristicos das apesaffshore limitaram a expansao
do uso de Géas Natural no pais (Branco, 2008). Amsalificuldade de expansdo do
uso do G&s Natural, foram a descoberta e o aunmnitnuo da producdo e do
aproveitamento do gas associado ao petréleo naa BEciCampos, que garantiram a
introduc&o do Gas Natural na matriz energéticaais @ntre 1980 e 2000 (ANP, 2001).

Nas unidades de producao, parte do gas é utilieaate gadift para reduzir a
densidade do petroleo facilitando sua extracdoo@qyodutores de Oleo). Parte é
reinjetada com duas finalidades: recuperacao sédan@ue aumenta a pressao interna
do reservatorio - pocos produtores de Oleo) ou z@mamento em pocos de gas nao
associado. O restante pode ser: (i) consumidonameente na geracao de eletricidade e
vapor; (ii) queimado em tochas (chaminés), casohad® infra-estrutura suficiente que
permita seu aproveitamento e; (iii) escoada par@lddies de Processamento de Gas
Natural (UPGN) ou diretamente consumidas (CONPBU42

A composicdo do Gas Natural pode variar bastantadgo para campo, 0 que
depende de ele estar associado ou ndo ao Oledértade ter sido ou ndo processado
em unidades industriais. Ele € composto predoménagnte de metano, etano, propano
e, em menores propor¢cdes, de outros hidrocarbordtosnaior peso molecular.
Normalmente, apresenta baixos teores de contaresyacdmo nitrogénio, dioxido de
carbono, agua e compostos de enxofre.

A Tabela 1.1 apresenta composices tipicas de a&srma como € produzido
(associado e nao associado) e apos processamentimidade de Processamento de
Gas Natural (UPGN) (CONPET, 2004).



Tabela 1.1 — Composicdo Quimica do Gas Natural (BEN 2004)

ELEMENTOS ASSOCIADO' [N. ASSOCIADO’ | PROCESSADO’

Outra classificacdo que pode ser empregada é adoacom a quantidade de
hidrocarbonetos liquidos (C3 e superiores) que mposier recuperados a partir do Gas
Natural: gas umido ou gas seco (Silva, 2000). Néstee uma definicdo Unica dos
conceitos utilizados nesta classificacdo, existindgratica diversas convengdes para
sua definicdo. Uma das conveng¢des mais utilizatiela sua simplicidade, utiliza como
base para a classificacdo a concentracao voluméwienolar dos componentes do Gas
Natural (Silva, 2000).

De acordo com este critério, um gas é consideradm@as Umido se apresenta
uma concentragdo volumétrica ou molar dos compesdiguidos superior a 7%, com
respeito a composicao inicial. Se a concentrac8admponentes liquidos for inferior a
7%, o0 Gas Natural se denomina gas seco (Silva,)2000

As especificacfes do gas para consumo no Brasillisfdas pelo Regulamento
Técnico ANP N° 3/2002, anexo a Portaria N° 1048 die julho de 2002, emitida pela
Agéncia Nacional do Petréleo (ANP). O Gas Natueabdgem nacional ou importado,
comercializado no Brasil, € classificado por regjéografica.

A parcela do Gas Natural produzida e conduzida adé Unidades de
Processamento de Gas Natural (UPGN) é de gas gtrathdo nas préprias unidades
de producédo. Ao chegar as UPGN's, ocorre a semadasifracdes mais leves do Gas

Natural e obtém-se o Gas Natural seco (metanone)eta Gas Liquefeito de Petrdleo -
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GLP (propano e butano) e a gasolina natural (pergasuperiores). A producao do Gas
Natural pode ocorrer em regides distantes dosa®di consumo e, muitas vezes, de
dificil acesso, como, por exemplo, a floresta amazbe a plataforma continental. Por
esse motivo, tanto a producdo como o transport@a@oalmente atividades criticas do
sistema.

Das UPGN's, o0 gés seco pode ser transportado giéntss de entrega para as
companhias distribuidoras ou, eventualmente, diretde a um grande consumidor. O
transporte do Gas Natural pode ser feito: (i) peronde dutos, forma convencional; (ii)
em cilindros de alta pressao (como GNC - Gas Na@oaprimido) e; (iii) no estado
liquido (como GNL - Gas Natural liquefeito), podenser transportado por meio de
navios, barcacas e caminhfes criogénicos, a -168@jo seu volume neste caso,
reduzido em cerca de 600 vezes, facilitando assammazenamento. Nesse caso, para
ser utilizado, o gas deve ser regaseificado empamentos apropriados como sera
explicado mais adiante (Souza, 2004).

A partir do transporte do Gas Natural, seja porisueer meios existentes, este
energético pode ser entdo vendido para os constgsidimais através dos ramais de
distribuicdo. A distribuicdo é a etapa final dotesisa, quando o gas chega ao
consumidor que pode ser residencial, comerciaystl e automotivo. Nos paises de
clima frio, seu uso residencial e comercial é¢ pneidante para aquecimento ambiental.
No Brasil, esse uso € quase exclusivo em cocc¢adirdentos e aquecimento de agua
(Silva, 2000). No setor residencial, a vantagenué& substitui 0 consumo de energia
elétrica para aquecimento de agua e ambientedjtaubsGLP e oferece mais conforto
e seguranca no ambiente domeéstico (Silva, 2000).

Na industria, o Gas Natural é utilizado como cortibekpara fornecimento de
calor, geracdo de eletricidade e de forca motria. sSHtor energético, por exemplo,
permite a geracdo através de turbinas a gas, atémisttmas de cogeracdo, que séo
formas eficazes de utilizacdo. Nos setores quim&geetroquimicos é usado como
matéria-prima. Exemplos disto sdo as correntesta@oee propano que podem ser
usadas na producdo de polimeros, e ainda o GasaNamde ser empregado na
producédo de b ou gas de sintese (mistura de CO.}pédra Amoénia e Metanol.

Encontra-se uso também no setor de fertilizanteneocredutor siderargico na
fabricacdo de aco. Na éarea de transportes, € agkilizem Onibus e automoveis,

substituindo o 6leo diesel, a gasolina e o alcBolga, 2004).



1.1.1 - O GN na Matriz Energética

O modelo adotado para o setor elétrico no Brasdsgmta caracteristicas muito
peculiares que o distingue daqueles vigentes nariaalos paises (ANP, 2008b). Em
primeiro lugar, o sistema elétrico brasileiro floma de forma integrada, permitindo a
transferéncia de energia entre as diferentes regidderritorio. Além disso, a energia
gerada é predominantemente hidrica, o que, porado) hApresenta vantagens advindas
dos ganhos com a modicidade tarifaria, mas, paoputtroduz grande complexidade
ao sistema energético do pais, em virtude da ingibdidade do regime pluviométrico.
Surge dai, a necessidade de maior coordenacaostemnai para fazer face a esta
complexidade (ANP, 2008b).

Em complementacdo ao sistema hidrolégico, foramalidas as usinas térmicas
para serem despachadas sempre que o nivel dogatéses se apresentarem abaixo do
limite de seguranca estabelecido.

Em virtude de muitas destas térmicas serem mowdads Natural, a interface
desta industria com a de energia elétrica tornarseema que também necessita de
planejamento e coordenacéo.

Diante disto, a insuficiéncia da oferta de gas amlem pauta a busca pelas
melhores solucdes de politica energética pararaiatento adequado a totalidade da
demanda nacional, tanto para as usinas térmicasvistas a geracao elétrica, quanto
para os segmentos industrial, residencial, autmmetioutros.

E neste ambito, portanto, que a diversificagaofolaes de suprimento torna-se
de suma relevancia para mitigar os riscos de datanergia.

Nesse sentido, o GNL vem desempenhando uma impertternativa ao
transporte por dutos, principalmente nos casos ee (@) existe incerteza quanto a
entrega de gas no volume negociado com o pais texipoy (i) a malha de transporte
ainda € incipiente ou inexistente; (iii) os dutésestao operando no maximo de sua
capacidade; e (iv) a demanda total de Gas Nateraind pais € atendida por mais de
uma fonte exportadora, por vezes com a utilizac@odiflerentes modalidades de

transporte.
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1.1.2 - Reservas de GN

Analisando o periodo compreendido entre os andk9@d e 2007, as reservas
provadas de Gas Natural cresceram a uma taxa media% ao ano. Este crescimento
esta relacionado principalmente as descobertasrdetes do esforco continuo do pais
para diminuir o grau de dependéncia do petroleoprikgipais descobertas ocorreram
na Bacia de Campos (bacia sedimentar onde se emcantaior concentragdo de
campos gigantes do pais, tais como Albacora, MaliRoncador), bem como na Bacia
do Solimdes (bacia sedimentar onde se encontramlad® Urucu - local onde boa
parte do gas é reinjetado, e a jazida de Jurudaaem aplicacdo comercial) (ANP,
2008a).

A evolucdo das reservas de Gas Natural no paisegeeum comportamento
muito proximo ao das reservas de petroleo, devidwipalmente a ocorréncia de Gas
Natural sob a forma associada. Ha, no entantopactativa de que novas reservas de
Gas Natural sejam descobertas, eminentemente oina ndo-associada, tal como é
sinalizado pelas descobertas recentes na BaciardesS

Em 2007, as reservas provadas de Gas Natural rficera torno de 364,9
bilhdes m3, um crescimento de 4,9% em relacdo &.28€ reservas nacionais, apesar
de estarem em sua maior parte na forma associadanteam-se pulverizadas por
vérias regides do territério brasileiro. De tod@és Natural descoberto no pais, 18,7%
estdo em terra — principalmente no campo de UrAd) € em campos produtores no
estado da Bahia —, enquanto que os 81,3% restastés localizados em mar,
principalmente na Bacia de Campos, a qual deté2%#2le todas as reservas deste

energético no Brasil, conforme Figura 1.3 (ANP, 2490
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49,1%

Figura 1.3 — Distribuic@o percentual das reservagguas de Gas Natural,
segundo Unidade da Federacao, em 31/12/2007 (ADBa2

1.1.3 - Queima do Gas Natural

Na industria de petréleo, grandes quantidades deNatural sdo co-produzidas.
Nesta o0 Gas Natural pode ser usado para producaagénio, mas grande parte é
ainda queimada nftare ou reinjetada nos reservatorios. Além disto, eristeservas
de Gas Natural ndo exploradas por causa da difideldle localizacdo e/ou volumes
incompativeis com o transporte.

Nem toda a quantidade de gas produzido pode seecaa na quantidade de
gas ofertado, porque parte do gas é destinadarsummo proprio. Pode-se observar na
Figura 1.4 que o percentual de consumo proprio des Glatural permanece
praticamente constante, em 13%, até o ano de 288gtem um pequeno aumento e
atinge 16% no ano de 2006. A crescente necessiladtlizacdo do Gas Natural como
fonte de energia na atividade de producédo ndo geveitir que o percentual de
consumo proprio de Gas Natural diminua frente aygéo (Branco, 2008).

Além do consumo proprio, parte da producédo € reidge no reservatorio de
origem, parte é perdida no processo de extracdurte p queimada ainda na area de
producédo, por ndo poder ser aproveitada economitam® restante do gas representa
a disponibilidade interna, portanto representa eatafliquida de Gas Natural (ANP,
2001). A Figura 1.4 mostra o percentual para cadértb da producao entre os anos de
2000 e 2006.
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Figura 1.4 — Destino da producéo entre os ano$de € 2006 (Branco, 2008)

A quantidade de Gas Natural queimado durante oepsacde producdo nas

diversas plataformas ao longo do pais sofreu uimnadgrreducéo desde a década de 70,

quando mais de 80% da producéo brasileira ndopeoweitada (Figura 1.5). Aumento

de producdo e de demanda, novas tecnologias, premséiental e legislacdo

apropriada, séo fatores que contribuiram pararedta;do.
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Figura 1.5 — Perfil de producdo do GN no Brasil8&0 - 2005 (Branco,2008)

De 1992 até 1997, varios projetos reduziram a qaeienGas Natural em quase

1 milhdo de m3/dia. Durante esse periodo a ledislapbre o assunto tornou-se mais
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rigorosa enquanto que diversos estudos foram ez com o objetivo de analisar as
causas da queima gas (Branco, 2008)

Visando minimizar o quadro da queima de gas noilBeaRBetrobras e o governo
federal definiram metas para o aproveitamento de I&Edtural. As melhores solucbes
para a reducdo da queima de gas foram reunidasptamo de acdo em 2001, o
Programa de Ajuste para a Reduc¢do de Queima deN&asal (POAG). Entre estas
acOes estdo: a instalacdaevampde compressores de gas, a construcdo de novos
gasodutos e a otimizacdo das plantas de procestadeias Natural. O potencial de
ganho na utilizacdo do gas foi de 4,2 milh6es dédiey® com um investimento
aproximado de US$ 200 milhdes. Além do programa 80f@ram investidos US$ 98
milhdes em dois projetos de reinjecdo de gas. ESo da problemas de processamento,
de transporte ou de comercializagitshore um volume de 2,4 milhées de m3/dia do
gas associado pode ser estocado para evitar &la (Branco, 2008)

Com o objetivo de acompanhar o crescimento do eoasorasileiro de Gas
Natural, que devera atingir 99 milhdes de m?3/dia 2001 e estd concentrado nas
regides Sul e Sudeste, a Petrobras tem como megihaara producdo atual de 28
milhdes de ms3/dia para 70 milhdes de ms3/dia em 2@kkim, pode-se aumentar a
seguranca no abastecimento do mercado nacionatjgsenhaja uma dependéncia tao
forte do Gas Natural importado (PETROBRAS, 2007 P&robras esta implantando o
Plano de Antecipacdo da Producdo de Gas (PLANGAW, € constituido por um
conjunto de projetos de exploracdo e producéo,egeanento e construgado de infra-
estrutura para o transporte de Gas Natural naSeg@ul e Sudeste e ampliara a oferta
de gas nacional no Sul e Sudeste em duas etapdP,(@DD6). A primeira etapa, 0
PLANGAS 2008 permitira um aumento do volume de @atural de 16 milhdes de
ma3/dia para 40 milhdes de m3/dia e alcancara, o mo PLANGAS 2010, o volume
de 55 milhdes m3/dia (PETROBRAS, 2007). Os projes®mao implantados
principalmente na Bacia do Espirito Santo, mas @eBde Campos também tera papel
importante, principalmente com a utilizacdo do g@ssociado produzido por
plataformas no Campo Marlim Sul e Roncador e na dceESS-130, que fica na parte
capixaba da Bacia. Sera um aumento de 6 milhée®/déa em relacdo ao volume atual
(PETROBRAS, 2007). A Figura 1.6 mostra uma visaralgde todos os projetos do
PANGAS até 2010.
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VISAO GERAL DE TODOS OS PROJETOS DO
PLANGAS ATE 2010

para
20 MM m3/d |

Ampliagiio da UTGCA
para 15 MM mifd

Adequagio
UPGN Cubatio
para 2,5 MM m3/d

TOTAL SUDESTE
FINAL DE 2010:
55 MM m3/d

(+ 39,2 MM m3/d)

Figura 1.6 — Projetos do PLANGAS até 2010 (Brarao®?

A analise desse cenério é importante porque enuostvglano estratégico para
atender a necessidade de abastecimento de gasopaa#s. A estratégia adotada
influenciara diretamente na tecnologia que serbzadia para o aproveitamento das
reservas. Por exemplo, a escolha pela utilizacdoum@ planta GTL para o
aproveitamento do Gas Natural remoto, associad@ouenvolve a mudanca do tipo de
produto que sera fornecido.

1.1.4 - Transporte

Um dos grandes desafios no desenvolvimento da Gapr@dsal sera o imenso
volume de Gas Natural contido na bacia de Santorgpa regido que sera explorada
com foco no campo de Tupi, Unico dos sete ja padfus a ter reservas conhecidas,
entre 5 e 8 bilhdes de barris de éleo equivalgreedleo e gas). Este volume de gas é
muito maior do que na bacia de Campos, e novogtpsofue se adaptem a esta nova
realidade terdo de ser desenvolvidos.
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Uma das opgdes, a construgdo de um gasoduto, Isritada pelo volume
transportado. A solugdo podera passar pela con@mnde duas tecnologias. A outra
seria a transformacdo do gas em Gas Natural Liqoef€NL), para aproveitar os
terminais de regaseificacdo que a PETROBRAS apmesem seu planejamento
estratégico. Este projeto seria transformar em GNixcedente, uma parte vai para o
gasoduto e uma parte vai para fazer GNL (Luna, 2008

Mesmo assim a logistica necessaria para transiporfgara o mercado
consumidor, devido a distancia dos reservatéricsodta (cerca de 300 quildmetros) e o
elevado custo para liguefazer este gas em grandpsrpdes em alto mar, € um dos
pontos negativos do GNL.

Outra alternativa estudada é adotar a tecnologieadsformacéo de Gas Natural
em Oleo sintético como forma de melhor aproveitamontante do combustivel
existente no pré-sal da Bacia de Santos. A aliemategundo especialistas do setor,
permite comprimir um maior volume de gas em mergpago, o que facilita seu
transporte (Jornal do Comércio, 2008).

O exposto acima mostra as diversas possibilidades gesenvolvimento da
producdo de Gas Natural no Brasil, que esta pocorim 0s novos campos do pré-sal.
Qualquer que seja a tecnologia adotada para ogpwees ou uma combinacao delas, o
desenvolvimento tecnoldgico se faz necessario gtarazar os recursos nesta industria
intensiva que € a Industria do Petrdleo e Gas.

Adicionalmente, o desenvolvimento destas tecnotogi@o pode estar restrito
somente ao GN proveniente dos campdshore o conhecimento adquirido em
pesquisa e desenvolvimento (P&D) e engenharia dasermitem a diversificacdo da
matriz brasileira para aproveitamento de todo opEdtessado no Brasil. Isto permite a
possibilidade de insercdo de novas industrias m® @a geracdo de novos produtos,
todos tendo o Gas Natural como fonte priméria. emies podemos destacar o
Metanol, DME e produtos de elevada qualidade obtigela rota GTL, como nafta
petroquimica, diesel Premium, O6leos lubrificantes alta performance além de
parafinas.

A seguir, algumas opc¢des de uso do Gas Naturaléatrde conversdes fisico-
quimicas sdo detalhadas, dentre elas o metanol, GNL e DME. E importante notar
que apesar do GNL néo ser um produto que utili@Naomo matéria-prima, € sim um
processo utilizado para viabilizar seu transporte determinadas condi¢cdes, como

grandes distancias, mas que ao final o consumaaguéética o préprio GN.
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Independente da disponibilidade de gas brasileffehore o conhecimento
desta tecnologia pode ser empregado nos termiraisedaseificacdo que serdo
instalados no Brasil para compra de GNL do extedoninuindo a dependéncia de

outros setores, como do GN proveniente da Bolivia.

1.2 - Alternativas de uso do Gas Natural

Além do uso em sintese Fischer Tropsch, objetcndbsa deste trabalho, o GN
possui diversas aplicacdes na geracdo de enemgimddstria, nas residéncias e no
transporte. A seguir algumas destas possibilidadesexpostas, incluindo o transporte

do GN dos campasffshoreatravés da liquefacao.

1.2.1 - Gas to Liquids (GTL)

Devido a press6es ambientais, econdmicas e tamim&reasidade de utilizagédo
de outras fontes de energia que nao aquelas dasividpetréleo outras tecnologias de
utilizacdo do Gas Natural vém sendo estudadas.réasaltar que qualquer destino para
o0 Gas Natural passa obrigatoriamente pelo seupvaies

A busca por novas opc¢Oes gerou trajetérias distipteia o Gas Natural e entre
estas 3 podem ser apontadas como as mais impgartante

a) transporte do Gas Natural por dutos;

b) liguefacédo e transporte do Géas Natural liquef@aNL);

C) conversao quimica e transporte dos combustuaiéticos (GTL).

O transporte do proprio gas por dutos necessitggrdade investimento e
manutencdo além da questdo da integracdo espatiamamente rigida. Por outro
lado, o transporte do gas liquefeito (GNL) impli@aexisténcia de um processo de
conversao na distribuidora do gas e depois um psocee reconversao no destino
(Almeida et al, 2002).

Metade das reservas provadas de gas natural noonmdadterdo mercado num

futuro proximo, porque estéo localizadas em regiedglificil acesso. Portanto, essa
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caracteristica € um motivador econdmico para o dessdecnologia GTL, pois ela
permitiia 0 aproveitamento daquelas reservas de qgée por possuirem volumes
pequenos e dispersos e/ou por estarem em regiiantds dos centros de consumo nao
apresentarao viabilidade técnico-econémica no qrewo (Moritis, 1999).

A tecnologia GTL consiste em uma conversdo quird@d@as Natural em um
liguido estavel por meio da sintese de FischerSalogFT). Através desta conversao é
possivel obter produtos que podem ser consumidatadiente como combustivel
(como por exemplo, diesel) ou produtos especi@stano bases lubrificantes.

O aumento das restricdes ambientais também é umeete central nas
transformacdes do ambiente de selecdo tecnoldogiea Wm impulsionando o
desenvolvimento da tecnologia GTL. Os combustiveiprodutos especiais feitos
através desta tecnologia sdo mais limpos que omoseproduzidos a partir de refino
do petréleo e ainda apresentam baixo nivel de ptdgeprincipalmente o enxofre.

O processo de GTL pode ser divido em 3 etapagependentes:

1) Producéo do gas de sintese;

2) Sintese de Fischer-Tropsch;

3) Hidroprocessamento.

Apesar de a producdo de gas de sintese ser umspoocemum na inddstria
petroquimica, a tecnologia GTL exige a producamde de sintese em escalas muito
superiores e com custos muito inferiores aos disagpes usuais. A fase de producédo
de gas de sintese pode corresponder de 40 a 50%ustos de capital de uma planta
GTL (Almeida, 2003). Estes valores podem chega6b@téu 65% quando consideramos
a geracao a partir dos processos de gaseificacao.

O processo de conversdao do gas de sintese em driolmoetos baseia-se no
processo Fischer-Tropsch (FT). O processo FT pradwaz mistura de hidrocarbonetos
de cadeias longas com pesos moleculares variadosatlisadores e os tipos de
reatores vém exercendo papel fundamental na mealloriprocesso. E ainda como a
reacdo de conversao € extremamente exotérmicasv@esquisas tém sido realizadas
com o objetivo de desenvolver novas configurac@es etjuipamentos e permitir um
aproveitamento energético mais eficiente.

O hidroprocessamento é utilizado para o tratameéosoprodutos da tecnologia
de FT. A hidrogenacdo das olefinas e dos compostigenados, além do

hidrocragueamento da cera, pode ser realizada edigées ndo muito severas, com a
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producdo de nafta e Oleo diesel entre outros. S&Emsv os fornecedores desta
tecnologia, largamente utilizada nas operagcOegioaais de refino.

Um dos pontos freqlientemente apresentados come clevecnologia GTL
envolve a questdo da escala. A industria quimicandeeira geral e historica esta
sempre orientada para produzir grandes volumesandgr escala - e desta forma
conseguir ganhar significativa reducdo nos cugiogla ndo se pode dizer que exista
uma definicdo de escala 6tima para o GTL. Algunee@slistas e algumas grandes
empresas adotam que a producdo minima da uma plestas deve ser em torno de
60.000 bpd (Rockwell, 2002). Porém, a capacidadegim# de geracdo de gas de
sintese portrain (unidade de processo) estd em 7.500 bpd de Oldétisd e a
conversdo em 20.000 bpd, levando em conta os paesitilizados hoje
comercialmente. Portanto, para uma planta de 6(P@d0seria necessaria a utilizacao
de diversodrains de geracédo de gas de sintese, oito no total, estorgrande parte da
economia de escala teoricamente possivel seriédperd

Para permitir que os beneficios da economia ddeeassem alcancados, seria
importante aumentar as capacidades atuais dossposceO processo de producdo de
gas de sintese é o primeiro da linha do GTL e c@nioi dito representa significativa
parte do investimento da planta e ndo tem escéldesuemente grande para o GTL.
Vérios estudos vém sendo feitos para aumentar &cickgale por trem de producéo de
gas de sintese, desde melhorar e ampliar a esegtaodesso atual até propostas de
novas tecnologias (Souza, 2004).

Uma unidade GTL é capaz de processar por dia 3teslde metros cubicos,
produzindo 100 mil barris diarios. O valor do inue®nto em uma unidade deste porte
seria em torno de US$ 3 bilhdes. Como comparacéegrelogia para a produgdo do
GNL, que pode também ser transportado em naviosaisp ser regaseificado no local
de destino, tem um custo estimado em torno de UBi#h8es para uma unidade que
processa 7 milh6es de metros cubicos por dia (Jdsn&omeércio, 2008), ou seja uma
unidade GTL pode processar quase 3 vezes maisgmgtioicos por dia de gas, do que
uma unidade de GNL, considerando o mesmo valostide

Além do custo menor de instalacdo da unidade deepsamento, a vantagem do
sistema GTL, segundo especialistas, é o elevadw yak se pode agregar a ele. Isso
porque o Oleo sintético produzido a partir do GTdssui uma quantidade menor de
enxofre, embora ndo possa ser comercializado diegtee sem ser misturado ao diesel

tradicional, devido a perda em propriedades corbadidade e densidade. Assim, o
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produto adicionado ao diesel permite uma melholidaa@e final, atendendo as recentes
especificacdes dos Estados Unidos e Europa quersxigna emissdo maxima de 50
particulas por milhdo (ppm) ante as 500 ppm enstidge no diesel nacional (Jornal do
Comeércio, 2008).

O GTL offshore é uma tecnologia importante e queepser adotada em larga
escala na area do pré-sal, porque pode ser embgreeal exportacdo direta dali para o
mercado europeu e norte-americano, porém outrasltegas estdo sendo estudadas
para serem adotadas em conjunto na area do praddécia de Santos. Isto implica
num mix de uma série de tecnologias, entre elaslb, @ GNL, oleodutos e até a
construcdo de usinas térmicas em alto-mar paraastetimento das plataformas que

atuarem na regido (Jornal do Comércio, 2008).

1.2.2 - Gas Natural Liquefeito (GNL)

Algumas das principais mudancas observadas nasadltanos na industria de
Gas Natural no Brasil e no mundo dizem respeitawanento da penetracdo do gas na
matriz energética de diferentes paises e a opc@la wa&z mais utilizada de
comercializacdo via Gas Natural Liquefeito (GNL).

O processo de liquefagdo do Gas Natural é datadsédolo XIX quando o
quimico e fisico britanico Michael Faraday realizexperimentos de liquefacdo de
diversos tipos de gases, incluindo o Gas Natura, @nstrucdo, pelo engenheiro
alemao Karl Von Linde, do primeiro compressor dégeracao pratico em Munique no
ano de 1873. A primeira planta de liquefacdo de N&dsral foi construida na Virginia
Ocidental em 1912, com inicio de operacdo em 1947a primeira planta de escala
comercial de liquefacdo foi construida em Clevela@tio, em 1941, com o Gas
Natural estocado em tanques a pressao atmosfaricpiefacdo do Gas Natural tornou
possivel, dessa forma, seu transporte a grandéndess. Em janeiro de 1959, o
primeiro navio-tanque de GNL, Wlethane Pioneertransportou uma carga do Lago
Charles, Louisiana, para a llha Canvey, no Reina@dJrdando inicio a atividade de
transporte comercial de GNL através de grandeardigts (ANP, 2008b).

O processo de liquefacdo requer a remocdo de irgmirdo GN como gas

carbonico, enxofre, nitrogénio, mercurio e aguamato condensado, 0 que ocorre na
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unidade de tratamento. O processo inclui a separdgagas liquefeito de petréleo
(GLP), basicamente propano e butano, que poderaesdido como produto final ou

reinjetado no GNL, dentro dos limites de solubiidaou de especificacdo do produto.
Como resultado, o GNL é tipicamente composto emnsaiar parte de metano (98%)
(Souza, 2007).

O elemento central de um projeto de GNL é a unidieldquefacdo (Figura
1.7). Neste processo, a temperatura do Gas Naturatiuzida a -161° C, com uma
reducdo de volume de cerca de 600 vezes. Estéag@a construida proxima de locais
de bom calado (minimo 14 m), em baia abrigadanais préximo possivel dos campos
produtores, compde-se basicamente, de uma unidadeathmento, do conjunto de
trocadores de calor e dos tanques de armazenagera(007).

O conjunto de trocadores de calor, peca princigalliquefacdo, funciona
segundo o mesmo principio de um refrigerador ddowstUm gas refrigerante (em
geral, uma mistura de metano, etano e propan@ssymizado e em seguida expande-se
através de uma valvula (Efeito Joule-Thompson)aedo calor do Gas Natural que
chega aos trocadores de calor. Ha diferentes tipogocadores, mas quase todas as
instalagbes dividem-se em conjuntos paralelosqtdenGNL), capazes de liquefazer de
2,0 a 2,5 Mtpa Nillion Tonnes per Annuncada um. Os mais recentes "trens de
liquefacdo” tendem a ter dimensdes bem maioresp canterceira unidade de Ras
Laffan, no Qatar, inaugurada em 2004 com capacidade7 Mtpa.

A liquefacdo também fornece a oportunidade de anmezo Gas Natural para o
uso durante periodos de elevada demanda nas d@@s® circunstancias geoldgicas
ndo sdo apropriadas para desenvolver facilidadetersaneas de armazenamento de
gas. Nas regides onde a capacidade da rede deugapata suprimento das areas pode
ser muito cara e 0 uso é altamente sazonal, afdicfi@ e 0 armazenamento de GNL
ocorrem durante periodos fora de pioff-peall para reduzir os custos durante esses
periodos (Souza, 2007).
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Figura 1.7 — Unidade de liquefacéo (Souza, 2007)

Os navios que levam o GNL das unidades de liquefag@s pontos de
regaseificacdo, navios metaneiros, dispdem de viaseios isolados, capazes de
suportar a temperatura do gas durante o transpdehavendo refrigeracdo na viagem.
Ha uma perda que, mesmo nos navios mais moderaoa, %1% ao dia. Além disto,
essa perda de GNL é normalmente usada como congdusti

Héa dois tipos basicos de transportadores de GNiue armazena o gas em
esferas (o tipo Moss Rosenberg), e os que tém ¢éangas posicdes convencionais de
petroleiros, o tipo membrana, ndo havendo difereisgdstanciais de custo inicial ou
operacado. A capacidade usual por navio é de 135 anil m3, que correspondem a 55 a
60 mil toneladas de GNL.

Alternativamente, o transporte de GNL pode serizadb por gasoduto
(pipeling, que podera transportar o0 GN apos o0 processmdefacdo dos campos no
mar para o continente. Ao chegar em terra, estedgpGNL transportado por tubulacdo
submarina poderia aproveitar os terminais de ré&gasgio que serdo instalados no
Brasil para receber os navios metaneiros, bem ctmda a infra-instrutora de
distribuicdoonshoreque serd montada para atender a esta nhova oéegiasd

No terminal de regaseificacao, ilustrado na Figu8a o Gas Natural liquefeito é
recebido dos navios metaneiros, armazenado (liyjuitho tanques de estocagem

especiais, vaporizado e enviado o Gas Naturalgsmgasodutos de distribuicdo.
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Figura 1.8 — Processo de regaseificacdo de GNLzgE@007)

Em que pese os elevados custos historicamenteiads®@ comercializacdo de
GNL, verifica-se que aos poucos esta alternativaega a se viabilizar em paises como
o Brasil, por exemplo, trazendo mudangcas no qugetancontratos e precos (ANP,
2008b).

A comercializacdo de GNL ja ocorre ha mais de 485anao sendo, portanto,
uma novidade na industria mundial do Gas Naturabrf@, porém, que apos a subita
perda de interesse por esta op¢do na década dpaBteala década de 90, observou-se
nos ultimos anos um recrudescimento desta modalidaccomercializacdo, em funcao
da demanda na Bacia do Atlantico, em especialEdtados Unidos.

Como mencionado, o ressurgimento do GNL deve-segyramde parte, a busca
dos paises pela diversificacdo das fontes eneagétia necessidade de flexibilizacédo da
oferta de gas com vistas a assegurar a segurargidadtecimento em um ambiente de
elevacdo do preco internacional do petréleo, que 28®7 alcancou um patamar
proximo ao observado apos o choque da década g atihsiderada a inflacéo.

No Brasil, a comercializacdo de GNL é ainda nagceXiem do Projeto Gemini,
implementado no ano de 2005, encontram-se atuaémem construgdo, pela
PETROBRAS, dois terminais de regaseificagdo, como primeiro passo para o

desenvolvimento deste mercado (ANP, 2008b).

1.2.3 - Metanol

23



O metanol (CHOH) é um liquido incolor, volatii e com odor alcool
levemente adocicado, sendo o mais simples dosiglabf@ticos, possuindo apenas um
atomo de carbono em sua estrutura molecular. Sti@idade € determinada pelo grupo
funcional hidroxi, sendo, portanto completamentsciviel em agua, alcoois, ésteres e
na maior parte dos solventes organicos, além deupasma razoavel solubilidade em
Oleos e gorduras. Devido a sua polaridade, o metd#iesolve diversas substancias
inorganicas (Camargo, 2007).

As duas aplicacbes mais importantes do metanob esfacionadas ao setor
guimico e ao seu uso como fonte de energia, deafdireta ou indireta. Seu uso como
combustivel automotivo e também, em ceélula combeisé¢ uma forma direta de
energia. Ja a sua sintese para a obtencéo doldeet{(DME) e do metil-terc-butil éter
(MTBE) e sua conversdo em gasolina, através doepsoc Methanol to Gasoline
(MTG), sao consideradas aplicacdes indiretas deis@eomo energético.

Uma terceira aplicacdo do metanol € no setor peiintiqo para a obtencao de
olefinas leves, etileno e propileno, atraves deagsso denominado Methanol to Olefins
(MTO). Este processo ainda ndo € muito difundidogoatrando-se em fase de
aprimoramento, principalmente, pela empresa UOPualAtente, as empresas
petroquimicas de primeira geracdo acreditam quepgstesso pode ser uma forma de
diversificar as fontes de matéria-prima a seraatla na obtencdo de olefinas leves
(Gerosa, 2007).

Segundo dados de Camargo (2007), a producao lmasiee metanol, em 2005,
foi da ordem de 250 mil toneladas, concentrada aas eempresas brasileiras, que
juntas perfazem mais de 95% da capacidade de @odcwg Brasil: a Metanor S.A. —
Metanol do Nordeste, localizada no Polo Petroquinde Camacari, no estado da
Bahia, com capacidade instalada de aproximadan@htail toneladas por ano, e a
Prosint, pertencente ao Grupo Peixoto de Castiglilada no estado do Rio de
Janeiro, com capacidade instalada de aproximadanigf mil toneladas por ano.
Ambas operam no limite da sua capacidade instaladaroducéo. A importacédo de
metanol para o mesmo ano foi de cerca de 250 méladas, grande parte proveniente
das instalacdes localizadas em Punta Arenas, nike.QDbitransporte do produto €
realizado via maritima, com destino aos portos a@rgua (PR), Rio Grande (RS),
Aratu (BA) e Rio de Janeiro (RJ).

Atualmente encontramos diversas rotas utilizadasimtase de metanol, sendo o

gas natural a matéria-prima mais utilizada na pgadudeste alcool em todo o mundo,
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inclusive no Brasil. Os processos desenvolvidoasgpempresas BASF, Dupont e ICI
(Imperial Chemical Industries), os quais foramizdiflos durante 40 anos, segundo
Gerosa (2007), eram baseados na tecnologia des&lav@ntre os anos de 1913-23,
operavam sob alta pressédo (25-35 MPa) e tempesahardaixa de 320-450°C. Em
1960, a ICI desenvolveu uma rota para a sintesmetanol a partir de um gas de
sintese isento de compostos sulfurosos, que centimta grande quantidade de diéxido
de carbono, passado através de um catalisadoride d& cobre, altamente seletivo.
Essas modificacdes proporcionaram reducdes nadpressa temperatura de operacao:
5-10 MPa e 200-300°C, respectivamente. Esta tegialoundialmente utilizada nos
dias atuais, é conhecida commw-Pressure

As etapas de producdo do metanol compreendem gageda gas de sintese, a
sintese do metanol e destilacdo dos produtos @d@aed geracdo de gas de sintese
promove a producdo de uma mistura de gases a gantaforma a vapor do gas natural
com auséncia de oxigénio, sobre um leito catalifiemiquel. A corrente de entrada é
composta por cerca de 98% em volume de metano tlerempurezas, tais como
compostos a base de enxofre, entre outros. A caggmosiédia do gas de sintese, apos
a reforma, € de aproximadamente, 15% de CO, 8%Q3e7@% de H e 3% CH, em
volume. As principais reagdes envolvidas séo (Cgm&007):

CH;+ H,O « CO +3hH AHszgok= 206,3KJ/mol (1.1)
CO + H20 > COz + Hy AHsg0k= -41,2KJ/m0I (12)

A etapa de sintese converte 0 gas de simesenetanol através da reacao da
mistura de oxidos de carbono com o hidrogénio sobréeito catalitico de cobre, zinco
e aluminio, na proporcao 61:30:9, respectivamdedta parte do processo requer uma
alimentacdo adicional de gas carbdnico para prommwentrole cinético da reacdo de
sintese, aumentando a conversdo de gas de simtesetanol (Camargo,2007).

As principais reacfes envolvidas séo:

CO +2H < CH;OH AH3z00x=-90,8KJ/mol (1.3)
CO, +3H, « CH;OH + HhO AHszg0k = -49,2KJ/mol (14)

A etapa seguinte compreende o processo de destilegdonada dos produtos

de reacdo de metanol, promovendo a separagcdo dutprprincipal das demais
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impurezas obtidas do processo anterior, tais comngpostos organicos leves e agua,
entre outros.

Existe uma grande interacdo entre as trés etapas apresentadas devido a
extensiva recuperacdo de calor e reciclo de vapwe elas, sendo a subdivisdo das

etapas meramente didatica (Camargo, 2007).

Principais Produtos

| — Dimetil Eter (DME)

A rota mais comum para a producdo de DME é a steno®o a partir da
desidratacdo do metanol, sendo este ultimo, gendmebtido a partir do GN, pela
transformacdo do gas de sintese em metanol, comfoperacdo descrita acima. O
DME, contudo ainda pode ser obtido sem a necessidadformacdo de metanol,
conforme sera exposto mais a frente.

Segundo Gerosa (2007), o DME apresenta grandetiidesde quanto ao seu
uso, como na induastria quimica para a fabricacadod®maldeido, seu uso como
energético, principalmente, como substituto do GiLRleo diesel de refinaria, e
também, no setor petroquimico para a obtencéo efmad leves como etilenos leves
como etileno, propileno e butadieno. Esta gamaptieagdo do DME deve-se ao fato

de suas caracteristicas fisico-quimicas, serempnasmas as do GN e GLP.

Il - Formaldeido

O formaldeido, CkD, é considerado como um dos mais versateis preduto
quimicos, podendo seu uso, ser direcionado a vénaigades. E o mais simples e o
mais reativo dos aldeidos. Este € obtido atravésxil#gacdo catalitica do metanol,

conforme reacgéao abaixo.

CH3OH(g) +14 0 CHzO(g) + Hzo(g) AH = -148,4KJ/mol (1.5)

Ele pode ser utilizado na fabricacdo de resinags{ads e aglomerantes),
quando reagido com uréia, fenol e melaninas. EstEras sdo aplicadas na industria

moveleira, principalmente na producdo de aglomexadompensados e mdveis mais
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rusticos. Também podem ser usadas nas industitestéde borracha, entre outras.
Como intermediério quimico aplicado na sinteseidestilolpropano e neopentil glicol,
0S quais séo aplicados na fabricacdo de poliuretguaiéster, resinas sintéticas e 6leos
lubrificantes sintéticos. A aplicacdo direta donfafdeido ocorre como agente inibidor
de corrosdo nas industrias metallrgicas, na proddedilmes fotograficos, fabricacao

de circuitos impressos, entre outros (Gerosa, 2007)

Il — Acido Acético

A carbonilacdo do metanol €, atualmente, a prihaipa para a producdo de
acido aceético. Este € um processo exotérmico, ondetanol é reagido com monoxido

de carbono, conforme mostrado abaixo.

CH;OH + CO « CH;COOH AH = -138,6KJ/mol (1.6)

Conforme Gerosa (2007), a maior parte do acidoicacé utilizado para a
producdo de acetato de vinila, que € aplicado adugéo de adesivos, filmes, papel e
tecidos. O acido cloroacético € utilizado na matuéade produtos quimicos, como
glicerina, celulose, carboxi-metil. Outros impotemnderivados sdo os ésteres de acido
aceético, anidrido acético. Outros setores nos qoa&ido acético € aplicado sao:

farmacéuticos, fabricagéo de tintas e corantesegigidas.

IV — Metil-terc-butil éter (MTBE)

7

O MTBE é produzido através da reacdo do metanol comm isobutano,

conforme reagao abaixo.

cH CHs
| |
CHz;OH + CH-C=CH, — CHgz-O-C-CHs (1.7)
|
CHs

Durante o processo, ocorrem as reacdes de hidoatiac&obuteno em terciario
butil &lcool simultaneamente, com a desidratacdoma@danol em dimetil éter. Em
muitos casos, os produtos destas reacdes apareasmsabprodutos do processo.
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Seu maior consumo € como aditivo da gasolina auteendSua adicdo a este
combustivel ocorre devido ao seu alto numero danast causando uma redugdo na
quantidade de CO e hidrocarbonetos ndo reagidosnatios na combustéo da gasolina
(Gerosa, 2007).

V - Hidrocarbonetos

A conversdao do metanol em hidrocarbonetos do gn@d,), (parafinas +

olefinas + aromaticos) pode ser descrita pela cealaixo.

NCHOH < (CHy)n + nH20 (1.8)

Temos, entdo, o surgimento de dois processos tdstiviethanol to Gasoline
(Metanol para Gasolina) — MTG e o Methanol to Qla$ ( Metanol para Olefinas) —
MTO (Gerosa, 2007).

1.2.4 -DME

O éter dimetilico ou dimetil éter (DME) é o maimpies dos éteres e de forma
estrutural CHOCHs. E usualmente utilizado como um propelente de saefona
industria de cosméticos e de tintas.

Por um longo periodo, o Unico uso industrial de DigiEa conversdo em dimetil
sulfato, produto bastante usado na industria dgridentretanto, nos ultimos anos,
esforgos crescentes estdo sendo feitos com oointi@t aprimorar a tecnologia de
conversao de gas natural em combustiveis liquidss. porque existe uma crescente
demanda mundial por combustiveis mais limpos. Al$so, existe o fato de se gerar
tecnologia alternativa para monetizar as resenvasuperaveis de gas natural. Dentro
deste cenario, o DME tem atraido uma larga atemgéindial em funcdo do seu
potencial como mais uma fonte alternativa de energi

Durante muitos anos, a conversdo do DME em dirsatfato pelo tratamento
com trioxido de enxofre, para utilizacdo em indasaigricola, foi o Unico uso industrial
do DME. De 20.000 toneladas produzidas em 1986unapa Ocidental, cerca de 45%
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(9.000 toneladas) foram utilizadas na producgéo ineetd sulfato (Oliveira, 2005). O
uso do DME em aerossol passou a ter grande impaatéraplicacdo comercial apos o
ano de 1980. Por ndo ser toxico e ambientalmemegie tem se beneficiado da
reducao do uso do cloro-flior carbono (CFC). Atuwalte, o uso em aerossol, ainda é a
principal aplicacdo do DME (cerca de 70% de tod@ME produzido é usado para este
fim) (Oliveira, 2005). Segundo Appel et al (200%), emprego do DME como
propelente esta ligado a algumas de suas propesdadmo a de se liquefazer a
pressbes relativamente baixas, ser praticamentiensivgo a saude humana, nao
prejudicar a camada de 0z0nio, ter excelente dmlatle em substancias polares e néo-
polares, apresentar comportamento azeotrépico dgonsa solventes e propelentes,
bem como o seu efeito anti-congelante, os quaisngvem sua utilizacdo na
formulacdo de aerossois baseados em agua ou eemtssy

Recentemente, o DME tem atraido uma larga atenggliad em funcdo do seu
potencial emprego como combustivel. O DME posst@cataristicas fisicas semelhantes
as do GLP, ou seja, nas condicbes normais de tainpere pressao, apresenta-se em
estado gasoso, porém, quando € submetido a pressigeelevadas ou a temperaturas
mais baixas, se liquefaz facilmente.

O DME também tem despertado a atencdo mundial agéadudo seu potencial
como alternativa ao diesel. O 0leo diesel é um cmtopderivado do petroleo, cujo
principal parametro de qualidade como combustiveieglido através do namero de
cetana, que é uma medida similar ao nimero deap&a a gasolina.

Além disso, o DME também pode ser usado como ragpéia na obtencéo de
acido aceético, na producéao de olefinas, especiaéretano, propeno e buteno. No caso
das olefinas, encontramos em Appel et al (2005) ejustem duas possibilidades a
formacdo direta a partir do metanol ou a sinteaeDWIE. Vale destacar que o uso do
DME é mais conveniente, principalmente, do pontovi#a do processo, porque
quando a sintese de olefinas ocorre a partir damokta exotermicidade das reacfes
envolvidas é elevada exigindo o emprego de reatgsesciais. No caso do emprego do
DME como matéria-prima esta questdo ndo se cotmcaeja, o controle térmico da
reacdo € mais simples, o que sem duvida diminaustos do processo.

Outra aplicacdo em estudo para o DME € como foatkidrogénio em células
de combustivel. A tecnologia de células de combeistinvolve a conversao direta de
energia quimica através da reacdo de hidrogéniigéroo em energia elétrica. Em

unidades estacionarias, estudos apontam que dascéil combustivel geram energia
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com uma eficiéncia de aproximadamente 35%, ou seajayalor superior a eficiéncia

obtida através de micro turbinas a gas que é dmaabr 25%. Além disso, alguns
desenvolvimentos ja apontam para uma eficiénciegétiea de cerca de 30% contra um
valor de 15 a 20% para os motores a gasolina (icdiv2005).

Alguns paises tém investido no uso do DME como atibel em termelétricas
para geracdo de energia. A energia elétrica padersduzida a partir do calor gerado
durante a combustdo do DME em turbinas a gas. Ness® como se trata de um
combustivel gasoso, a geracdo de eletricidade é efmiente, além de ndo serem
necessarios tratamentos posteriores de residudesdomo, por exemplo, no caso das
cinzas geradas pelo uso do carvao (Appel et a)200

No Brasil, o DME se coloca, como um dos possivardiatos a substituicao
do diesel. Com efeito, 0 DME poderia vir a ser uatarnativa ao diesel mineral em
regibes onde a logistica de distribuicdo é prepadficpelas grandes distancias dos
centros de produgcdo, como é o caso do centro-teasdeiro, e ainda nos grandes
centros urbanos onde a questdo do meio ambient&isuespecificamente da qualidade
do ar tem grande importancia. Em particular, nest& o efeito provocado sobre a
emissdo de materiais particulados seria bastaptessivo.

Embora haja disponibilidade de gas natural na oegentro-oeste do pais,
muitas cidades ndo sao atendidas por gasodutosn Aléso, mesmo em cidades
servidas por gas natural, como Campo Grande e &uiabmercado de GLP é
significativo, de forma similar ao que ocorre eno $aulo, onde existe uma ampla
malha de distribuicdo de gés canalizado. Finalmeateproducdo integrada de
fertilizantes, DME e biodiesel merecem atencdo, wea que a combinacdo de
processos permite reduzir custos e agregar valgaamatural e a biomassa (Oliveira,
2005).

O éter dimetilico € obtido a partir do gas de smt@roveniente do processo de
reforma do gés natural ou da gaseificacdo do caev@fa biomassa (biodme). Os
processos de obtencdo do DME consideram, basicapeepbssibilidade da sintese ser
conduzida em uma ou duas etapas. A abordagem roaigmional baseia-se na
obtencao inicial de metanol a partir do gas deesénireacdo 1.9), seguida por uma
etapa de desidratacdo deste &lcool (reacdo 1rmhbpsaas reacbes ocorrem na presenca
de um catalisador. O processo em uma Unica etapdéim chamado de rota direta,

envolve a conjugacédo destas reagcdes em um Unioo.rea
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2C0+4H <«  2CHOH (1.9)
2CHOH <  CHOCHs + H,0 (1.10)

A maturidade da tecnologia disponivel para obterdgianetanol e a relativa
simplicidade da desidratacdo deste alcool sdoawlgs atrativos do processo em duas
etapas.

Ao se considerar um processo em duas etapas denleseevar que uma das
grandes vantagens dessa concepcao € a possibilidaenbinacdo de uma unidade de
desidratacdo as plantas existentes de metanadn®istintegrados compostos de dois
reatores sdo, de fato, propostos por algumas eagfésgppel et al, 2005).

O processo por sintese direta ocorre em tempesaanie 210 — 290°C, em
pressbes em torno de 3 a 10 MPa e exige a utibzde&atalisadores bifuncionais ou
mistura de catalisadores. Tais catalisadores dex@esentar tanto caracteristicas ditas
hidrogenantes, permitindo a sintese do metanolntqudesidratantes, sendo estas
responsaveis pela formacdo do DME. Nesses sisteatéan, das reacdes 1.9 e 1.10,
deve-se considerar ainda a reacdo de deslocamergasdd’agua (reacédo 1.11); tais

reacdes ocorrem concomitantemente, sendo a eqgbut#a do processo descrita pela

reacao 1.12.
CO+HO « CO,+ H; (1.11)
3CO+3H « CH;OCH; + CO, (1.12)

Adicionalmente, podemos encontrar ainda em Appal,gR005), que a sintese
direta do DME, bem como a sintese do metanol séitonenotérmicas e, portanto,
liberam grande quantidade de calor. As questdadds a transferéncia de calor afetam
diretamente o desempenho desses sistemas, sejantio ge vista das limitacoes
termodinamicas, seja devido a estabilidade dodisadares. Portanto, a remogéo do
calor e a manutencao de uma temperatura cons@edei@da no reator aparecem como
um dos desafios de engenharia. Com efeito, difesetipos de reatores tém sido
propostos para esses processos.

Apéds conhecer algumas das opcdes tecnologicasapaoaeitamento do Gas
Natural, e ainda que os investimentos definidoa FETROBRAS (2007) sinalizem
uma estratégia de aproveitamento de todo o gasepaeproduzido de acordo com o

PLANGAS, com reducéo expressiva da parcela ndovajtanla, a tecnologia GTL foi
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escolhida para o estudo de viabilidade na Baci€ampos. Os motivos para esta
escolha foram as caracteristicas de produgcdo dooggsrcentual da participacdo na
producao nacional, o percentual atual de queima peddas, no tipo e qualidade dos
produtos que podem ser obtidos, na proximidade dwcado e no fato da

PETROBRAS sinalizar que o GTL é uma possivel tamgiala ser implementada para
ajudar a desenvolver os campos do pré-sal. Adeinatia;se da bacia para a qual existe

a maior disponibilidade de dados.
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2 - Gas to Liquids (GTL)

A busca para se obter hidrocarbonetos liquidosrar e outras fontes de
matéria organica vem sendo estudada desde o aducs@culo XX, como consequéncia
da crescente demanda por derivados de petroledoefgge do petroleo ndo estar
distribuido igualmente entre os paises. Como a Afdra possui baixas reservas de
petréleo em seu territério, acabou sendo pionasse desenvolvimento.

No Kaiser — Wilhelm Institute for Coal Research (KWdois pesquisadores,
Franz Fischer e Hanz Tropsch, estudaram uma palent®13, da BASF, na qual era
descrito um processo através do qual, hidrocarbenetcompostos oxigenados eram
obtidos pela reducéo catalitica do monodxido dea®abEstes cientistas desenvolveram
entdo uma série de experimentos, explorando ditseamaridveis. Durante a década de
20, varios resultados foram obtidos, sendo que 828 bs pesquisadores obtiveram
uma mistura de hidrocarbonetos gasosos e liquithosomdicdes de baixa temperatura
e pressao atmosférica. Esse processo ficou corheoido sintese de Fischer-Tropsch
(FT) (Gomes et al, 2006).

ApoOs esta descoberta e apesar do interesse emvdiesena tecnologia, 0s
estudos indicavam a inviabilidade econ6mica do gssa frente as refinarias
convencionais, que naquela época ndo possuianstagdes que as atuais tém, como
por exemplo, a reducdo de enxofre que acaba pareser o refino.

Segundo Pinheiro (2002), as principais experiénteasintese de FT ocorreram
na Alemanha, Estados Unidos, Jap&o e Africa do Belacordo com o estudo de
Pinheiro (2002), durante o periodo do governo teazia Alemanha, instituiu-se uma
politica onde a independéncia do petréleo foi @daccomo objetivo central devido a
escassez desse recurso no pais. Como resultadd plEfisca agressiva, ao final da
década de 30, foram instaladas nove empresas pdeacéo de hidrocarbonetos
liquidos a partir do carvao. Durante a 22 Guerrandial, os combustiveis sintéticos
respondiam por 50% das necessidades totais doHmigtanto, como o caminhar da
guerra, houve escassez de matéria-prima para agiodle catalisadores e algumas
fabricas ainda foram bombardeadas, elevando o pl@gombustivel sintético, mesmo

quando comparado ao petroleo importado.
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Preocupado com o aumento do consumo de petréled,9dd o governo dos
Estados Unidos estabeleceu o Synthetic Fuels Agt, \gsava o abastecimento de
petréleo a médio e longo prazo. Aproveitando-seddsenvolvimento tecnoldgico
alemdo em combustiveis sintéticos e gaseificac@ersbs cientistas alemées foram
incorporados ao projeto apds o fim da Segunda @udundial. Isto permitiu ao
governo e a iniciativa privada, a construcdo detotal de cinco plantas. Porém em
1955, devido a pressdes politicas e econdmicaasjaaliao preco alto dos produtos
sintéticos, quando comparados aos derivados dol@etroptou-se por investir os
recursos em outro segmento, como o desenvolvingmtoovos campos de petréleo,
encerrando assim o ciclo dos combustiveis sinttics EUA.

Outro pais motivado pela escassez de petrdleo erdaando consumo foi o
Japao, que também se aventurou na industria dobustiveis sintéticos. O pais tinha
um ambicioso plano que pretendia construir 87 pkaeim sete anos. Esta “pressa” fez
com que os cientistas fossem diretamente da e&fabdratério para a etapa industrial,
sem passar pela etapa das plantas piloto. Destaafoapenas 7 plantas foram
construidas. A falta de metais para a producéoatiigadores e o alto custo para a
importacdo de equipamentos, acabaram por contiaua o término do investimento
japonés.

A Africa do Sul é sem duavida, o pais com a expei#@mais rica no que se
refere a sintese de FT. Com uma industria de cambissintéticos a base de carvao
de mais de 50 anos, que inclusive ja utiliza paneate o Gas Natural como matéria
prima. A criacdo da empresa South African Coal, @l Gas Corporation Limited,
Sasol, para conversdo do carvao em derivados casuligg, diesel e petroquimicos,
foi motivada entre outros fatores pela previsdoadmento do preco do barril de
petréleo no mercado externo, pelas poucas resee/getroleo no pais e as grandes
jazidas de carvao ali disponiveis. Outra forte wamio foi o embargo comercial
imposto & Africa do Sul, devido a politica de sgggio racial conhecida como
apartheid, que reduziu fortemente a possibilidagérportacdo de petrdleo (Gomes et
al, 2006).

A crise do petréleo na década de 70 foi o impulse faltava para a Sasol se
firmar com a sintese de FT, aumentando a capacigemtiutiva e sendo inclusive
totalmente privatizada em 1996. Com o passar dos, daram feitas descobertas de
reservas de Géas Natural na Africa do Sul, criarelergdo a Mossgas, atual Petro SA,

que utilizou este gas como matéria-prima para englib de hidrocarbonetos liquidos.
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Para Gomes et al (2006), foi assim que a Sasoliamfartemente suas areas e
mercado de atuacdo, passando a ser licenciador@cdelogia para obtencdo de
derivados liquidos a partir do Gas Natural, aptaweio todo o seu conhecimento na
area de conversao quimica do carvéao.

A excecdo da Sasol na Africa do Sul, a falta dbiMide econémica da sintese
FT fez com que governos e empresas privadas deimwade pesquisar a producao de
combustiveis sintéticos a partir do final da decdel&0, mas com a crise do petroleo na
década de 70, esse cenario comecou a mudar, nalanedi que aumentaram as
preocupacbes com a elevada dependéncia da impmridgainicio da década de 80,
empresas privadas iniciaram um movimento para [Eggonais a respeito do processo
de FT, sendo que alguns fatores contribuiram pste iateresse, como a adocdo de
normas ambientais cada vez mais rigidas nos paiscimercados consumidores de
derivados de petréleo, bem como pelo aumento @éeviesde Gas Natural consideradas
remotas, que passam a se tornar economicamenteisvi@em a tecnologia de
combustiveis sintéticos, e que a qualidade dosuppsdobtidos via sintese de FT é

superior aos tradicionais derivados do petréleaf€oet al, 2006).

2.1 - Produtos

A nafta obtida pela sintese de FT é altamente ip&rafe isenta de enxofre, o
que torna este produto muito atraente como mapéinaa para a producao de olefinas,
na inddstria petroquimica, por este motivo, € coomomearem este produto obtido
pela rota GTL como nafta petroquimica. Sua densidadomparavel aquela obtida
pelos processos convencionais, assim como a faixkestilacdo ASTM D86. A Tabela
2.1 exemplifica algumas das propriedades da ndfta G

Ja a Tabela 2.2 apresenta as propriedades fisquaméecas do diesel GTL, e em
Gomes et al (2006) encontramos alguns comentadbee seste produto. A menor
densidade do diesel GTL é explicada por sua comp@osque consiste praticamente de
compostos parafinicos, enquanto os aromaticossemiem menos de 1% (em massa).
Como conseqliéncia, o combustivel GTL possui um mpealerifico, em base massica

(MJ/kg), de 4 a 5% maior que o diesel convencioRaltém, devido a sua baixa
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densidade, o teor energético em base volumétneaéa base para venda do produto, é

menor.

Tabela 2.1 — Principais Propriedades da Nafta fefnmtica GTL (Gomes et al, 2006)

Propriedade Método Nafta GTL Nafta Comum

Densidade a 15°C (kg/L) 0,67 - 0,68 0,665

ASTM D4052
Densidade API 76,6 — 79,7 81,3
Enxofre Total (mg/kg) N&ao detectado 220
Composicao Método % (m/m)
Compostos Parafinicos . 98 91,5
Andlise por
Razao normal / iso-parafinicos _ 1,311 N&o Disponivel
Cromatografia
Aromaticos N&o detectado 11
Gasosa
Oxigenados N&ao detectado 0,005
Destilacdo Método Temperatura (°C)

Ponto Inicial de Ebuli¢cdo 30 36
10% vaporizado 55 45
50% vaporizado ASTM D86 110 55
90% vaporizado 136 98

Ponto Final de Ebuligao 150 - 185 145

O numero de cetano e o ponto de entupimento semntiados pela elevada
guantidade de compostos parafinicos encontraddgesel GTL. O numero de cetano é
impactado positivamente, apresentando valores ridastevados, na ordem de 75.
Porém, as propriedades de escoamento a frio séciatas negativamente, como o
caso do ponto de entupimento e o ponto de fluiGeanes et al, 2006),

O baixo teor de enxofre do diesel GTL pode ser ieagb pela baixa
concentracdo de enxofre encontrada no gas natadria-prima para o processo GTL.
Além disso, durante a etapa de geracdo de gasntsesi esta pouca quantidade de
enxofre é removida, uma vez que esse elemento\éeneno ao catalisador empregado
na sintese de FT.

De acordo com o trabalho de Gomes et al (2006),lubsficantes séo
normalmente classificados conforme o método de nghte e as respectivas
caracteristicas fisico-quimicas, existindo, pangotadiferentes grupos. Os lubrificantes

sao ditos do Grupo | quando obtidos a partir da smtlvente; do Grupo Il quando
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obtidos a partir de hidrorrefino; do Grupo lll qdanséo obtidos por isomerizagéo de
parafinas ou pela rota GTL (lubrificante sintéticos do Grupo IV, V e VI séo

especificos para as petiolefinas, ésteres (e outrospeli internal olefins

Tabela 2.2 — Principais Propriedades do Diesel &Jdames et al,2006)

Propriedade Método Diesel GTL Diesel Comum

Densidade a 15°C (kg/L) ASTM D4052 0,78 0,82 -0,86

Viscosidade Cineméatica @ 40°C (cSt) ASTM D445 2 L —
Flash Point (°C) ASTM D92 > 55 > 55
Numero de Cetano ASTM D613 >75 45 - 55
Enxofre Total (mg/kg) ASTM D5453 <5 <10a>350
Aromaticos (%vol) IP 391/95 1 25-40
Policiclo Aromaticos IP 391/95 Nulo 3-7
Destilagcéo Método Temperatura (°C)

Ponto Inicial de Ebulicao 155 - 180 170 - 215
10% vaporizado 190 — 220 205 — 255
50% vaporizado ASTM DS6 245 — 290 240 — 300
90% vaporizado 315 - 350 290 — 360
95% vaporizado < 360 320 - 380

Ponto Final de Ebulicdo 340 - 375 340 - 400
Os lubrificantes do Grupo Il apresentam propriegadfisico—quimicas

superiores aos demais grupos e por isso possuemr malor agregado. Como
exemplos, podem ser citados baixa volatilidadexdoaonto de fluidez, alto ponto de
fulgor, elevado indice de viscosidade, excelentabdglade térmica e boa resposta ao
uso de aditivos. A Tabela 2.3 mostra uma comparda&qorincipais propriedades dos
lubrificantes dos diferentes grupos. Os lubrifiesnbbtidos pela rota GTL também

competem no mercado de patslefinas.
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Tabela 2.3 — Propriedades de lubrificantes deetites grupos (Gomes et al, 2006)

Propriedade Grupo | Grupo Il Grupe i Grupo IV
Isomerizagao GTL (PAO)

Densidade 20/4°C 0,8670 0,8526 0,8151 0,8180 0,8150
Viscosidade @ 100°C (cSt) 5,050 4,826 3,963 4,500 ,6004
indice de Viscosidade 101 102 146 144 132
Ponto de Fluidez (°C) -6 -18 -18 -39 -57
Volatilidade Noack (%m) 16,1 13,8 12,9 8,0 13,0
Saturados (%m) 83 99 ~ 100 ~100 ~ 100

2.2 -Processos

O processo GTL como um todo tem 3 principais faseaforme descrito na
Figura 2.1. A primeira etapa consiste na geracag&ode sintese, uma mistura de
monoxido de carbono (CO) e hidrogénig)HNa pratica, a verdadeira matéria-prima de
todo o processo € o0 gas de sintese, independententta de carbono usado para

produzi-lo, como carvao, Gas Natural e biomassa.

TECNOLOGIA GTL

Gas de Sintese » Sintese de Fischer-Tropsch

L 4

]
I
|
|
Beneficiamento i
]
]
]
]
]
]
]

________________________________________________________________________________________________

Figura 2.1 — Principais fases do processos GTLb(Ecao Propria)

Depois que o gas de sintese é formado e tem sodg@Ges ajustadas para ser
usado na reacgdo principal, temos a etapa da Sidee$gscher-Tropsch, em que as
moléculas de CO e Heagem sobre um catalisador, normalmente de éerrcobalto,
numa reacao quimica que poderia ser considerada derpolimerizacao, visto que de
moléculas com apenas um atomo de carbonpd@le-se obter parafinas soélidas com
mais de 40 atomos de carbonad

38



Para finalizar os produtos passam pela etapa defiBemento, que fornece
tratamento a estes produtos aumentando assim leewgeegado.

Produgéo de Gas de Sintese

| Carvao | | Gas Natural |

= i
| |
; |
E v V X + i
i Gaseificador |+ %pzor —® | Oxidacéo Parcial | | Reforma Autotérmica ‘ | Reforma a Vapor i
i Gas de Sintese i
= i
2 |
i |
i Sintese de Fischer-Tropsch |
| Reforma a i
i Vapor !
E T A i
i y ——» GLP |
' apor : 1
E Recuperacdo do [—» C;H, !
E CH, Pro;uto - CH, !

i Beneficiamento !
E Beneficiamento: — Nafta i
i Hidrocraqueamento [——» Diesel !
i Isomerizacao . |
| Reforma Catalitica Lubrificantes i

——» Ceras

Figura 2.2 — Algumas etapas envolvidas nas primgipaes do processo GTL

(Elaboracéao Propria)

Estas trés principais fases do processo GTL: G&irtese, Sintese de Fischer-
Tropsch e Beneficiamento, possuem algumas de sapaseexploradas na Figura 2.2,

sendo que nos proximos topicos cada uma destasdasemelhor discutida

2.3 -Geracao de Gas de Sintese
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A geracdo do gés de sintese é a primeira etapdtdacdo de combustiveis
liguidos a partir do GN. Neste processo, a corrdat&N que € basicamente metano, é
transformada numa corrente de mondxido de carb©@) € hidrogénio (b, conforme
as reacOes mais abaixo.

A etapa de geracao de gas de sintese tem uma &ngiarmuito grande quando
se pesa o investimento financeiro de uma planta, @&t porque cerca de 50-60% do
custo de producao e 51 % do custo de instalacagasios com esta fase do processo
(Gomes et al, 2006).

Atualmente, existem muitos processos para a geragd@mas de sintese,
entretanto apenas quatro sdo considerados conserS@n eles: Reforma a Vapor do
Metano (Steam Methane Reforming - SMR), Oxidacawi&la(Partial Oxidation -
POX), Reforma Autotérmica (Autothermal ReformindTR) e Reforma Combinada.
Cada processo apresenta vantagens e desvantageelsgio aos demais e, por isso, a
escolha da melhor tecnologia € feita sempre levamaoconsideracdo fatores como:
custo do gas natural, disponibilidade de agua,gemecapacidade e localizacdo da
planta.

Outras tecnologias também poderdo ser utilizadasoca Reforma com Gas
Aquecido (Gas-Heated Reforming - GHR), que ja edigponivel para ser
operacionalizada, e a Oxidacdo Parcial Catalittag]ytic Partial Oxidation — CPO) e
Reforma com Membrana Ceramica (Ceramic MembranerRé&ig - CMR), que ainda
estdo em fase de desenvolvimento. Estas tecnolpgsssiem um grande potencial para
dominarem o mercado futuro das plantas de geraedgad de sintese, pois foram
desenvolvidas com o objetivo exclusivo de propiaiaeducdo nos custos de operacéo e
de capital, seja através do aumento da eficiém@egética, da reducdo do consumo de
insumos ou da obtencéo de produtos com maior puskzanando etapas subsequentes
no processo (Gomes et al, 2006).

A seguir € apresentada uma breve descricdo de wada das principais
tecnologias comerciais de geracdo do gas de sintese

A Reforma a Vapor € o processo mais usual paraecséw do gas natural a gas
de sintese. E a tecnologia que domina os procegsosonversido de gas natural a
hidrogénio e gas de sintese para amodnia, metandt@s petroquimicos (Souza, 2004).

Este processo consiste da reacdo provocada petaranigacional de vapor

d'agua e GN (metano), formande &ICO, gas de sintese. As reacdes envolvidas séo:
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CH, + HO < CO +3h (AHC%g5 = 206 KJ/mol) 2.1)
CO + HO < COs + Hy (AH%gs = -41 KJ/mol) (2.2)

Segundo Souza (2004), a primeira reacdo é a dema&foque € bastante
endotérmica sendo favorecida pela temperaturagdesa pressao reduzida. A segunda
reacdo € de deslocamento de gas de agua ou rea&ufd E levemente exotérmica e
favorecida pela temperatura baixa, mas insensipeéssdo. As duas reacdes ocorrem
simultaneamente no reator de reforma em tempesatiua variam entre 700°C e 950°C
e pressao parcial de vapor proxima a 30bar.

A reacao de oxidacao parcial do metano é a chatnedgédo dos sonhos" para o
processo GTL, pois produz um gas de sintese co#o rBfCO = 2 ideal para os

catalisadores FT atuais (Souza, 2004).

CHs,+12GQ — CO+2BH (AH0298: -38 KJ/moI) (23)

Quando a reacdo se passa sem 0 uso de catalisagerastir que apenas a
oxidacao parcial ird ocorrer € mais dificil. Osdutos da oxidacéo parcial sdo
intermediarios da reacao de oxidacao total e adigies de operacdo devem ser
extremamente bem controladas para que ndo se absemhente COe HO,
conforme mostra a reacao 2.4. Neste caso as rededesidacdo total sempre
aparecem mesmo em condi¢cdes de operacado contreéladeszdo HMCO deixa

de ser 2 e passa a ser proxima a 1.6 (Souza, 2004).

CHy +2 0 — CO+ 2 HO (2.4)

Na oxidacdo parcial as temperaturas de operacamséo altas ficando entre
1200 e 1400°C para garantir a conversdo e redutormaacdo de fuligem. Neste
processo sempre havera formacéao de fuligem e undaden para retirada da mesma
devera ser utilizada.

Uma possibilidade para aumentar a eficiéncia desigho de oxidacao parcial, é
0 uso de catalisadores, que aumentariam a sebdwidara geragao dos produtos alvo.
Esta reacéo sobre leito catalitico € conhecida amxidacao parcial catalitica (Catalytic
Partial Oxidation - CPO).
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Segundo o trabalho de Souza (2004), a solucéo qaigema da razéo ideal
H./CO para o processo FT é usar juntas as tecnoldgi&VR e POX. O SMR gera um
gas de sintese com razéo superior a adequada sémquamo POX esta mesma razao é
inferior.

Esta juncdo chama-se reforma autotérmica (ATR)cgugbina SMR e POX em
um mesmo reator. E chamado autotérmico por quelar gaerado pela reacdo de
combustdo (oxidacéo parcial) é utilizado pela reatg reforma a vapor em contraste
com 0s reatores convencionais que utilizam combuskiierna de combustiveis para

gerar calor. As reacdes envolvidas sao:

CHi+11/2Q — CO+2HO  (AH%gg= -520 KJ/mol) (2.5)
CHs + H,0 — CO + 3H (AH%g5 = 206 KJ/mol) (2.6)
CO+HO « CO,+Hy (AH%g5 = -41 KJ/mol) (2.7)

Existem outras reacbes que também ocorrem no reat#o impossiveis de

serem evitadas:

CO+1/2Q — CO, (AHC95 = -286 KJ/mol) (2.8)

H,+1/2QG — HO (AHozgg =-244 KJ/moI) (29)

O processo que combina a reforma a vapor com amafcautotérmica,
permitindo um melhor aproveitamento energético de g obtido com os processos
individuais € a reforma combinada. Neste caso reassui duas sec¢des. A reforma a
vapor ocorre na zona superior do reator, na preséagatalisador. Os efluentes desta
secdo, 0 gas de sintese e 0 metano nao convaegyem com 0 oxigénio na zona
inferior do reator (reator secundario). Os reatosesundarios sdo ligeiramente
diferentes dos reatores autotérmicos comuns, engadurdas cargas possuirem
composicoes bem diferentes (Gomes et al, 2006).

As reacOes que ocorrem no reator primario de reforan vapor estdo

representadas abaixo.

42



CH, + HO < CO +3h (AHC%g5 = 206 KJ/mol) (2.10)

CO + HO < COs + Hy (AH%gs = -41 KJ/mol) (2.11)

CH, + CO, <> 2CO +2H (AHC%g5 = 247 KJ/mol) (2.12)

No reator secundario, onde se processa a Reforn@iémica, ocorrem as

reacdes abaixo.

CHs+ 320G < CO+2h (AHCg5 = -520 KJ/mol) (2.13)
CH, + HO < CO +3h (AHC%g5 = 206 KJ/mol) (2.14)
CO + HO < CO,+ Hy (AH%gg = -41 KJ/mol) (2.15)

2.4 -Sintese Fischer-Tropsch

Dentro de todo o processo GTL, a sintese de FiSalogisch € considerada o
coracao da tecnologia. Através desta, 0 gas dessigt convertido em uma mistura de
hidrocarbonetos composta principalmente por hidbmogetos parafinicos saturados e
a-olefinas com diferentes tamanhos de cadeia, padgedar inclusive alcodis. Esta
reacdo catalisada por metais é altamente exotérmica

Em linhas gerais a sintese de FT poderia ser teepalas duas equacgdes abaixo.
A primeira corresponde a formacao de parafinagaddis e a segunda olefinas, sendo
que a Unica diferenca entre elas é uma moléculadiegénio. Apesar de nao estarem
representadas abaixo, existem outras reacdes eendte como a reagdo de Shift
(reacdo 2.15) e a formacao de alcoois.

NCO + (2n+1) l— CiHans2+ N HO (2.16)

nCoO + 2nH — GHz, + n HO (2.17)
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As principais reagcdes que ocorrem na sintese deaF@m de acordo com o
catalisador empregado, sendo que o0s mais utilizacm®ercialmente sdo o0s
catalisadores a base de ferro ou cobalto.

Catalisadores a base de ferro, cujo custo é ratawte baixo, possuem como
caracteristica a reacdo de deslocamento de gasad'@gter gas shijt Esta alta
atividade em relacdo a reacdo de deslocamento slel’ggua resulta em uma baixa
eficiéncia de carbono para o processo Gas to Lsqyusstificada por uma maior perda
de carbono na forma de GQ\ elevada temperatura (~ 340 °C), catalisadotsssa de
ferro sdo seletivos para a formacdo de olefinadara massa molar, com baixa
seletividade para formacéo de metano. A aplicagdseasd catalisadores para a producao
de parafinas de alta massa molar € limitada ematud@ tendéncia para formacao de
carbono elementar, o que causa desativacéo desadtal (Gomes et al, 2006).

Nos catalisadores a base de cobalto, de maior,casitividade da reacdo de
deslocamento de gas d’agua € baixa, o que faz cena @gua seja o principal produto
oxigenado da reacdo. Quando comparados a cataksado base de ferro, os
catalisadores a base de cobalto possuem maiorivellde para formacdo de
hidrocarbonetos pesados, pois as olefinas tendeser ae-adsorvidas no catalisador
dando continuidade ao processo de crescimentoddgacgsomes et al, 2006).

Por se tratar de uma reacdo extremamente exotéreninocao de calor do
reator € um parametro critico na sintese de FTdgue ser resolvido. Por isso, alguns
dos principais tipos de reatores desenvolvidostir pla década de 50 para a sintese de

FT estéo representados abaixo e na Figura 2.3.

1. Reator de leito fixo multi-tubular (Multi Tubuldrickle Bed Reactor) (Figura
2.3a);

2. Reator de leito fluidizado circulante (Circuhgfi Fluidized Bed Reactor)
(Figura 2.3b);

3. Reator de leito fluidizado (Fluidized Bed Reak{gigura 2.3c);

4. Reator de leito fluidizado trifasico ou reater ldito de lama (Slurry Bubble
Column Reactor) (Figura 2.3d).
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Figura 2.3 — Reatores para a sintese de Fischpsdmioa. Reator de leito fixo multi-
tubular; b. Reator de leito fluidizado circulan@FB); c. Reator de leito fluidizado
(FFB); d. Reator de leito de lama (Gomes et al6200

Obviamente os diferentes projetos basicos para tipdade reator mostram
caracteristicas e limitacdes no que concerne apssitos basicos da reacao, tais como:
capacidade de transferéncia de calor, perda da,d&mpo de residéncia, regeneracao
ou troca de catalisador e comportamento do catlalis@ds diversas faixas possiveis de
produtos gerados também impdem limitacdes paraadhesdo reator.

Os reatores de leito fixo multi-tubulares (Figura3a) sdo normalmente
utilizados para a producéo de parafinas linearedtdanassa molar. O calor liberado na
reacao FT é removido pela agua que circula ao atubos reatores, com geracao de
vapor. Sendo o principal objetivo a producdo deafpg@as, estes reatores operam a
temperaturas relativamente baixas (~ 225°C). Enpe¢eaturas mais elevadas (acima de
280°C), além de ocorrer uma reducado na seletivigade a producédo da parafina, €
possivel ocorrer a deposicdo de fuligem sobre as$cplas do catalisador, que pode
levar ao entupimento do reatpigging (Gomes et al, 2006).

Os reatores de leito fluidizado circulante (CFBy(ffa 2.3b) séo utilizados para
a producéo de olefinas e 6leos de baixa massa.molaroducdo de 6leos pesados e
parafinas devem ser evitadas, pois um excessiviiam@nto do catalisador pode
resultar na aglomeracao de particulas com constgjfjerda de fluidizacdo do leito. A
remocao do calor gerado na reacdo ocorre parcigdmam trocadores de calor e
parcialmente pela corrente de gases efluentesatiorre
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Os reatores do tipo leito fluidizado (FFB) (Figta&c) foram desenvolvidos
posteriormente ao CFB e, na época, estimava-ssaueusto seria 50% do custo de
um reator CFB de capacidade equivalente. Os FFRBisreatores mais simples e de
menor porte. Possuem menor perda de carga e pasass custos de operacédo tambéem
séo significativamente menores em fungédo do custoothpressdo do gas (mend?
necessario na compressao). Estes reatores demmamstciesempenho superior aos
reatores CFB’s, com maior conversao e menor pexaatilisador.

Finalmente, os reatores de leito de lama (Figu8d)Zao similares aos reatores
do tipo FFB, exceto pelo catalisador estar suspenmsama fase liquida, como parafina
fundida resultante da sintese de F-T. Os primeistisdos mostraram que, para elevadas
temperaturas (~ 320 °C), o reator de leito de lpossui menor conversdo do que o
sistema FFB. Além disto, nessas condi¢des, a paréfihidrocraqueada resultando em
uma perda da fase liqguida média. Portanto, o redgolama ndo compete com o0s
sistemas FFB / CFB e foi, entdo, concebido como alteanativa para o reator multi-
tubular de leito fixo para producdo de parafinasaxas temperaturas (Gomes et al,
2006).

O mecanismo que governa a sintese de Fischer-Traggiada ndo esta bem
definido e por isso existem alguns modelos quetergxplicar o que ocorre dentro do
reator de FT. Segundo Lann (1999), Kraum (1999) jikk [2001) os principais
mecanismos sao os darbide hydroxycarbenginsercdo de CO, paralelo e alquenil.
Entretanto, uma abordagem muito utilizada é a denumdelo de distribuicdo de
produtos, neste caso a distribuicdo de Andersom&éhory (ASF), que sera discutida

mais a frente.

2.5 -Beneficiamento dos Produtos

Depois das fases de geracdo de gas de sinteséesesiie FT, os produtos
podem sofrer diversos tipos de acabamento comodrabijueamento, hidrotratamento,
isomerizacao, hidroisomerizacéo, alquilacao, refocatalitica e pirdlise.

No hidrocraqueamento, os hidrocarbonetos de cddega sao transformados
em moléculas menores, através de um craqueamemdtitica em presenca de

hidrogénio. O objetivo principal € obter destiladoédios para a producédo de diesel.
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Este processo pode ser de alta severidade (HCGjamdo (MHC). Quando se deseja
conversdes acima de 50% para cargas com alto ®ocodtaminantes (enxofre,
nitrogénio e aromaticos), utiliza-se o HCC. Pamaso de cargas provenientes da rota
GTL, que apresentam alta pureza, utiliza-se o Mtd@de algumas condi¢cdes
operacionais sdo moderadas. Por exemplo, a prgssé@l de hidrogénio no MHC
varia de 5000 a 9000 kPa (50-90 bar), enquantonqudCC varia de 7000 a 18 000
kPa (70-180 bar) (Gomes et al, 2006).

O hidrotratamento tem como objetivo remover contamies, tais como
compostos oxigenados, nitrogenados, sulfuradosné&icos e contendo metais, que
podem, entre outras coisas, contaminar os catahsaditilizados em outros processos.
Além disto, é utilizado para saturar mono e diinks e, assim, reduzir a formacéao de
goma nos combustiveis. E um processo que tambémassa em presenca de
hidrogénio, mas em que nao ocorre o cragueamentmdiiculas (Gomes et al, 2006).

A isomerizacdo é utilizada para aumentar a octanadg gasolina através da
transformacao de compostos parafinicos, como bwgrentano, em isoparafinicos. As
reacdes ocorrem na presenca de um catalisadorugualmente, consiste em platina
sobre algum material de suporte.

Na hidroisomerizacdo ocorre o cragueamento e aeilspatdo das moléculas.
Esta ultima reacdo melhora as propriedades derestwa do produto obtido. Empresas
como a Shell e a Chevron Lummus Global LLC detéta &=cnologia e o catalisador
adequado apresenta uma pequena quantidade de @atisuportado em silica-alumina
(Gomes et al, 2006).

A alquilacédo é utilizada para producédo de gasalmalta octanagem através da
reacao entre o isobutano e uma olefina. A olefodepvariar de trés a cinco atomos de
carbono, mas a que produzira a gasolina de maianagem é o buteno, gerando assim
0 iso-octano. Este processo pode ser feito de fdaémmaica ou catalitica, utilizando
acido sulfurico ou écido fluoridrico como catalieeeb.

Na reforma catalitica ocorre a transformacéo depostos parafinicos lineares e
nafténicos em compostos aromaticos e isoparafinitcde processo pode ser
direcionado para dois objetivos distintos: prodgaisolina de alto nimero de octano ou
formar produtos ricos em hidrocarbonetos aroméatitass nobres, como benzeno,
tolueno e xileno. Estes compostos sao utilizadesocsolventes organicos ou ainda

como matéria-prima para a industria petroquimica.
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A pirélise é realizada pela aplicacdo de caloresgfio em presenca de vapor
d'dgua, gerando moléculas menores do que a canga.de suas aplicacdes é a geracao

de eteno (Gomes et al, 2006).
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3 - Modelagem do Processo GTL

Para a simulagdo da sintese de Fischer-Tropsckstoihida a distribuicdo de
produtos de Anderson-Schulz-Flory (ASF), que é aoemte encontrada em diversos

trabalhos da literatura. Esta equacéo esta deabiiao:

? 1 — 2
m, = (l _a)a”_l, W, — ( CU) aﬂ?
o (3.1)

O fator de probabilidade de crescimento da caddigfiéido pora, que tem em
n o numero de carbonos da cadeia. A fragdo molapeesentada pan,, enquanton,
define a fracdo massica do produto de cadleia

Segundo a SHELL (2008a), a reacdo de sintese dberi$ropsch pode ser
modelada com o crescimento da cadeia da reacdoCde €& na superficie de um
catalisador heterogéneo. A distribuicdo do nimeracarbonos do 6leo sintético cru
segue a distribuicdo de Anderson-Schulz-Flory (ASipstrando assim a importancia
deste tipo de modelagem. Uma representacdo grdéicaquacdo acima € obtida na
Figura 3.1.
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Figura 3.1 — Distribuicdo de ASF (Lann, 1999)
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Com base na equacao 3.1, diversos valores/,de o foram listados, estédo

apresentados Figura 3.2.

Curva ASF
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20,00
10,00 1
0,00 B¢ YK W W N KK
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Figura 3.2 — Distribuicdo de ASF (Elaboracao Papri

Comparando a Figura 3.1 e a Figura 3.2, fica vdadaequacéo 3.1

3.1 - Distribuicdo de Produtos da Sintese FT

A reacao de FT permite a geracdo de uma vasta gampadutos, desde metano
até parafinas de elevada massa molar. Portant@-s#eselecionar as condicbes de
operacao que otimizem o rendimento do produto dédsej

Os dados de importacdo de derivados de petroled (RH08c) sdo mostrados
na Tabela 3.1, mostrando que o diesel é o prodigdaye maior volume de importacéo
desde o0 ano de 2000. Nos anos de 2004 a 2006 boupeedominio da importacao de
Nafta petroquimica e, a partir de 2007, o diesgiperou esta hegemonia e, ao que tudo

indica, ao final de 2008 continuara a frente. Pste éato, no intuito de assinalar uma
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possivel substituicdo das importacées de diesdrasil, este derivado foi escolhido
como o produto a ser maximizado na sintese de Kie rteabalho. Obviamente, o
modelo também pode ser ajustado para maximizaosuyirodutos como Olefinas

Leves, Nafta Petroquimica, Oleos lubrificantes aeatitros.

Tabela 3.3.1 — Dados de Importacdo de Derivadd®eti@leo (Elaboracao Propria)

Ano
Produto 2000 2001 2002 2003 2004 2005 2006 2007 2008

GLP 32.057.829 24.222.683 21.104.848 12.830.8685 11.825.725 5.960.199 8.972.208 11.287 462 9.817.656
Gasolina 382.027 211 1.032.084 1.142.717 348.211 447.599 177.671 62,976 875
Nafta PTQ 23.772.401 20.800.759 20.460.625 20.102.887 20.349.311 26.889.968 26.008.864 26.271.008 15.447 476
Diesel 36,486 460 41.420.368 40.085.553 24.016.818 16,949.196 14.815.091 22,297.889 32,074,357 29.379.611
Lubrificante 955.465 1.344 934 1.542.101 1.415.227 1.701.566 2.138.581 1.823.302 2.730.226 2.421.044
Parafina 61.963 223482 124.982 117.980 58.431 33.378 75.621 134,867 108.363
Notal: Valores em bams de petroelo

NotaZ: Dados de 2008 até o mas da setembro

Outro fato analisado durante a escolha em maxindiesel e que contribui para
os valores apresentados na Tabela 3.3.1, é querefiaarias da PETROBRAS, a
geracdo de gasolina nas Uultimas décadas foi pmdmizem relacdo ao diesel.
Adicionalmente, nosso pais é essencialmente rodovi@gonsumo de diesel via

caminhdes e onibus).

3.2 -Premissas do Estudo

Para a execucgédo da simulacao, faz-se necess@agacade algumas premissas,
devido as possibilidades de uso de diferentes tipasatalisadores e reatores. O proprio
escopo da simulacdo também deve estar bem defimii®,como foi visto no capitulo
anterior, a sintese de Fischer-Tropsch pode sedidiv em trés grandes grupos, a
geracdo do gas de sintese, a reacdo propriametgte ediuma etapa final de
beneficiamento dos produtos.

A tecnologia escolhida para o reator Fischer-Tropsste trabalho foi a de leito
fixo. Existem algumas unidades no mundo operanao cotras tecnologias, como o
reator em leito de lama e fluidizado, mas em furd@aliversos artigos disponiveis na
literatura e apesar da dificuldade na remocao dr ¢eerado em fungdo da elevada
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exotermicidade da reacéo, os reatores em leitad¢imdem a apresentar um projeto final
mais simples.

Em relacéo ao catalisador, segundo Lann (1999asedulo em ferro gera mais
olefinas e também GO portanto haveria mais uma substancia a ser dealidd o
catalisador de cobalto prioriza a formacéo de fpaas e de acordo com Farias (2007)
€ 0 mais indicado para maximizar diesel, senddaptir escolhido. Como o catalisador
de cobalto gera muito pouco €©4alcoois, estes compostos ndo foram considerados.

Outro parametro importante € a conversao da regg&cé definida, entre outras
coisas pelo catalisador. O'Brien et al (1997) adsinuma conversao de 90% em CO,
valor que também sera adotado neste trabalho. &riamte ter em mente que o valor da
conversdao em CO nao afeta a distribuicdo de preduuee é dada pela equacéao 3.1,
mas sim a quantidade de produtos gerada, ou sgjataymaior a conversado, mais CO é
consumido e, portanto maior sera o impacto na §erde gas de sintese.

Segundo Lann (1999), alguns desvios para 0s congptstes, principalmente
metano e etano, sdo encontrados quando se compdistribuicdo de ASF com
resultados experimentais. Contudo, como o objedivmaximizar diesel, a fracdo de
leves € pequena, e estes erros ndo serdo consisleRessalta-se que a abordagem
desenvolvida neste trabalho permite a utilizagcdowteos valores para a conversdo em
COouemH

Como base de simulacéo, considera-se a geracaoOdeatris por dia (bpd) de
diesel visando-se avaliar o consumo de gas dessimara os diversas avaliados.
Adicionalmente, como a equacao 3.1 sO relacor@mo o tamanho da cadeia, sem
levar em conta a propor¢cao de olefinas e parafigasleo sintético, para cada foi
utiizado o grafico de Yakobson (2001), fonte Rehieempresa americana de
tecnologia e desenvolvedora da tecnologia GTL. guid 3.3, mostra a relacdo de
olefinas/parafinas para diversos valores de nuandeo &tomos de carbono no
hidrocarboneton).
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Figura 3.3 — Relacdo molar Olefina/Parafina pasmtese de FT (Yakobson,2001)

Com a figura acima, foram coletados os dados qumifp@m calcular a
distribuicdo entre olefinas e parafinas para cdfa alotado. Este € um parametro
importante, pois informa para cadao quanto de olefina e parafina foi gerado. O
grafico da Rentech apresenta valores de hidrocatbsmom até 20 atomos de carbono
na cadeia, entretanto pode ser observado que o0"€iMmssibilita um alcance ainda
maior no tamanho da cadeia. Para simplificacaordalacéo, todos os hidrocarbonetos
(parafinas e olefinas) de C1 até C20 serdo modibsree todos os demais (C20+), seréo
aproximados pelo triacontano (C30).

Para a conversao dos produtos de base massicabaseavolumétrica, foi
adotada a Tabela 3.2.

Tabela 3.2 — Densidade adotada para os produtdie (2802)

Densidade Adotada
kg/m3
GLP 550,0
Nafta 710,0
Diesel 770,0
Pesados 900,0

3.3 -Simulacéo de Sintese Fischer Tropsch
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Para a simulagdo da sintese de Fischer-Tropschestmlhido o simulador
HYSYS, disponivel para uso académico na Escolaueni@a da UFRJ. Utilizou-se o
modelo termodinamico de Soave-Redlich-Kwong (SR&equado para misturas de
hidrocarbonetos. Na definicAo do elenco de subsi&nquimicas envolvidas no
processo, adotou-se a premissa de ndo gerareC@lcoois devido a utilizacdo de
catalisador de cobalto. Adicionalmente, aproximews hidrocarbonetos com mais de
20 atomos de carbono pelo triacontano (C30). Agbes de formacdo de cada
hidrocarboneto a partir do gas de sintese (CQdtlam incluidas no modelo, um total
de 21 reagbes de formacdo de parafinas (C1 atén@2® o C30) e 20 reacdes de
formacao de olefinas (C2 até C20 mais o C30).

Empregou-se o reator de conversao estequiométréccsimulacdo, e esta
conversao definida em 90% base CO. A conversdovithdil de cada reacao é
calculada de modo a atingir a conversao global(8é,Tom producdo de 100 bpd de
diesel, permitindo calcular as quantidades gerattasada reacdo individualmente,
assim como a quantidade de CO ecdnsumida e fornecida além da geracédo de agua
subproduto no efluente do reator. Adotou-se naoffsgE;do da corrente de gas de
sintese, obtida a partir do Gas Natural, o traba@dChoi et al (1996). Os autores
apresentam um fluxograma para a geracdo de gadnteses a partir do GN, e
caracterizam como Ultima etapa do processo a remdeaCQ. Segundo Bellona
(2002), a tecnologia convencional para esta etapalve o uso de aminas e no trabalho
de Hee-Moon et al (1997) valores usuais para est@g¢do com MEA véo de 30°C a
50°C. Assim, foi considerada uma corrente de gadrdese a 40°C.

Dados da Wolkswagen (2008) mostram que a sintesé&igther-Tropsch
usualmente ocorre com temperaturas na faixa deCl&@50°C e pressao entre 1,0 e 30
bar. Ainda segundo a Wolkswagen (2008) e Gomes$ @086), a temperatura ideal
para formacao de diesel e parafinas deve ser noereo250°C.

De acordo com Lann (1999), uma condicdo usual msta sintese com
catalisador de cobalto em leito fixo € de 465K/ RIPa, e que o efeito de aumento da
cadeia cresce com 0 aumento da pressao e a didondéctemperatura. Isto posto, e de
acordo com as margens apresentadas acima, a eomenentrada no reator foi
considerada a 220°C e 2450KPa.

Na saida do reator, considera-se uma variacao@etatura dentro da faixa de
220°C e 250°C, uma perda de carga entre 3,0 ear,(para reatores tubulares de leito

fixo, conforme dados de Jagger (1997). Consideraredos 90% de conversdo em CO
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para a reacdo, optou-se por utilizar um recicl@ paabilizar a remocéo de calor nos
reatores Fischer-Tropsch (fator critico quandods#aaa tecnologia em leito fixo). Na
temperatura de saida de 240°C, além do gas dsesialguns hidrocarbonetos estédo no
estado gasoso, assim como a agua. Esta, por suamezrta quantidade, € capaz de
envenenar o catalisador FT, e por isso, deve s&devque o reciclo contenha teores
elevados deste componente. Em func&o deste probfenwnsiderado um resfriador
do efluente do reator FT que podera reter grande da agua subproduto gerada.

O fluxograma concebido adota depois da secao fiearasnto, a separacdo em
um vaso separador trifasico - fase gasosa, fasssadgufase oleosa (Gomes et al, 2006).
Neste trabalho, ndo foram analisadas as etapasmfidamento e separacdo dos
produtos acabados.

A corrente de maior relevancia na analise de desehtpdo processo € a
corrente oleosa, com 0s principais produtos (npéfxoquimica, diesel e parafinas
pesadas). Existem diversas possibilidades parditi@ngento desta corrente, conforme
abordado no Capitulo 2 -. A corrente aquosa podees@roveitada apos tratamento,
por exemplo, como fluido para remover calor doaede Fischer-Tropsch através da
geracdo de vapor ou em alguma outra etapa em gaenseessaria troca térmica
visando o resfriamento. A corrente de fase gasossmo com a diminuicdo de
temperatura antes do separador trifasico, aindesapta algum teor de hidrocarboneto
e, por isso, esta corrente podera ser destinaapgeaacao de energia em funcdo do seu
elevado poder calorifico.

Para fechar os calculos do reciclo, 0 HYSYS dispéeum méddulo chamado
Recycle (RCY-1), que foi empregado para convergédoibalanco material do reciclo.
Esta corrente de reciclo, adicionada a correntecjpal de gas de sintese, leva ao reator
tracos de agua e uma certa quantidade de hidroestdsogasosos. Por simplificacdo, a
influéncia destes compostos que nao sao CQ ead foram considerados. A pressao
parcial de agua que se nao estiver baixa pode ivBsai catalisador, nao foi
monitorada, face a concentracdo molar de aguaeeomgue 0,1%.

A Figura 3.4 apresenta o fluxograma para a Sirdedeischer-Tropsch adotado
com o intuito de maximizar diesel. A Tabela 3.3 treoa nomenclatura utilizada para o
fluxograma da Figura 3.4.
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Figura 3.4 — Fluxograma da Sintese de FT pd&®7 (Elaboracéo Propria)

Tabela 3.3 — Nomenclatura dos Equipamentos do Bhaxaa de Sintese de FT

Equipamento Nome
MIX-101 Misturador
E-101 Aquecedor
CRV-101 Reator de Converséo
MIX-100 Misturador
E-100 Resfriador
V-101 Separador Trifasico
TEE-100 Difusor
K-100 Compressor
E-103 Aguecedor

Independente da utilizacdo de um reator em leit@am@ ou leito fixo na sintese

de FT, a remocao de calor sempre sera realizagdeéatdo uso de agua, portanto foi

utilizado um mecanismo para calcular o quanto de dg temperatura de 100°C passa

para a fase vapor com a quantidade de calor (Q<€L@0jleve ser removida do reator. A
corrente 14, de agua a 100°C, é aquecida (E-108)ocoalor Q-100. O mdodulo ADJ-1
calcula qual a vazao da corrente 14, de modo duacao vaporizada da corrente 12,

seja sempre 1, ou seja, 100% de vapor d’agua. Briamie ressaltar que este bloco de
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operacOes em nada interage ou interfere no resuttadeator FT, tratando-se apenas
de um mecanismo para estimar o consumo de agusldigra.

Numa planta industrial, 2 ou até 3 reatores laio,fem série, deveriam ser
normalmente empregados para obter o valor totabdeersdo em CO. Por exemplo, na
nova planta da SHELL no Qatar, a Pearl GTL, setdizados reatores HPSHgavy
Paraffin Synthes)sem série, conforme Figura 3.5, para realizaméesé de Fischer-
Tropsch, segundo informacdes da propria SHELL (BDOBeste trabalho, para efeito
de simulacéo, foi considerado apenas um reatorgperacao de sintese FT, no qual em
apenas um passo, é obtida a conversao total eno G@& na pratica sé seria alcancado

com 2 ou mais reatores em série.

¥iVaway

Marmg

Figura 3.5 — Reatores HPS na Pearl GTL (SHELL, Bp08

Tomando-se como base 3 reatores, como na novamarSHELL, na saida de
cada reator serd necessario uma bateria de tr@sadoum vaso separador trifasico,
onde parte do 6leo formado em cada estidgio é skparaa dgua formada como

subproduto é removida visando evitar o envenenanunt leitos cataliticos.
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4 - Resultados e Discussoes

A seguir sdo apresentados e discutidos os resaltadbdos neste projeto,

levando-se em consideracao as premissas menciomadagpitulo anterior.

4.1 -Melhor o para Maximizar Diesel

Utilizando a distribuicdo de ASF, é possivel catenar a geracdo de diesel
com o parametro de probabilidade de crescimentoccatkeiaa. Como pode ser
observado na Figura 3.1 e na Figura 3.2, o picdiegel esta proximo de umigual a
0,85. Dessa forma, para determinar @ue maximiza diesel, foi considerado o intervalo
entre 0,80 e 0,95. O resultado esta expresso i fagaixo.

40,00

35,00

30,00 -

25,00 A

Fracdo Massica de Diesel

20,00 A

15,00

0,8 0,81 0,82 0,83 0,84 0,85 0,86 0,87 0,88 0,89 0,9 0,91 092 0,93 0,94 0,95

a

Figura 4.1 — Relacéo entre diesel gelaboracao Propria)
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Conforme a Figura 4.1, os valores de alfa que miagim a fracdo massica de
diesel no efluente do reator FT variam, muito praxnente, entre 0,87 e 0,88. Vamos
adotar o valor de igual a 0,87 no qual atingimos o rendimento d83% em massa do
efluente da reacdo FT. Portanto, caso estejameressados em maximizar a fracao
diesel no efluente do reator FT, devemos buscar aatalisador e condigOes
operacionais adequadas que nos possibilitem t&b. f&intretanto, deve-se tomar
cuidado, pois esta concluséo € valida apenas stdesarmos a etapa da sintese de FT
sem levar em consideracéo a etapa de beneficiardestprodutos.

Para JPT (2006), a maximizacdo de diesel em prodg3$$ ocorre quando a
sintese de FT produz um rendimento elevado emipasafe elevada massa molar, que,
por sua vez, na etapa de beneficiamento, sofrerdohidroprocesamento brando
visando maximizar a geracdo da fracdo diesel. aJfesina, além do diesel gerado na
reacdo de FT, as parafinas também serdo conveeidatiesel elevando o rendimento
final em diesel na matriz dos produtos.

Tendo isto, em mente e a titulo de comparacaajruilada a sintese de FT para
uma de 0,95, valor este que é comumente encontratitereura especializada quando
se objetiva maximizar a geracéo de parafinas pesazleeator.

Os resultados desta simulacao para ds 0,87 e 0,95 sédo apresentados no item

4.3 -Resultados do Fluxograma.

4.2 -A influéncia do Fator de Probabilidade de Crescimeto de Cadeia

(@)

Para avaliar a influéncia do fator de probabilidddecrescimento de cadeis,(
principal parametro na distribuicdo teorica de AB&,sintese de Fischer-Tropsch, foi
elaborado um trabalho onde foram obtidas divergpsas (ver na sequéncia) tendo
com referéncia sempre a obtencao de 100 bpd del disando relativizar alguns dados
essenciais para o nosso trabalho. Por isto forastadds alguns valores pasaentre
0,75 e 1,0, jA que o maximo de diesel ocorre enn @@no ja foi exemplificado

anteriormente.
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A Figura 4.2 apresenta a quantidade de gas dessjrassumindo a premissa de
90% de conversdo em CO que entra no reator de &Tgesar 100 bpd de diesel. Para
os valores de menores que 0,20 e maiores 0,99 a fracdo de didsdbi gerada.

Por este grafico fica claro que a quantidade CO.+dduerida para baixos
valores deo é totalmente inviavel. Seriam necessarios quaséildbes de metros

clbicos normais por dia (N#d) de gas de sintese.

80 %

Bilhdes

70

60

50 1

CO + H2 (Nm3/d)

30 1

20 4

0,2
0,3 1
0,4 A
0,5 4
0,6 4
0,7 4
0,75 4
0,76 4
0,77 4
0,78 4
0,79 4
0,8 4
0,81 4
0,82 4
0,83 4
Q 0,84 4
0,85 4
0,86 4
0,87 4
0,88 4
0,89 4
09 4
0,91 4
0,92 4
0,93 4
0,94 4
0,95 4
0,96 4
0,97 4
0,98 +

0,99

Figura 4.2 — Relacéo 1 entre a carga de C{etdd(Elaboracéo Prépria)
J& a Figura 4.3, procura mostrar que para altasesden, a geracdo de diesel

também é inviavel se considerarmos a quantidadgslele sintese necessaria. Para um

o de 0,98 seria necessario a geracéo de mais deilbab Nn?/d de CO + H.
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MilhGes

CO+H2 (Nm3/d)
w

Figura 4.3 — Relacao 2 entre a carga de C{etdld(Elaboracéo Propria)

Considerando o intervalo de que propiciaria a maior geracdo de diesel na
Figura 4.4, percebe-se queaoque maximiza diesel (0,87) também é aquele que

consome menor quantidade de gés de sintese, eel@&9d34 Nm3/d.

700.000

600.000

500.000

400.000

300.000

CO + H2 (Nm3/d)

200.000

100.000

Figura 4.4 — Relacao 3 entre a carga de C{etdld(Elaboracéo Propria)

Também podemos verificar como a relacdo molgC8 varia com oo. A
estequiometria da reacdo de Fischer-Tropsch gstésentada abaixo, para a formagéo

de parafinas (Reacéo 4.1) e olefinas (Reacao 4.2).




nCO + (2n+l) H— GHan+2+ N HO 4.1)

NCO+2nH — GCHon + N HO (4.2)

No caso da formacao de olefinas, para qualquer d&@o diferente de 1, pois
para a formacéo de ligacdo dupla entre carbon@t@&ssario, no minimo, 2 atomos de
carbono, a relacao,HCO sera sempre um valor em torno de 2,0.

Para as parafinas isto ndo ocorre, a relago®é dada pela equacao abaixo:

2n + 1)/ n (4.3)

Portanto, quanto maior o valor de n, mais a rel&t#30 se aproximara de 2,0
e, para baixos valores de n, esta relacdo tendseaedevar gradualmente. Quando
aproxima-se de valores inferiores a 0,50, a maaeo efluente de Fischer-Tropsch é
composta por metano e olefinas leves que podemegs® a industria petroquimica,, a
relacdo estequiométrica de/BO fica em torno de 3,0, conforme observado nargig
4.5.

No grafico da Figura 4.5, ndo esta clara a corig@mude olefinas e parafinas na
relacdo H/CO, mas os comentarios acima devem ser observ&#s® esta mesma
curva fosse elaborada para catalisadores a bdseraleque geram mais olefinas do que
parafinas, provavelmente a curva sera diferentdéa@bservacao importante é que para
valores deun entre 0,85 até 0,95, faixa esta na qual é possiagimizar diesel, seja
apenas pela, ou pelo hidrocragueamento das parafinas pesaslaslag, a relacdo
H./CO devera ser aproximadamente 2,1, conforme ermoos na literatura

especializada.
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Figura 4.5 — Influéncia de na relacdo molar #ACO (Elaboracé&o Proépria)

A geracdo de algumas fracdes de derivados do eetrddmo GLP, nafta
petroquimica, diesel e parafinas pesadas em fuhgépestdo expostos na Figura 4.6.
Como ja mencionado, tomou-se como referéncia anglte de 100 bpd de diesel,
podendo ser observado no grafico a variacdo dosidgrrodutos.

Coma entre 0,87 e 0,90, todos os produtos estdo alolmigd 00 bpd de diesel
gue era nosso objetivo. Num valor em torno de O&mos o maior rendimento na
fracao diesel versus GLP (33 bpd), nafta petroqar®3 bpd) e parafinas pesadas (54
bpd). Também é possivel observar na Figura 4.6 casnfracbes de GLP e nafta
petroguimica aumentam para alfas menores que 08m® a fracdo de parafinas
pesadas aumenta para valores superiores a 0,90.
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Figura 4.6 — Influéncia de na distribuicéo de produtos (Elaboracdo Propria)

4.3 -Resultados do Fluxograma

Conforme exposto anteriormente, sabe-se que negéin maior rendimento
em parafinas pesadas € o0 objetivo para depoispnaressa-las transformando-as em
diesel. Por este motivo foi elaborado o fluxograhaixo, similar ao montado pararo
de 0,87, porém neste o valor dedotado € 0,95. As informacdes sobre nomenclatura
dos equipamentos da Tabela 3.3 continuam validasgsée novo fluxograma.

Comparando os dados dos dois fluxogramas poucasnatdes sdo alteradas,
pois 0s parametros de temperatura e pressao fadefifidos. A mudanca significativa
se da na distribuicdo dos produtos, como ja eraradp. Para a de 0,95, sdo gerados
339 bpd de parafinas pesadas, enquanto parader0,87 temos 54 bpd.

A guantidade de gas de sintese necessaria pafddpd de diesel aumenta em
a 0,95, mas se a etapa de hidroprocessamento fosselerada, certamente este valor
seria menor, pois além do diesel gerado no redtpaiRda haveria a transformacao das
parafinas em mais diesel na secao de beneficiamistoformacdes sobre as correntes
e dados do reator de FT nas condi¢cdes simuladasosatoisa estdo disponiveis no

Apéndice. A Tabela 4.1 apresenta um resumo dofades.
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Figura 4.7 Fluxograma da Sintese de FT pad@®5 (Elaborac&o Prépria)

Tabela 4.1 — Dados das correntes pada 0,87

Corrente Syngas 10 8 5 ] 13 1" 1 9 7 TA 14
Temperatura (T) 40 44,07 220 240 50 50 50 50 50 50 81,9 100
Pressdo (KPa) 2580 2550 2452 1952 1854 1854 1854 1854 1854 1254 2850 1998 4
Vazio (Kgmol/h) 353 383 3813 168.4 168,4 1091 9.26 49,93 19,99 29,99 29,99 4139
Vazdo (Kg'h) 7o 4196 4178 4178 4178 1966 1338 8242 3297 4945 4945 7457
Tabela 4.2 — Dados das correntes pada 0,95

Corrente Syngas 10 8 5 6 13 11 1 9 7 TA 14
Temperatura (T) 40 43,21 220 240 50 50 50 50 50 50 8813 100
Pressio (KPa) 2550 2550 2452 1952 1854 1854 1854 1854 1854 1854 2550 1994
Vaz3o (Kgmol/h) 785 8385 2336,1 2454 3464 247 5 12,08 8576 243 51,46 5146 9529
Vazio (Kg/h) 8317 8964 8952 8962 8962 4455 3423 1079 4317 647.6 5476 17170
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5 - Conclusao

O processo GTL vem se confirmando como um modetapetitivo para o
aproveitamento do Gas Natural em diversas locaisndodo, podendo inclusive ser
implantado do Brasil. As novas descobertas de cantgo petrdleo e gas no pais,
principalmente com a grande promessa dos estudoscat@ada pré-sal pela
PETROBRAS, fato inédito no mundo, e as condi¢deslisi&ncia da costa nas quais
estes campos se situam, contribuem para que paettGTL embarcado” sejam cada
vez mais competitivos e, por conseguinte, deserdasdy

Adicionalmente caso seja de interessante para © gesenvolver o mercado
nacional ou até mesmo internacional de combusté/éisrificantesgpremium deve-se
considerar o desenvolvimento de uma planta GTla se$ta afora ou costa adentro e,
portanto, trabalhos como este podem ajudar no dels#émento desta tecnologia no
Brasil.

O objetivo principal de simular a sintese Fischepsch foi alcancado,
utilizando o modelo de distribuicdo de ASF sendolusive, proposto um fluxograma
para o processo. Para trabalhos futuros, a compteg#o deste fluxograma incluindo
as etapas de geracao do gas de sintese a pa@i,dmbeneficiamento dos produtos e a
integracdo energética enriquecera este trabalhmngrilwiira ainda mais para o
desenvolvimento da tecnologia GTL no pais.

A parte inicial deste trabalho fornece um panoréumaro das possibilidades de
utilizacdo do Gas Natural na matriz energéticaileiess Somando-se a isto 0 escopo
utilizado (sintese de FT) e as premissas adotaesanos disponibilizar um material
gue seja util para ser utilizado em diversos tladmhbo longo deste pais.

Um diferencial aqui adotado foi o0 modelo de simétagscolhido, que néo leva
em consideracdo dados experimentais da reacaosdeeFiTropsch, pois poucos sao
agueles que detém o conhecimento completo dasesagdolvidas no reator FT. Para
empresas e pesquisadores interessados no desemmivida tecnologia desta sintese,
aqui sdo encontrados parametros para uma estimaticial e possibilidades de
avaliacdes econdmicas preliminares, enquanto assdaxperimentais ndo sédo gerados.

Inclusive podendo balizar a compra de catalisadoaes as etapas iniciais dos estudos,
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visto que o fator de probabilidade de crescimergocadeia ) é funcdo direta do
catalisador utilizado.
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7 - Apéndice

Dados do Reator de Fischer-Tropsch pade 0,87

Case Name: CADOCUMENTS AND SETTINGS\WITORWMEUS DOCUMENTOS\MO!
-
YPROTECH Unit Set: s
IERCVELE tMRnyaTinN
Date/Mime: Wed Mov 28 01:168:09 2008
Conversion Reactor: CRV-101
CONNECTIONS
Inlet Stream Connections
13 Stream Name | From Unit Operation
4] 8 I Reoycle RCY-1
15 .
m Outlet Stream Connections
17 Stream Name To Unit Operation
1] 3 Mixe=r MIX-100
13 4 Mixer. MIX-100
20 .
= Energy Stream Connections
22 Stream Name | From Unit Operation
2] o100 | heater E-103
24
] PARAMETERS
26 Phyzical Parameters Cpfional Heat Transfer Coolin
Eid Delta P [ Vessel Volume Duty [ Energy Stream |
23 5000 kPa -] - 1.687e+007 kdih ] Q.100
22 .
; User Variables
Py
| REACTION DETAILS
33 Reaction: C1-1
34 Cumeunent MLle Weight Stoichiometric Coefl
sz] co -1
38] H20 1’
37] Hydrogen -3
33] Methane 1
30
40 Beaction: C2-1
41 Component Mole Weight Stoichiometric Coeff
42] CO 28.01 -2
43} Hydrogen 2016 -5
a4 Hoo 18.02 2
as] Ethans 30.07 1°
48
A7 Beaction: C3-1
45 Component Mols Weight Stoichiomestric Cocfi
4] Co 28.01 -3
so] Hydrogen 2016 T
511 Propans 44.10 17
52] H20 18.02 3
53
54 =1
55 Component ole Weight Stoichiometric Coeff
4
4
-5
I
Beaction. C5-1
82 Comgon:nt Mole Weight Stoichiometric Cocff
s3] co 28.01 5
o] Hydrogen 2016 -1
o] HzD 18.02 5°
55) n-Fentane 715 1
P
E
[32]_Hvprotech Lid dysys va 2 (Buid S0291 Page 1010

Licensed to: TEAMLND

* Specified by user.
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Case Mame: CADOCUMENTS AND SETTINGSWITORWEUS DOCUMENTOSMOMN
TEAM LND
Caloary, Alberta Unit Set: sl
FEEVELE tamoyaTiow CAMNADA
DateTime: Wed Mov 26 01:16:09 2008
Conversion Reactor: CRV-101 (continued)
REACTION DETAILS

1 Reaction: C#6-1
12 Componsnt Mcle Weight Stoichiometric Coeff.
13 CO 28.01 -6
14] Hydrogen 2.016 BEN
15 H2O 18.02 6"
16] n-Hexang 6,18 1
T
1 Reaction: C7-1
10 I’.‘omeonent Mcle 'Neisht Stoichicmetric Coaff.
200 CO 28.01 T
21] Hydrogen 2016 -15°
|22} H1O 18.02 T
23] n-Heotans 1002 1
24
25 Reaction: C8-1
26 Componsnt Mole Weight Stoichiometric Coeff.

Co 28.01 -8
2:) Hydrogen 2016 ATt
200 HO 18.02 a*
s0] n-Celang 1142 1"
Y
32 Beaction: C9-1
33 Component Iiole Wainkt Stoichicmetric Cosff.
2y CO 28.01 -9
35| Hydrogen 2016 BEN
358 HO 18.02 "
|37} n-Monane 1283 1
32
20 Reacticn: C10-1
40 Componsnt Mole Weignt Stelchiometric Cosfr.
41 CO 28.01 -0
|42} Hydrogen 2.016 21"
41f HIO 18.02 10"
44 n-Decanc 1423 1°
45
48 Reaction: C11-1
47 Component Mele Weinht Stoichiometric Cosff
4z CO 28.01 i
42 Hydrogen 2016 23"
s08 HIO 18.02 11"
51y n-C1l 156.3 1
52
53 B&aﬂ‘jﬂn' gj 2.1
54 Cumguncnt Mcls Weight Stoichiometric Cosff.
55] CO 28.01 12
|56] Hydrogen 2016 25"
ST HIO 18.02 12
52 n-C12 1703 1
]
il Eeaction. C13-1
51 Component Mole Weight Stoichiometric Coeff.
521 CO 28.01 13
s2] Hydrogen 2.016 7"
04] HIO 15.02 13"
558 n-C13 1844 1
B
ar
=]
ae)_Hyprotech Lid Hrsys v 2 (Buid 5029 Doge 20110

Licensed to: TEAM LD

* Specified by user.
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- Case Name: CADOCUMENTS AND SETTINGSWITORIMEUS DOCUMENTOSIMOM
Ei gy TEAM LND

H w ROTECH cocary 2iverta Unit Set: S|

4 HiFEsveLE fuwewaTian - CANADA

? Date/Time: Wed Nov 26 01:16:09 2008

=

H Conversion Reactor: CRV-101 (continued)

E

% REACTION DETAILS

11 Reaction: C14-1

12 Cormnt M Weight Stoichiometric Coeff.

13] CO 28.01 -14
14] Hydrogen 2016 -28 "
15) H20 18.02 14
18] n-C14 158.4 1
17

18 Reaction: C15-1

19 Component IMole Weight Stoichiometric Coeff.

200 CO 28.01 -15 "
211 Hydrogen 2.016 =31
22] H20 18.02 15*
23] n-C15 212.4 1
24

25 Reaction: C16-1

26 Component IMole Weight Stoichiometric Coeff.

27 CO 28.01 -16 "
221 Hydrogen 2.016 =33
28] H20 18.02 16 *
30) n-C18 226.4 1"
3

22 Reaction: C17-1

33 Component Mole Weight Stoichiometric Coeff,

34) CO 28.01 -17
35] Hydrogen 2.016 =35 "
38] H20 18.02 17"
37) n-C17 240.5 1"
32

29 Reaction: C18-1

40 Component Mole Weight Stoichiometric Coeff,

41 CO 28.01 -18 "
42] Hydrogen 2016 -ar "
43] H20 18.02 18"
441 n-C18 254.5 1"
45

a8 Reaction: C19-1

47 Component Mole Weight Stoichiometric Coeff,

438 CO 28.01 -1
458 H20 18.02 18"
50 Hydrogen 2016 -38 "
51 n-C13 268.5 1"
52

53 Beaction. C20-1

54 Component Mols Weight Stoichiometric Coeff.

550 CO 28.01 -20 "
5] Hydrogen 2.016 -41"
57) H20 18.02 20"
53] n-C20 282.5 1"
52

% Reaction; C30-1

61 Component Mols Weight Stoichiometric Coeff.

52 CO 28.01 =30
52] Hydrogen 2.016 -61°"
54] H20 18.02 30"
551 n-C30 4228 1"
86

o7]

88

s2]_Hvprotech Lig HYSYS v3.2 (Build 5029) Page 3ol 10

Licensed fo: TEAM LND

* Specified by user.
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e Case Mame: CADOCUMENTS AND SETTINGSWITORWEUS DOCUMENTOS\MOMN

El TEAMLND

H E'{;ROTECH Calgary, Alberta Unit Set: sI

4 HIFESVELE fMmeNiTioN  CANADA

? Date/Time: Wed Mov 26 01:16:09 2008

L

7] Conversion Reactor: CRV-101 (continued)

3

% REACTION DETAILS

1 Reaction: C2=-1

12 Cormnt Moiz Weight Smichmﬂc Coeff.

13) CO 28.01 -2

14 H20 18.02 2*

15] Hydrogen 2016 -4

18] Ethylens 28.05 1

17

13 Reaction: C3=-1

19 Cormnt Moiz Weight Smichmﬂc Coeff.

200 Propens 42 08 1
[oe] 28.01 -3

22] Hydrogen 2.016 -5

23] H20 18.02 3

24

25 Reaction: C4=-1

28 Cormnt Moiz Weight Smichmﬂc Coeff.

27)  1-Butene 26.11 1"

28] CO 28.01 -4

28] Hydrogen 2.016 EN

300 H20 18.02 4"

r

a2 Reaction: C5=-1

33 Component Mole Weight Stoichiometric Coeff.

4] 1-Pentene 70.14 1

35 CO 28.01 -5

351 Hydrogen 2.016 -0

37 H20 18.02 B

38

29 Beaction: C6=-1

40 Component Mole Weight Stoichiometric Coeff,

41) 1-Hexens 8416 1°

421 CO 258.01 -6

43] Hydrogen 2.016 -12

441 H20 18.02 6"

45

46 Beaction: CT7=-1

47 Component Mole Weight Stoichiometric Coeff.

4z] 1-Heptens 93.19 1°

L] ele] 28.01 Tt

50)  Hydrogen 2.016 -14 "

51 H20 18.02 7"

|52

53 Beaction: C8=-1

54 Cormnt Moﬁz Weight Smichwric Coeff.

55)  1-Octene 1122 1°

561 CO 28.01 -8

57) Hydrogen 2.016 -16 "

53] H20 18.02 g

59

20 Regction; Co=1

51 Cormnt Mole Weight Stoichiometric Coeff.

52]  1-Monens 1262 1°

53] CO 258.01 -8

54] Hydrogen 2016 -1

5] H20 18.02 N

86

E

88

sa] _bvprotech Lid Hysys va 2 (Build 2000, EPage 4ot 10 |
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e Case Name: CADOCUMENTS AND SETTINGSWITCRIMEUS DOCUMENTOSIMO!
= /; TEAMLND

i Calgary, Alberta Unit Set: Sl

2 HYPROTECH  coov

? Date/Time: Wed Nov 26 01:16:09 2008

-]

H Conversion Reactor: CRV-101 (continued)

it REACTION DETAILS

Reaction: C10=-1

12 Con'poEn’. Mols 'J‘.‘eight Stoichiometric Coeff.
13} 1-Decene 1402 17
14) CO 25.01 -0
1] Hydrogen 2018 =20
18] H20 15.02 0 *
17
12 Reaction: C11=-1
12 Component Mole Weight Stoichiometric Coeff.
1-Undecene 154.3 1
co 28.01 -1
22) Hydrogen 2018 =227
23] H20 18.02 i1
Reacticn: C12=-1
Cnrrann’. Mol= 'J‘.'eiEht Stoichiometric Cosfi
1-Codecens 168.3 1°
23] CO 28.01 -12°
20] Hydrogen 2015 24
30] H20 18.02 12°
a1
sz Reaction; C13=-1
33 Component Mole Welgnt Stolchiometric Coefl,
34 1-Tridecene 1524 1°
31] CO 25.01 -13°
s8] Hycdrogen 2018 -26 °
378 H20 18.02 13°
El
38 Reaction: C14=-1
40 Component Mole Weight Stoichiometric Coeff.
41] 1-Tetradecen 1564 1
421 CO 28.01 -14 7
43] Hydrogen 2018 -28 °
44) H20 18.02 14
45
48 Reaction: C15=-1
47 Componsnt Mols Weight Stoichiometric Coeff,
42) 1-Pentadecen 2104 1
421 CO 28.01 -15°
50] Hydrogen 2018 =30 "
518 H2O 18.02 15
5
5 Reaction: C16=1
54 Corrpogn’. Mole Weisht Stoichicmetric Cosff.
55 1-Hexadeseone 2244 1
sel Hydrogen 2016 .32
57] CO 28.01 -16*
ﬂ H20 15.02 16 "
53
on Reaction: C17=-1
81 Component IMole Wieignt Stoichiometric Coeff.
52] 1-Heptadecen 2384 1
53} CO 25.01 -7
541 Hydrogen 2018 -34 "
558 H20 15.02 7’
L]
E'_mm HYSYS va 2 (Build 5029) Page 50f 10
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e Case Mame: CADOCUMENTS AND SETTINGSWITORWWEUS DOCUMENTOS\MON
= /; TEAM LND

% E! .‘59..':. ECH Ei iir;.:.lberta Unit Set: si

? Date/Time: Wed Mov 26 01:16:09 2008

=

[ Conversion Reactor: CRV-101 (continued)

5

% REACTION DETAILS

11 Reaction: C18=-1

12 Cormnt Moiz Weight Stoichiometric Coeff.

13} 1-Octadecens 2525 1"
4] CO 258.01 -18*
15] Hydrogen 2.016 =36 "
16 H20 18.02 18"
17

13 Reaction: C19=-1

19 Cormnt Moiz Weight Stoichiometric Coeff.

20] 1-Monadecene 2686.5 1
21 CO 258.01 -18 "
221 Hydrogen 2.016 =38 "
23) H20 18.02 19"
24

25 Reaction: C20=-1

26 Cormnt Moiz Weight Stoichiometric Coeff.

27) 1-Eicosene 280.5 1
28] CO 258.01 -20 "
28] Hydrogen 2.016 40"
30) H20 18.02 20"
31

az Eeaction: C30=-1

33 Component Mole Weight Stoichiometric Coeff.

34] 1-C30= 4208 1"
35] CO 258.01 =30
38] Hydrogen 2016 -0 "
37) H20 18.02 30t
38

% REACTION RESULTS FOR : Set-2

=

. Extents

4] Name Rank Specified Use Default Actual Baze Reaction Extent

44 % Conversion % Conversicn Component (kgmale/h)

451 C1-1 a 1.34 es 1.340 co 1.633
458 C2-1 1] 1.39 Yes 1.350 Cco 0.8471
471 C341 a 1.56 fes 1.560 co 0.8338
458 C4-1 1] 1.89 Yes 1.850 Cco 0.5755
42) C5-1 1] .22 Yes 2220 co 0.5412
50) CE-1 1] 2.28 Yes 2.280 Cco 0.4631
51) C71 1] 2.30 Yes 2.300 co 0.4005
52) T8 1] 2.28 Yes 2.280 Cco 0.3474
53] 81 1] .22 Yes 2220 co 0.3008
54 C10-1 0 2.14 es 2.140 co 0.2608
55 C11-1 1] 213 Yes 2.130 co 0.2360
5} C12-1 1 2.08 es 2.080 co 0.2113
57) 2131 1] 2.07 Yes 2.070 co 0.1541
52) C14-1 a 1.99 es 1.930 co 0.1732
52) 2151 1] 1.91 Yes 1.910 co 0.1552
500 C18-1 1] 1.83 Yes 1.830 Cco 0.1394
51 C17-1 1] 1.73 Yes 1.730 Cco 0.1240
52) C18-1 1] 1.64 Yes 1.640 co 0.1110
53] 181 1] 1.54 Yes 1.540 cO 5.67%e-002
54) C20-1 1] 1.46 Yes 1.460 Cco 8.897e-002
g5} C30-1 1 15.55 es 15.55 co 0.8317
58] C2=-1 1] 1.18 Yes 1.180 co 0.7191
87 C3=1 1 1.84 es 1.840 co 0.7475
55) C4=1 0 208 yes 2,030 CO 0.6333
so] Hvprotech Lid LSS va 2 (Buid S000) Page o of 10
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Y

LIFEEVELE INRBYLETION

TEAM LMD
Calgary, Alberta
CAMADA

CH

Case Mame: CADOCUMENTS AND SETTINGSWITORWEUS DOCUMENTOSIMOMN
Unit Set: Sl
Date/Time: Wed Mov 26 01:16:09 2008

Conversion Reactor:

CRV-101 (continued)

IrD OII-JIW ml-b I@IN I—A

pe REACTION RESULTS FOR : Set-2

11

m Extents

2 Name Rank Specified lUse Default Actual Base Reaction Extent
14 % Conversion % Conversicn Component (kgmolefh)

15) CS5=-1 0" 211 Yes 2110 co 0.5143
18] CE=-1 0" 2.24 Yes 2.240 CcO 0.4550
17) C7=-1 0" 2.30 Yes 2.300 co 0.4005
18] C3=-1 0 230 es 2.300 co 0.3504
12) CS=-1 0" 227 Yes 2270 co 0.3074
200 C10=-1 o 220 es 2.200 co 0.2681
21 C11=-1 0" 2.02 Yes 2.020 co 0.2238
22) C12=+1 0" 1.87 Yes 1.870 co 0.1895
23) C13=+1 0" 1.85 Yes 1.650 co 0.1547
24) C14=-1 0" 1.49 Yes 1.450 co 0.1297
25) C15=- 0" 1.34 Yes 1.340 CcO 0.1088
25) C16=-1 0" 1.19 Yes 1.150 Hydrogen 5.358e-002
27 C17=-1 0 1.06 es 1.060 co 7.600e-002
28] C18=-1 0" 0.53 Yes 0.9300 co 6.297e-002
28] C19=-1 0" 0.82 es 0.8200 co 5.260e-002
30) C20=-1 0" 0.70 Yes 0.7000 co 4.266e-002
31) C30=-1 [ 4.51 a5 4.510 CO 0.1832
32

| Balance

34] Components Total Inflow Total Reaction Total Qutflow

35 (kgmaoleih) (kgmaole/h) (kgmaole/h)

38} Ethane 1.165 0.5471 2.012
7] Propans 0.5692 0.6338 1.203
32| n-Butanz 0.3575 0.5759 0.9334
32) n-Pentans 0.1552 0.5412 0.6963
408 n-Hexans 5.258e-002 0.4631 0.5157
41] n-Heptans 1.711e-002 0.4005 0.4178
42) n-Octans 5.409e-003 0.3474 0.3528
43) n-Monane 1.737e-003 0.3006 0.3024
44) n-Decane 5.596e-004 0.2608 0.2614
45] Methane 2.540 1.633 4.173
458 CO 121.9 -108.3 12.57
47) Hydrogen 2516 -226.8 24.89
438 H20 0.2024 109.3 108.5
498 n-C11 1.947e-004 0.2360 0.2362
50) n-C12 7.153e-005 0.2113 0.2113
51) n-C13 2.253e-005 0.1841 0.1941
52) n-C14 5.4732-006 0.1732 0.1733
53] n-C15 2.700=-006 0.1552 0.1552
54] n-C18 9.347e-007 0.1394 0.1384
55) n-C17 3.985e-007 0.1240 0.1240
55) n-C18 1.610e-007 0.1110 0.1110
57) n-C18 7.0662-008 9.879e-002 5.67%e-002
52 n-C20 1.588=-008 8.897e-002 8.897=-002
52) n-C30 §.290e-012 0.6317 0.8317
30§ Ethylens 1.035 0.7191 1.754
51] Propens 0.3308 0.7475 1.578
|52] 1-Butens 0.4371 0.6338 1.071
53] 1-Pentens 0.1713 0.5143 0.5857
G4 1-Hexens §.375e-002 0.4550 0.5188
45] 1-Heptens 1.840=-002 0.4005 0.41589
G5) 1-Octens §.609=-003 0.3504 0.3570
a7] 1-Monens 2.0992-003 0.3074 0.3095
Szl _lDecens 5.5752-004 02681 0.2658
k] qu[mgph Lid LSS yva 2 (Buid 20200 Page 7ot 10 |
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e Case Mame: CADOCUMENTS AND SETTINGSWITORWEUS DOCUMENTOSIMOMN
El iy TEAMLND
H Ef; OTECH caoary, Aberta Unit Set: s
4 [FREVELE ThREvsaTiol CANADA
? Date/Time: Wed Mov 26 01:16:09 2008
=
(7] Conversion Reactor: CRV-101 (continued)
5
% REACTION RESULTS FOR : Set-2
11
m Balance
13 Compeonents Total Inflow Total Reaction Total Outflow
14 (kgmoledh) (kgmole/h) {kgmaole'h)
15y 1-Undecens 0.2238 0.2240
1G] 1-Dodecens 0.1859 0.1200
17 1-Tridecene 0.1547 0.1547
15] 1-Tetradecen 0.1297 0.1297
12 1-Pentadecen 0.108%9 0.1085
20] 1-Hexadecene 9.358e-002 5.358e-002
21] 1-Heptadscen 7.600e-002 7.600e-002
22] 1-Octadecens 6.287e-002 6.287e-002
23] 1-Monadecene 5.260e-002 5.260e-002
24] 1-Eicosene 4.266e-002 4.266e-002
258 1-C30= 2.447e-008 0.1832 0.1832
PROPERTIES
28 8
30 Overall ‘Vapour Phase
31] Vapour/Phase Fraction 1.0000 1.0000
32] _Temperature: (93] 2200 " 2200
32] Pressure: (kPa) 2452 2452
341 Maolar Flow {kamoleih) 381.3" 381.3
|25) Mass Flow tkg/h) 4178 4178
Std Idzal Lig Vol Flow (m3/hi 12.11 12.11
Malar Enthalpy (kJkgmale) -3.065e+004 -3.0652+004
Mass Enthalpy (kdikg) -2796 -2756
32)  Malar Entropy (klkgmale-C) 130.1 130.1
|40) Mass Entropy (kJkg-C) 11.87 11.87
41) Heat Flow (kJih) -1.168e+007 -1.168e+007
|42) Molar Density (kgmale/m3) 0.5814 0.5914
[42) Mass Density {ka/m3) 6.451 5.481
44) Std Ideal Lig Mass Density {kaim3) 345.1 345.1
45 Lig Mass Density @Std Cond  {(kg/m3) — —
|45) Molar Heat Capacity (klkgmale-C) 30.40 30.40
47) Mass Heat Capacity (kJkg-C) 2773 2773
42) Themal Conductivity (W im-KJ 0.1358 0.1358
400 Viscosity ] 1.864e-002 1.864e-002
50) Surface Tension anM‘ )] — —
|51) Molecular Weight 10.98 10.96
52) 7 Factor 1.011 1.011
53
= 4
55 Overall ‘Vapour Phase Liguid Phase
53] ‘Vapour/Phase Fraction 0.0000 0.0000 1.0000
57) Temperature: (C) 240.0 " 240.0 240.0
53] Pressure: (kPa) 1852 1952 1852
E Maolar Flow (kgmole/h) 1.579 0.0000 1.579
[50) Mass Flow (kgfh) 476.0 0.0000 476.0
51) Std ldeal Lig Vol Flow (m3/h) 0.5874 0.0000 0.5574
[52) Molar Enthalpy (kJkgmale) -3.9592e+003 -1.680e+005 -3.992e+003
53] Mass Enthalpy (kJikg) 1315 7573 1315
2 Malar Entropy (klkgmale-C) 1364 180.5 1364
2 Mass Entropy (kJ/kg-C) 4.507 §.136 4.507
58] Heat Flow (kJih) -6.303e+003 0.0000 -6.303e+005
E Molar Density (kgmole/m3) 2.148 0.4733 2.148
G2) Mass Density (ka/im3] 6501 10.50 6501
so] bvprotech Lid Hrsys va 2 (Buid 5029, Page g of 10
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e Case Name: CADOCUMEMTS AND SETTINGSWITORWEUS DOCUMENTOSIMOM
H /; TEAM LND
H Y ROTECH cooay. Averts Unit Set: sl
4 (FEENELE IRRayeTIal CAMADA
? Date/Time: Wed Mov 26 01:16:09 2008
=
[ Conversion Reactor: CRV-101 (continued)
5
&
m PROPERTIES
11
m 4
13 Cverall ‘Vapour Phase Liguid Phase
14) Std ldeal Lig Mass Density {ka/m3) 500.0 6591.4 800.0
15) Lig Mass Density @Std Cond _{ka/im3) 500.0 661.1 800.0
18] Maolar Heat Capacity {kJikgmole-C) S08.6 51.83 S06.6
17) Mass Heat Capacity (kJkg-C) 3.001 2.336 3.001
12]) Thermal Conductivity (W im-K) 0.1208 5.599e-002 0.1208
Wiscosity [cF) 0.3353 1.746e-002 0.3353
Surface Tension {dynslcm) 13.69 - 13,69
211 Malecular Weight 302.7 2218 302.7
22) Z Factor 0.2130 0.9665 0.2130
3
25 Cwverall ‘Vapour Phase Liguid Phase
28] Vapour/Phase Fraction 1.0000 1.0000 0.0000
27) Temperaturs: (] 240.0 240.0 240.0
28] Pressure: (kPa) 1852 1952 1952
Molar Flow (kamole/h) 166.8 166.8 0.0000
Mass Flow tkg/h) 3700 3700 0.0000
31) Stdideal Lig Vol Flow {m3/h) 5.352 5.352 0.0000
|21 _Molar Enthaloy (kJkgmale] -1.630e+003 -1.650e+005 -3.992e+003
32] Mass Enthalpy (kdika) -T573 -7573 -13139
341 Meolar Entropy {kJikgmole-C) 180.5 180.5 1364
35 Ma_ss Entropy (kJikg-C) 3.136 5.136 4.507
36) Heat Flow (kJin) -2.802e+007 -2.8022+007 0.0000
37] Maolar Density (kgmale/im3) 0.4733 0.4733 2.148
32] Mass Density {kaim3) 10.50 10.50 650.1
32 Std ldeal Lig Mass Density {ka/m3) 651.4 6591.4 800.0
40] Lig Mass Density @5td Cond  {ka/m3) 661.1 661.1 800.0
41] Wolar Heat Capacity (kikgmale-C) 51.83 51.83 S06.6
42] Wass Heat Capacity (kJkg-C) 2.338 2.336 3.001
438 Themal Conductivity (W im-K) 5.5595e-002 5.599e-002 0.1208
44 Viscosity [cF) 1.7468e-002 1.746e-002 0.3353
45) Surface Tension {dyns/cm) o 13.69
451 Molecular Weight 22.18 2218
47) 7 Factor 0.96E5 0.9665
— DYNAMICS
:'f' Vessel Parameters: Initialize from Product
52] ‘Vessel Volume {m3} - Level Calculator ‘ertical cylinder
53] ‘Vessel Diameter {m}) o Fraction Calculator Use levels and nozzles
54] ‘'essel Height {m} Feed Delta P (kPa) 500.0*
55) Liguid Level Percent (%) 50.00 ‘Vessel Pressure {kPa) 1952
:E Holdup: Vessel Levels
E Phaze Level Percent Volume
50 {m} (%) {m3)
50 Wapour - -~ 0.0000
61 Liguid — - 0.0000
52 Aguecus —- - 0.0000
83
m Holdup: Details
5] Phase Accumulation Moles Volume
56 (kgmoleih) {kgmale) {m3)
87 ‘apour 0.0000 0.0000 : 0.0000
58 Liguid 0.0000 0.0000 * 0.0000
so] bivprotech Lid Hsys va 2 (Buid 50201 Pageoof 10
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Licensed to: TEAM LND

e Case Mame: CADOCUMEMTS AND SETTINGSWITORWEUS DOCUMENTOS\MON
2
b
B Ef;norecrl sntset sl

3 IFECNELE INRGYLTION
? DatelTime: Wed Mov 26 01:16:09 2008
=
" | Conversion Reactor: CRV-101 (continued)

3

Ex Phaze Accumulation Moles WVolume

10 (kgmole/h) {kgmaole) {m3)

11 Aguecus 0.0000 0.0000 N 0.0000

12 Total 0.0000 0.0000 0.0000

13 re .

” Duty Valve Source : Utility_Properties

150 Available UA (kJ/C-h} 3.600e+005 Heat Capacity (kJikgmole-C) 75.00
1) Utility HoldUp {kgmole) 100.0 Inlet Temp. (C) 15.00
i Male Flow (kgmaleh) 100.0 Cutlet Temp. (C) 15.00
1] Min. Mole Flow (kgmole/h} - Temp. Approach (C) 10.00
[12] Max Mole Flow (kgmaleh) o Heat Flow (kJ/h) 1.697e+007

Liquid Heater Height as % of Vessel Volume

22 Top of Heatsr : 5.00 % 'I Bottom of Heater - 0.00 %

23 . .

m Heat Flow into the PFR: Cooling

sa] _bvprotech Lid Hysysva 2 (Buid 2029 Eage 100710
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Dados do Reator de Fischer-Tropsch pada 0,95

yeror

¥ILE iRRGRRTIGN CANADA

TEAM LMD
cH Calgary, Alberta

Case Name: CADOCUMENTS AND SETTINGSWITORWMEUS DOCUMENTOS\MO
Unit Set: sl
Daie/Time: Wed Mov 26 01:13:30 2008

Conversion Reactor: CRV-101

CONNECTIONS

Inlet Stream Connections

13 Stream Name | From Unit Operation
1] 8 | Reoyele RCY-1
% Outlet Stream Connections
17 Stream Name To Unit Operation
1] 3 Mixer: MIX-100
e 4 Mixe=r MIX-100
= Energy Stream Connections
2z Stream Name | From Unit Operation
=] o100 | Heater E-103
= PARAMETERS
Physical Parameiers Cpficnal Heat Transfer: Coolin

Delta P | Vessel Volume Duty | Energy Stream

500.0 kPa - — 3.906e+007 kJih | -100
? User Variables
% REACTION DETAILS
3 Eeaction: C1-1
34 Component Mole Weight Stoichiometric Coeff.
3] co -1t
35) HIO 1°
37] Hydrogen 3
3z] Methsne 16.04 1:
el
40 EBeaction: C2-1
41 CUI]]EUH&H[ Nole weignt Sigichiometric Coefl.
42| co 28.0 2
a3l Hydrogen 2016 5
a3l H20 18.02 2"
45| Ethans 30.07 1°
45
a7 Eeaction: C3-1
45 Component Mole Weight Stoichiometric Coeff.
41l co 28.0 -3t
501 Hydrogen 2.01€ -7t
511 Propans 44.10 1°
|52] H20 8.02 3*
53
54 Eeaction: C4-1
55 Component Nols Weight Stoichiometric Coeff
55) Co 4
57 HIO 4
s5:]  Hydrogen 201 EE
53] n Butane 58.12 1°
80
il Eeaction: C5-1
az Cumguncnt Nols Wcisht Stoichiometric Coefl.
s3] co 28.01 5
o+] Hyurogen 20168 ELE
g3] H20 5"
S5) n-Pentanz 7i15 1°
a7

dsys va 2 (Buid 2029, P;
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@ROTECH

LiFcoveis 1w an

TEAM LMD
Ca'gary. Alberta
CANADA

Case Name: CADDCUMENTS AND SETTINGSWITORIMEUS DOCUMENTOSIMOM
Unit Set: 51
Date/Tme: Wed Nov 28 01:13:30 2DD8

Conversion Reactor: CRV-101 (continued)

R

REACTION DETAILS

Reaction: C6-1

12 Componant Mole l.ﬁ.le_ilq"'. Stoichiometric Coeff.

13] CO 2801 B
14| Hydrogen 2018 REN
15] H20 18.02 6"
165] n-Hewxane a8.1a

17

18 Begction: C7.1

19 Component Mole Weight Sipichiometric Cosff.

20] CO 28.01

21| Hydrogen 2.018

22] H20 18.02

23] n-Heptane 100.2

24

23 Begction: C8.1

26 Component Mole Weight Sipichiometric Cosff.

27 GO 2801

28] Hydrogen 2.0ma

2a] H20 18.02

0] n-Octane 114.2

31

32 Begction: C9.1

33 Component Maole Weight Stoichiometric Cosff.

341 CO

35) Hydropen 18"
36] H20 2
37| n-Monane 1
38

L Begction: C10-1

0 Component Mole Weight Stvichiometric Cosff.

1) CO 2801 -10°°
2] Hydropen 2018 -21
3] H20 18.02 10"
4| p-Decang 142.3 1°
25

26 Reaction: C11-1

7 Component Mole Weight Sipichiometric Cosff.

5] CO 2801 -11
28] Hydrogen 2ma -23°
50] H20 18.02 11°
51] n-Ci1 158.3 1
52

) Beaction: C12-1

54 Component Mole We_ilq"'. Sioichiometric Coeff.

s3] CO -2
S6) Hydropen 25"
57| H20 12°
s8] n-C12 1"
59

50 Begction: C13-1

51 Component Mole Weight Sivichiometric Cosff.

52 co 28.01 -13°
53] Hydrogen 2.018 27"
4] H20 18.02 12°
53] n-C12 184.4 1"
153

a7

52|

5ol _Hvorotech Lid HiSyS v3 2 (Byild S029) Eage 20f o
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Case Name: CADDCUMENTS AND SETTINGSWITORIMEUS DOCUMENTOSIMOMN
TEAM LND
Y RO"ECH Calgary. Alberts Unit Set: sl
LEFCOVELE INUBYATION C_&'ﬂ.ﬂ.j'ﬂ
DatelTme: Wed Nov 28 01:13:30 2008

Conversion Reactor: CRV-101 (continued)

= R Qoo J=i fen fen B oo | =

REACTION DETAILS

Reaction: C14-1

Componegnt Mole Weight Sipichiometric Coefi.
Co 2801
Hydrogen 2.018 -28
H20 18.02
n-C14 1984

Reaction: €151

Compeonent Mole We_ilq"'. Sipichiometric Coefi.
Co 22.01 -5
Hydrogen 2.018 -3
H20 18.02 15~
n-C15 212.4 1"

Reaction: €161

Compeonent Mole We_ilq"'. Sipichiometric Coefi.
Co 2801 -8
Hydrogen 2.018 -3
H20 18.02 18 -
n-C18 2284 1"

Beaction: C17-1

Component Mole Weight Stoichiometric Cosff.

Co -7
Hydrogen -35
H20 i7"
n-C17
Reaction: C18-1
Compaonent Male We_ilq"'. Sivichiometric Coeff.
Co 22.01 -1
Hydrogen 2.018 -37
H20 18.02 18"
n-C13 2545
Reaction: C19-1
Compeonent Mole We_ilq"'. Sipichiometric Coefi.
Co 23.01 -8
H20 12.02 18"
5 Hydrogen 204 -3g
31] n-C19 268.5 1"
52
53 Reaction: C20-1
54 Component Male Weight Sipichiometric Cosff.
55] CO 2801 20
36| Hydrogen 2018 41"
S57] H20 12.02 20"
58] n-C20 5 1°
59
0 Beaction: C30-1
51 Component Maole Weight Sipichiometric Coeff.
5] CO 220 S
G3] Hydrogen 204 81"
4] H20 18.02 a0 -
53] n-C30 422.3 ’
13
57
(5|
591 _Hvprotech |id HYSYS va3.2 (Build S02ay Page 3 ofd
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Case Name: CHADOCUMENTS AND SETTINGSWITORIMEUS DOCUMENTOSIMOMN

TEAM LND

YPROTECH Caoav. Aberts Unit Set: si

LAFEONELE (M nvATIORN CANADA

DateiTimea: Wed Nov 28 01:13:30 2008

Conversion Reactor: CRV-101 (continued)

FEFFFEER

REACTION DETAILS

10

11 Reaction: C2=-1

12 Compeonent Mole We_ilq"'. Sipichiometric Coeff.

13| CO 2801 -2
14 H2O 18.02 2
15) Hydrogen 2.018 -4
16] Ethylene 28.05 i-
17

18 Beaction: CJi=1

19 Compeonent Mole We_ilq"'. Sipichiometric Coeff.

20] Propene 42.08

21) CO 2z.01 -2
22) Hydrogen 2.014 £
23] H20 18.02 3"
24

2 Beaction: C4=1

26 Component Mole Weight Sivichiometric Coefi.

27) 1-Butene 211

28] O 2z.01 -4
2a) Hydrogen 2.01d -B
30] H20 18.02 4
31

32 Beaction: Ch=1

33 Component Mole Weight Stoichiometric Coeff.

4] 1-Fentene 70.14

33| Co 28.01 -5
6] Hydrogen 2.01d -10
37| H20 18.02 8°
38

39 Reaction: Ci=-1

4N Companent Mole U’Ue_ilq"'. Sioichiometric Coeff.

1] 1-Hexene a4.18

az) GO 2z.0 B
3] Hydrogen 2.018 -12°
4] H2O 12.02 86"
45

2 Reaction: C7=-1

47 Compeonent Mole We_ilq"'. Sipichiometric Coeff.

5] 1-Hepiene 98.19

9] O 2z.0 7
S0) Hydrogen 2.018 -14 "
51] H20 18.02 7"
32

53 Regction: C8=1

54 Compeonent Mole We_ilq"'. Sipichiometric Coeff.

53] 1-Ociene 1122

56) CO 28.01 -2
57) Hydrogen 2.014 -18 "
58] H20 18.02 8"
59

0 Beaction: C9=1

51 Component Mole Weight Sivichiometric Coeff.

52] 1-Monene 1282

53] CO 22.01 -2
4] Hydrogen 2.018 18"
65) H20 18.02 o
56

57

G

2%) Hvorotech Lid Sy w3 2 (Build S029) B,
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L Case Mame: CADOCUMENTSE AND SETTINGEWITOR'MEUS DOCUMENTOSIMON

2] TEAM LMD

IHY RO'I'ECH Calgary. Alberta Unit Set: Sl

4 LEFCOVELE 'MUEYATIOR Cﬂ"l'ﬂj'ﬂ.

] DateTme: Wed Now 26 01:13:30 2008

H Conversion Reactor: CRV-101 (continued)

ﬁ REACTION DETAILS

11 Reaction: C10=A1

12 Compeonent Mole Weight Sivichiometric Coeff.

13] 1-Decens 140.2

14 CO 28.01 -10

13] Hydrogen 2,018 -20°

1] H20 18.02 10

17

18 Beaction: C11=-1

19 Compenent Mole We_ilq"'. Sioichiometric Coeff.

20] 1-Undecens 154.3

21] Co 28.01 -11

22] Hydrogen 2,018 -22°

23| H20 18.02 11°

24

23 Beaction: C12--1

26 Compenent Mole We_ilq"'. Sioichiometric Coeff.

27) 1-Dodecens

23] co 28.01 12"

20] Hydrogen 2,018 -24

30| H20 18.02 12"

31

32 Reaction: C13=-1

33 Component Mole Weight Stoichiometric Coeff.

34] 1-Tridecens 1824

33| co 28.01 -13°

6] Hydrogen 2014 -26

37| H2O 18.02 13"

38

a8 Reaction: Ci4=-1

40 Compenent Mole l.ﬁ.le_ilq"'. Sioichiometric Coeff.

1] 1-Tetradecen 1864

2] CO 28.01 -14 -

23] Hydrogen 2,018 -28

4] HIMO 18.02 14"

45

28 Reaction: C15=-1

47 Compenent Mole We_ilq"'. Sioichiometric Coeff.

28] 1-Pentadecen 210.4

2] CO 28.01 15

50] Hydrogen 2.018 -30

51| H20 18.02 fi]

32

53 Reaction: C16=-1

54 Compensnt Mole Weight Sivichiometric Cosff.

55] 1-Hexadecene 2244

6] Hydrogen 2014 -32°

57| CO 28.01 16 *

S&) H2O 18.02 18 "

59

50 Beaction: C17=-1

&1 Component Mol l.ﬂ.le_ilq"'. Sioichiometric Cosff.

G2] 1-Heptadecen 2384

53] CO 280 -7

G4] Hydrogen 2014 -34 "

55] H2O 18.02 17"
Hyprotech Lid HySys w2 2 (Build s02d) =




Case Name: CHADOCUMENTS AND SETTINGSWITORWMEUS DOCUMENTOSIMON

Licensed to- TEAM LND

2] TEAM LND
IMHY ROTECH Calgary. Alberta Unit Set: Sl

4 LAFEOFELE (MW BYATION CEANADA
" DateTme: Wed Now 26 01:13:20 2008

6
H Conversion Reactor: CRV-101 (continued)
? REACTION DETAILS

11 Reaction: C18=-1

12 Compeonent Mole We_ilq"'. Sipichiometric Coefi.

13] 1-Octadecens 252.5

14] CO 2801 -18°
15] Hydrogen 2.018 -3E
16 HIO 18.02 18 -
17

8 Reaction: C19=-1

19 Compeonent Mole We_ilq"'. Sipichiometric Coefi.

20) 1-Menadecene 288.5

21) CO 2z.01 -8
22| Hydrogen 2.018 38
23] HIO 18.02 18
24

2 Beaction: C20=1

26 Component Mole Weight Siichiometric Coeff.

27) 1-Eicosens 0.5

28] CO 2z.01 -0
20] Hydrogen 2.01d -0
0] =20 18.02 20°
31

32 Beaction: C30=1

33 Component Mole Weight Stoichiometric Coeff.

34) 1-C30= 4720.3

33| CO 2801 30
36) Hydrogen 2.01d -60 "
37 H20 18.02 30
38
% REACTION RESULTS FOR : Set-2

21
=2 Extents
=3 Name Rank Specified Use Default Aciual Base Reaction Extent
44 %% Conversion % Conversion Component (kgrnole/h)

23] C1-1 ' 0.20 Yas 0.2000 c 0.5508
5] C2-1 0- 0.20 Yas 0.2000 co 0.2753
A7) 0341 0- 0.30 Yes 0.3000 co 0.2753
23] C4-1 0- 0.40 Yes 0.4000 co 0.2753
9] 051 0- 0.50 Yes 0.5000 co 0.2753
01 CE-1 0- 0.50 Yes 0.5000 co 0.2294
51 C7-1 o- 0.60 Yas 0.6000 co 0.2340
2] C8-1 0- 0.60 Yes 0.6000 C 0.2085
53] Co-1 0- 0.70 Yes 0.7000 co 0.2141
4] C10-1 0- 0.70 Yes 0.7000 co 0.1927
s3] C11-1 0- 0.E0 Yas 0.2000 C 0.2002
6] C12-1 0" 0.50 Yas 0.5000 c 0.1335
ST C13-1 0" 0.80 Yas 0.8000 co 0.1908
S5 C14-i o- 0.80 Yas 0.8000 co 0.1770
o) C15-1 0- 1.00 Yes 1.000 0.1235
a0) C18-1 0- 1.00 Yes 1.000 0.1721
1) C17-1 ' 1.00 Yas 1.000 Co 0.181e
2] C1a-1 ' 1.10 Yas 1.100 Co 0.1882
53] C1g-1 0 1.10 Yas 1.100 C

4] C20-1 0- 1.10 Yes 1.100 co

53] C30-1 0- 50.10 Yes 50.10 co

56 2=1 0- 0.20 Yes 0.2000 co

57) C3=-1 0- 0.20 Yes 0.2000 co

53] Cd=1 g- 0.40 Vas 0.4000

52) Hvorotech Lid HiSys v3 2 (Buid S029) B
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CANADA

Case Mame: CADOCUMENTS AND SETTINGSWITORIMEUS DOCUMENTOSIMOM
Unit Set: 51
DateTme: Wed Nov 28 01:13:30 2DD8

Conversion Reactor: CRV-101 (continued)

lo{=]-J= |~ 1= |- |1~

o REACTION RESULTS FOR : Set-2
11
m Extents
REl Mame Rank Specified Use Default Actual Base Reaction Extent
14 % Conversion % Conversicn Component (kgmole'h}
15] C5=-1 0 040 ez 0.4000 co 0.2202
16] CA=-1 0- 0.50 Yas 0.5000 co 0.2294
17| C7=-1 0 0.60 i 0.6000 co 0.2380
18] CH=-1 0 0.60 ez 0.6000 co 0.2085
19 Co=-1 0 0.70 ez 0.7000 co 0.2141
20] C10=-1 0- 0.70 Yas 0.7000 co 01827
21 C11=-1 0 0.70 i 0.7000 co 01752
22 C12=-1 0 0.70 ez 0.7000 co 01808
23] C13=-1 0 0.70 ez 0.7000 co 01432
24] C1d=-1 0- 0.70 Yes 0.7000 co 01377
23] C15=-1 0 0.70 i 0.7000 co 01235
28] C1E=-1 0 0.70 ez 0.7000 Hydrogen 01219
27 C17=-1 0 0.60 ez 0.6000 co 0.717e-002
28] C13=-1 0- 0.60 Yes 0.6000 co 9.177e-002
2a] C19=-1 0- 0.60 i 0.6000 co 8.804e-002
30 C20=-1 0 0.60 ez 0.6000 co 8.250e-002
31] C30=-1 0- 14 .50 i 14.50 co 1.331
% Balance
2 Components Taotal Inflow Total Reaction Total Qutflow
35 (kgrmole/n) {kgmaleih) {kgmaleh)
6] Ethans 04008 0.2753 0.67a81
37] Propane 0.2311 0.2753 0.6084
5] n-Butane 0.217g 0.2753 04032
3%] n-Pentane 0.1108 0.2753 0.38a81
0] np-Hexane 3.850e-002 0.2294 02679
1] p-Hepiane 1.512e-002 0.2360 0.2511
2] n-Octane 4.772e-002 0.2065 02112
23] n-Menane 1.617e-002 02141 021532
4] p-Decans 5.822e-004 o.1gar 0.1832
23] Methane 0.8731 0.5508 1.424
5] CO 275.2 -247.2 27.51
7] Hydrogen 5572 i X 5278
5] H20 0.3838 247.2 2482
9] p-C11 2.307e-004 0.2002 0.2005
50] n-C12 8.303e-005 0.1835 0.1338
51] n-C13 2.00%e-005 01808 01808
52] n-Ci1s 8.381e-008 01770 01770
53] n-C13 3.883e-008 0.1835 0.1835
4] n-C1d8 1.330e-008 172 0.1721
s5] n-Ci7 5.633e-007 o1g1e 01812
6] n-Ci12 2.440e-007 .1g82 0.18az
57| n-C19 1.063e-007 01594 0.1594
35| n-C20 2.5624e-008 01514 0.1514
sa] n-C30 2.540e-011 4.582 4.502
50] Ethylene 0.4137 0.2753 06800
51] Propene 0.3445 0.2753 0.6182
52] 1-Butene 0.2331 0.2753 0.5134
53] 1-Pentens 01017 0.2202 0.321%
54] 1-Hexenz 4.733e-002 0.2204 0.2738
53] 1-Hepiene 1.618e-002 0.2360 0.2522
5G] 1-Octene 5.872e-003 0.2085 0.2124
57] 1-Monene 2.107e-003 02141 0.2182
S5} l-Decens .68 6e-004 01827 0.1824
5ol _Hvorgtech Lid Sy S v 2 (Byild S029) Eage 7 ofD |
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Case Mame:

CADOCUMENTS AND SETTINGSWITORIMEUS DOCUMENTOSIMON

;| /'; TEAM LND
2] E/Y noTEcH Calgary. Alberta Unit Set: 5l
P FRnveLs musvaTien  CAMADA
" DateTme: Wed Mov 26 01:13:30 2008
H Conversion Reactor: CRV-101 (continued)
1'—0 REACTION RESULTS FOR : Set-2
1
m Balance
13] Cempenents Total Inficer Total Reaction Total Cutflow
14 ikgmaolef) {kgmaolefh)
15 2.223e-004 0.1754
16 7.301e-005 0.1807
17 2 462e-005 0.1432
18] 1-Teiradecen 8.078e-008 0.1377
19] 1-Pentadecen 2_BEOe-008 0.1235
20] 1-Hexadecene 1.060e-008 01219
21] 1-Heptadecen 2.307e-007 8.717e-002
221 1-Octadecens 0.087e-002 9.177e-002
23] 1-Monadecene 3.604e-008 8.604e-002 8.804e-002
24 1.766e-008 §.250e-002 8.250e-002
25 7 306e-002 1.331 1.331
26
= PROPERTIES
28
o 8
30 Cheral \apour Phass
31] Wapour'Phase Fraction 1.0000 1.0000
32] Temperaiure {C) 2200 " 220.0
33| Pressure ikPa) 2452
341 Molar Flow (kgrnole/h) 838.1
35| Mass Flow (kg'h) 8082
36] Sid Ideal Lig Vol Flow [m/h] 2594
37) Molar Enthalpy {kJ/kgmaole] -2 101=+004
38] Mass Enthalpy (klkg) -2883
32] Molar Entropy (K kgmole-T) 128.7
0] Mass Entropy (kg -C) 12.01
1] Heat Flow (kJ/h] -2.503=+007
421 Maolar (kgmoem3) 0.5914
23] Mass Density (kgim3) §.330
24) Sid ldesl Lio Mass Density (kgim3) 2443
23] Lig Mass Density 8 51d Cond  (kgim3) —- —
6] Molar Heat Capacty (el kgrmole-C) 2057
A7) Mass Heat Capacty (mlikg-C) 2758
&) Thermal Conductvity (Wim-k) 0.1371
28] Viscosity (cP) 1.284e-002
50 Surface Ta [gyneicm) = =
51]  Molecular Weight 1072
52| Z Factor 1.011
e
m 4
53 Clweral Wapour Phase Liguid Phase
36| WapourPhase Fraction 0.0000 0.0000 1.0000
57] Temperaiure {C) 2400 © 2400 240.0
58] Pressure ikFa) 1052 1952
2] Molar Flow (kgrnole/h) 0.0000 B.005
50)  Mass Flow (kg'h) 0.0000 2801
G1) Sid ldeal Lig Vol Flow im¥h} 0.0000 3.470
52] Molar Enthalpy ikJ/kgmaole] -1.817=+005 -4 827e+005
53] Mags Enthalpy [N 0823 -13232
541 Molar Entropy (el kgmole-C) 168.2 1670
G5] Mass Entropy (kdkg-C) 0.284 4772
56) Heat Flow (kJ/h] 0.0000
&7 (komicheim3) 04751
[ la 'a (kgim3) 3678
s8] _Hyorotech Lid HYSYS v3 2 (Build S0240 Cagedofd |
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Case Name: CADOCUMENTS AND SETTINGSWITORMEUS DOCUMENTOSWMON

- TEAM LMD
E!' ROTECH Calgary, Alberta Unit Set: ]|
Fouvers tamswATIAN  CANADA

Date/Tme: Wed Nov 2§ 01:13:20 2008

Conversion Reactor: CRV-101 (continued)

PROPERTIES
4
Cveral Vapour Phase Liguid Phase
Sid ldea! Lig Mass Density {kaimi3}
Lig Mass Density @35id Cond  {kgim3}
Molar Heat Capacity (ke kgrnole-C)
Mass Heat Capacty 22563
Thermal Conductivity 5. 706002
Miscosity 1.841e-002
Surface Tension —
Iolecular Weight 18.20
Z Factor 0.8623
3
Cweral Vapour Phase Liguid Phase
VapouriPhase Fraction 1.0000 1.0000 0.0000
Temperaiure {C} 240.0 240.0 240.0
Pressur ikPa] 1952 1852 1952
Ilolar Flow (kgmole/h) 3374 337 .4
Mazs Flow (kg/hl G181 G181
Sid Ideal Lig Wo! Flow [m3hj B.226 8.226
Molar Enchalpy (kJ/kgmale] -1.817e:005 -1.6817=+005
Mazs Enthalpy (k) -0042 -0843
Iolar Entropy (k. kgrmnole-C) 16082 189.2
Mass Entropy (kJikg-C} £.264 9.284
Heat Flow (kJh}
Maolar Densty [kgmiolem3}
Mazss O {kgim3}
Std ldeal Lig Mass Density (kg/m3}
Lig Mass Density @35id Cond  {kgim3}
Molar Heat Capacty (k) kgmole-C}
Mass Heat Capacty (ke kg-C)
Thermal Conductvity f
Viscosity
Surface T o
Iolecular Weight
27] T Factor
i
29
=
2
31
=
52
=
2
Ed
B
2
37
=
38
=
50
=
50
=
=]
=]
B
e
2
56
=
E
58
52| Huprotach Lid HYSYS v3.2 (Build 5029) Page 8 0f9 |
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Dados das Correntes parae 0,87

Case Name CIADODCTUMENTS AND BETTINGEWITORIMEUS DOCUMENTOE I MON
TEAM LHD
E:;Rn‘l‘l:“ Caigary, Alberia Unit Set Bl
LIPEA¥ALE LMEAYATIEN  paR e
DabeTime: Bun Now 30 18:02:25 2008
Fluld Packape: Basls-2
Material Stream: Syngas
Froperty Fackags: SRK
CONDITIONS
Crverall ‘Wapour Phage
wapour | Fhsss Fraciion 10000 1.0000
TEmparatE: =] 40,03 "
2] Fr e &Fajl .
5] Moar Flow (kgmoieih] :
18] Mass Fiow kgihl
17] 3&d ld=al Ll Vol Flow (m3hi 10,50
15] Adcdar Enthalpy [EJkgmode] -3 E55m-004
15] Rdcdar Entrooy [EAT 30 el 1145
23] Heat Fiow (it -1.256e+007
21] Lig vicd Flow @08t Cond i 2 e -
Fluld Packape: Basls-2
Material Stream: 1 :
Froperty Fackags: SRK
CONDITIONS
Vapour Phass Liguid Fhass Afqusous Fhiass
28] ‘WVapour ! Fhase Fraciion 1.0000 2.0000 2.2000
23] Tempsabae: (Gl E0.02 50.00 £0.00
30] Fressun: [&Fal 1554 1854 1854
3] Mcdar Flow (kgmzieih] 43,38 2.3000 2,3000
32| mass Flow Egihl E342 8342 2.0000 2.0000
33 38d Ideal Lig Val Flow im3hi 2133 2100 J.000o 2.3000
3| Modar Enthalpy (& kpmode] -4 035e+004 -2.511e=005 -2.835e=005
35]  Adciar Enbrooy ik gmole-G1 3852 5370
35] Heat Flow fEdih - M Te+008 ~& M Te+005 2.0000 2.2000
0 ‘il Floas el Cord i — - Jaa0n Jaaa0
Fluld Packape: Basls-2
Material Stream: 4
Froperty Fackage: SRK
CONDITIONS
‘Vapour Fhase Liguid Fhass
23] Wapour ! Fhiass Fraciion O.0030 1.3000
5] Tempematon: =] ' 2400 240.0
28] Fressume: [EPal 1252 1352
£7| ciar Flow (kgmoieihl 00003 1.57%
25 mrass Fow Egihl 0.0033 47E.0
23]  38d Ideal Lig Vol Flow im3hi 0.0033 2.5574
E ciar Enthalpy (& kpmode] -1.580=+005 -3.953==00%
1] Rolar Entrooy (EJiEgmaoie-C] 1354 180.5 1364
Heat Flow (EJih] -£.303e+005 00003 -6.303==00%
Lig ‘ol Fhow l""l_!-l': 0.5 : EEC:I:I 2.5374
Fluld Packape: Basls-2
Material Stream: 3
Froperty Fackage: SRK
CONDITIONS
53 apour Fhaygs Liguid Fhass
EJ] ‘Wapour ! Phiass Fraciion 1.0000 d.aooo
B1 [ i =] 240.0
H | ure: [EPal 1352
B3] Moiar Flow (rgmoleih] 2.0000
54) Mass Fiow kgih] 2.0000
B5] 3% ld=al Lig val Flow im 3] 2.0000
5] Modar Enthalpy [&JEgmoie] -1.580e+005 -1.580=+005 -3.952==00%
E7] Wdciar Entrooy ek grmaie- 1205 1205 1364
= -Ethw (EJih] -2 50 2e+007 -2 502e+007T 2.0000
52) Hyprotech Ltd. HYSYS w32 (Build 5029) Page 1cf3
Licznmed fo- TEAM LKD * Bpeciied by user.

92



+ Case Mame CIDOCUMENTE AND ZETTINGEWITORIMELUS DOCUMENTCEMON
= TEAM LND
H E:;Rﬂ"‘!:“ Calgary. Abarta Unit Set Bl
" LIRDARALE LWMAYATION  puRIaPA
? DateTime: Bun Mowv 30 18:02:25 2008
= Fluld Fackags: Basis-2
7| Material Stream: 3 (continued)
B Property Package: 2RK
.i:l COMNDITIONS
i1 Wapour Fhoyse Liquid Fhass
a 0 ‘Wil Floyw el Coed il . i Jaang
Fluld Fackape: Baslz-2
Material Stream: 5 ’
Fropaty Fackags: RK
- COMDITIONS
18 Cverall apur Fhayse Lguid Fhase
18] Wapour ! Phias= Fraction 05905 [.5505 0,004
20 {c1 2400 2400 2&0.0
21 [Fal 1252 1552 1852
22] Modar Flow (kgmoieih] 1654 1.57%
23] Mass Flow Egihl 4178 ) 478.0
24] a8s idealLig Wal Flow im3h Sod3 E352 2.5974
iciar Enthalpy (Edkgmie] -1 7d28+035 -1.550=+005 -3.852e-008
iicdar Entrooy (k)i gmate-) 1515 1805 1364
Heat Flow &Jih] -1 §55e+007 -3 §02m+007 -5.203==005
Lig Wil Flow -""l_E-l': £.188 " T 2.5374
Fluld Fackape: Basls-2
Material Stream: 6
Fropaty Fackags: RK
COMNDITIONS
Crverall Vapour Phase Liguid Phase Aquecus Fhass
amsur ! Phase Fraction 20550 J.54g2
Tempemanre: (1 ' 50.00 50.00
Sraspune: [Fal 1554 1854 1854
rhicdar Flow (hgmoieh] 1554 5.260 105.4
feliass Flow Egihl 4178 1388 15366
£0] 3 kd=al Lig val Flow im3ah] ] 1.879 1.570
£1)] HKodar Enthalpy [&Jikgmici=] -, -2.511e=005 -2.83Ca=005
Micdar Entrooy (ki gmaie-C] e 355.2 58.70
Heat Flow (ki -3 5318007 -3 04TE005 -2.326m=00E -3.054==007
Lig Wiod Flow 24d Cond {7 3] RER -— 1.847 1,538
Fluld Fackape: Basls-2
Material Stream: 11 ’
r Fropaty Fackags: RK
= CONDITIONS
] Crverall Vapour Phase Liguid Phase Aquecus Fhass
51] ‘Vapour! Fhase Fraction 00000 0.0033 1.0000 2.0000
(S S0.33 E0.00 £0.00 £0.00
[Fal 1554 1554 1854 1854
cal Rodar Flow (hgmoieh] 2350 0.0000 5.260 02,0000
55 Mass Flow Egihl 1388 0,003 1388 2.2000
55| 38d id=al Lig Vol Flow im3ah] 1573 0.0033 1.879 2.0000
57| dciar Enthalpy (EJkpmode] -2.511e=+005 -4 035e+004 -2.511e=005 -2.83ce=005
53] Mdodar Entrooy Bk gmabe-C1 369.2 59.70
S5) eat Flow (LA 0.0003 -2.326m-00E 2.0000
E0] Lig wiod Show @34d Cond {7 3] [0.0003 1.847 2.0000
ﬂ Fluld Fackape: Basls-2
B Material Stream: 13 ’
) Property Package: 2RK
= CONDITIONS
5 Crverall Vapour Phase Liguid Fhase Aguecus Fhass
67| Wapour ! Fhass Fraction 0,003 00000 Q.aooo 1.3000
=] Tempembare: ] =0.00 E0.00 £0.00 £0.00
53] Hyprotech Lid. HYSYS w22 (Build 5020) Page 2 of &
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+ Case Mame CIDOCUMENTE AND ZETTINGEWITORIMELUS DOCUMENTCEMON
H TEAM LND
H E:;Rﬂ"‘!:“ Calgary. Abarta Unit Set Bl
" LIRDARALE LWMAYATION  puRIaPA
? DateTime: Bun Mowv 30 18:02:25 2008
= Fluld Fackags: Basis-2
7 Material Stream: 13 (continued)
B Property Package: 2RK
3
™ COMNDITIONS
overall Wapour Fhoyse Liquid Fhass Aguesus Fhass
) EPal 1254 1554 1854 1854
Miciar Flow (kgmziaih) 1091 0.0033 2.0000 108.1
14) Rass Flow kEgihl = 0.0033 J.000o 1586E
15] 38d kd=al Lig vVal Flow imi3ih] 1570 00003 2.0000 1.570
1] Mcdar Enthalpy [&JEgmoie] -2 835e+005 -4 035e+004 -2.511e=005 -2.835e=005
i7] Mdar Entrooy (EJiE gmaoie-C] 2.7 33T 369.2 559.70
18] Heat Fiow (il ~3.03&e+007 0.0033 2.0000 -3.0542=007
193] Lig Vol Flow fi24d Cond imih 1238 [0.0033 2.0000 1.938
E Fluld Fackape: Baslz-2
B Material Stream: 12 ’
I3 Froparty Factage: SRK
— CONDITIONS
25| Crvzrall apour Fhage Agueous Fhase
‘Wapour | Fhase Fracilon 1.0000 2.0000
Tempsmbare: (Gl 1003 100.0
28] Fressan: &Pal 1014 101.4
23] Modar Flow (kgmoleih] 4133 2.0000
30) Mass Flow kgihl T45T 2.0000
2] asd deal Lig val Flow imaih) 7472 2.0000
3Z) Rdciar Enthalpy EJEpmoie] -2.785e=008
33] Mcdar Entrogy ek gmoie-C]
3| Heat Fow iEdihl
35 Lig Wiod Flow @84 Cond i 2t
Fluld Fackape: Baslz-2
Material Stream: 14 ’
Fropesty Fackage: SRK
;_:. CONDITIONS
&1 Crverall MAgquecus Phase
L2 ‘Wapour | Fhase Fracilon [l eaa] 1.0000
23] Temperaton: ] 100.0 1000
Fressure: &Pa) 1234 1284
Mdicdar Flow (egmoieih] 4133 4133
s Flow Egihl T457
£7| 38d ideal Lig Vol Flow mi3ihi 7472
£2) Riciar Enthalpy EJEpmoie] -2 =005
23] Modar Entrooy Bk gmaoie-G1 7123
|52) Heat Fiow it -1.157e+005
51] Lig Vol Flow l'“'l_!-l': T 348
Fluld Package: Basls-2
Material Stream: 8
Fropesty Fackage: SRK
CONDITIONS
57| apour Fhage
58] wapour/ Friaze Fraciion 1.0003
53| (3]
63| [EPal 2452
Mioiar Flow (mgmuoieih] 3813 "
s Flow Egihl 4178
8&d kd=al Lig Vol Flow (m3hi 1211
4] Modar Enthalpy [&JEgmoie] -3.055e+004 -3.05!
5] Molar Entropy (EJiE gmaoie-C 1231
B5) Heat Flow (el -1.158e+007 -1.158e+007
7] Lig vl Flow {84 Comd imaih] e -
B3|
53] Hyprotech Lid. HYSYS w22 (Build 5020) Page 3of &
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+ Caze Name CODOCUMENTE AND 3ETTINGEWITORIMEUS DOCUMENTOE MON
= TEAM LND
H E:;Rﬂ"‘!:“ Calgary, Albaria Unit Set Bl
" CIPTAFALE LRRAYATICN  paniama
a DiateTime: Bun Mow 30 18:02:39 2008
= Fluld Package: Basiz-2
H Material Stream: 2
) Froperty Fackage: SRK
3
- COMNDITIONS
Creerall Wapour Phase
aze Fraction oo0g 1.0000
(] 2300
&Pal 2452
15] Modar Flow (kgmuieih] 230 3530
15] Mass Fiow kgih] 4195 4135
17] 3 ld=al Lig val Flow {m3ih} 1215 1218
15] Adcdar Enthalpy [EJEgmie] -3 055m+004 -3 055m+004
iiciar Entrooy (eJikgmaie-0)
Heat Flow (Edih]
Lig ‘il Flow @840 Cond (m3ih} - -
Fluld Fackaps: Basls-2
Material Stream: 7 ’
Froperty Fackage: SRK
CONDITIONS
27| Crverall Wapour Fhass Liquid Fhase Aguasus Fhase
28] WVapour ! Frase Fraction 10000 1.0000 Q.0000 Q.0000
23] Temperanom: (1 0,00 50.03 50.00 50,00
31 Fressum [kFal 1554 1554 1854 1854
] modar Flow (kgmoieih] 29.93 2993 Q.300o J.a000
32] s Fiow kgih] 4545 0.0000 0.oooo
33| 3ed ld=al Lig Val Flow {m3ih} 1.250 1250 0.0000 0.0000
M| noar Enthalpy (EJkgmoe] -4 J55e+004 -4 J95=+004 -2.541==008 -2.835==008
35| Adcdar Enbrooy kiR gmaie-C1 1327 337 353.2 £3.70
St Fow (ki -1.2282+008 -1 228=+005 0.0000 0.oooo
g ol Flow @2id Cond manl . - gooop gopon
E= Fluld Package: Basiz-2
H Material Stream: 9
& Froperty Fackage: SRK
— CONDITIONS
L3 Cverall Wapour Fhase Liquid Fhase Aguasus Fhase
£4| wapour ! Frase Fraction 1.0000 1.0000 0.0000 0.0000
<3| prranE: (] 0,00 50U03 50.00 50,00
Fressuce: (kFal 1554 1554 1854 1854
£7] noar Flow (kgmoiei] 12.99 1533 0.0000 0.oooo
23] pass Fiow kgih] 3za.7 0.0000 0.oooo
£3] 3 ld=al Lig Val Flow (m3ih} 08339 0.2339 0.0000 0.o0oo
52] niciar Enthalpy (EJkgmoe] -4 J55e+004 -4 J95=+004 -2.541==008 -2.835==008
Miiar Entrooy (EJikgmae-C] 1337 337 383.2 53.70
Seat Flow (ki -3 1382008 -5 1382008 0.0000 0.o000
Lig ol Flow @5t Cond [mam - - Z.00c 2,000z
Fluld Fackapge: Basls-2
Material Stream: 10
Froperty Fackage: SRK
COMNDITIONS
Cverall Wapour Fhase
EJ] wapour ! Phass Fraction 10002 1.0000
1] Temperasons: ]
[EPa]
B3] Miodar Flow (gmoleih]
B4] Mass Fiow kgihl
55| 3 ld=al Lig Val Flow (m3ih}
5] Moiar Enthalpy EJkgmoie]
&7 Mcdar Entrooy ek gmaie-C]
B3] Heat Fiow fEJihi
53] Hyprotech Lid. Page4of &
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; Case Mame CIDOCUMENTE AND ZETTINGEWITORIMELUS DOCUMENTCEMON
= /; TEAM LND
H E/ ROTECH cooony atern Unit Set Bl
" LIRDARALE LWMAYATION  puRIaPA
T DateTime: Bun Mowv 30 18:02:25 2008
= . . Fluld Package: Baslz-2
H Material Stream: 10 (continued)
B Property Package: 2RK
3
m COMNDITIONS
i1 overall Wapour Fhoyse
J12) Lig ol Flow o Cond mah —~ .
. Fluld Fackaps: Basziz-2
Material Stream: 7A
Fropaty Fackags: RK
15
o COMNDITIONS
18 apur Fhayse
18] Wapour ! Phias= Fraction 1.0000
.1 -]
21 [EPal
22] micar Flow (kgmoieih]
23] Mass Flow Egihl
241 284 ld=al Lig val Flow imaihl
odar Enthalpy [E.Jikpmoie]
‘dodar Entrooy (EJik gmoie-G
Heat Flow &Jih] -1 1332+005 -1.133m+005
Lig Wl Flow @@Etd Cond im3h] - -
53] Hyprotech Lid. HYSYS w22 (Build 5020) Page 5of &
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Dados das Correntes parae 0,95

Case Name CIADODCTUMENTS AND BETTINGEWITORIMEUS DOCUMENTOE I MON
TEAM LHD
E:;Rn‘l‘l:“ Caigary, Alberia Unit Set Bl
LIPEA¥ALE LMEAYATIEN  paR e
DabeTime: Baun Now 30 18:06:3€ 2008
Fluld Packape: Basls-2
Material Stream: Syngas
Froperty Fackags: SRK
CONDITIONS
‘Wapour Phage
wapour | Fhsss Fraciion 1.0000
TEmparatE: =] :
2] Fr e &Fajl .
5] Moar Flow (kgmoieih] :
18] Mass Fiow kgihl
17] 3&d ld=al Ll Vol Flow (m3hi
15] Adcdar Enthalpy [EJkgmode] -3505=-004
15] Rdcdar Entrooy [EAT 30 el 1147 147
20| Heat Fiow (el -2.831e+007 - 831e+007
21] Lig vicd Flow @08t Cond i 2 e -
Fluld Packape: Basls-2
Material Stream: 1 :
Froperty Fackags: SRK
CONDITIONS
Orwerall Vapour Phass Liguid Fhass Afqusous Fhiass
28] ‘WVapour ! Fhase Fraciion 10000 1.0000 2.0000 2.2000
23] Tempsabae: (Gl s0.02 E0.02 50.00 £0.00
30] Fressun: [&Fal 1554 1554 1854 1854
3] Mcdar Flow (kgmzieih] & 5 2.3000 2,3000
32| mass Flow Egihl 1073 1073 2.0000 2.0000
33 38d Ideal Lig Val Flow im3hi 2802 2502 J.000o 2.3000
3| Modar Enthalpy (& kpmode] -3.938=+004 -3.930=+004 -4.977e=005 -2.835e=005
35]  Adciar Enbrooy ik gmole-G1 1235 1235 331.4 5370
35] Heat Flow fEdih -3.37Be+008 -3.37Be+008 2.0000 2.2000
0 ‘il Floas el Cord i — - Jaa0n Jaaa0
Fluld Packape: Basls-2
Material Stream: 4
Froperty Fackage: SRK
CONDITIONS
‘Vapour Fhase Liguid Fhass
23] Wapour ! Fhiass Fraciion O.0030 1.3000
5] Tempematon: =] ' 2400 240.0
28] Fressume: [EPal 1252 1352
£7| ciar Flow (kgmoieihl 00003 g.00%
25 mrass Fow Egihl 0.0033 280
£3] 284 ld=al Lig Vol Flow (m3hi 0.0003 3.470
E ciar Enthalpy (& kpmode] -1.817e+005 ITe=005
1] Rolar Entrooy (EJiEgmaoie-C] 1682 1670
Heat Flow (EJih] 00003 -3.704==00E
Lig ‘ol Fhow l""l_!-l': : EEC:I:I 3453
Fluld Packape: Basls-2
Material Stream: 3
Froperty Fackage: SRK
CONDITIONS
53 Cvsrall apour Fhaygs Liguid Fhass
EJ] ‘Wapour ! Phiass Fraciion 10000 1.0000 d.aooo
B1 [ i =] 2400 2400 240.0
H | ure: [EPal 1252 1252 1352
B3] Moiar Flow (rgmoleih] 2.0000
54) Mass Fiow kgih] 2.0000
B5] 3% ld=al Lig val Flow im 3] 2.0000
5] Modar Enthalpy [&JEgmoie] -1.817e+005 I7e=005
E7] Wdciar Entrooy ek grmaie- 1552 1670
= -EEFCW (EJih] -£.128e+007 £ 7 2.0000
52) Hyprotech Ltd. HYSYS w32 (Build 5029) Page 1cf3
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+ Case Mame CIDOCUMENTE AND ZETTINGEWITORIMELUS DOCUMENTCEMON
= TEAM LND
H E:;Rﬂ"‘!:“ Calgary. Abarta Unit Set
" LIRDARALE LWMAYATION  puRIaPA
T DateTime: Bun Mowv 30 18:06:3€ 2008
= Fluld Fackags: Basis-2
7| Material Stream: 3 (continued)
B Property Package: 2RK
.i:l COMNDITIONS
i1 overall Wapour Fhoyse Liquid Fhass
a 0 ‘Wil Floyw el Coed il = =13 " - Jaang
Fluld Fackape: Baslz-2
Material Stream: 5 ’
Fropaty Fackags: RK
- COMDITIONS
18 Cverall apur Fhayse Lguid Fhase
18] Wapour ! Phias= Fraction D.S7E8 D.57E8 Q232
20 {c1 2400 2400 2&0.0
21 [EPa) 1952 1952
22] micar Flow (kgmoieih] 454 5002
23] Mass Flow Egihl o 280
24] a8s idealLig Wal Flow im3h 3470
odar Enthalpy [E.Jikpmoie] 17e=00E
‘dodar Entrooy (EJik gmoie-G 1670
Heat Flow &Jih] -5 45532+007 -3.704==008
Lig Wil Flow -""|_E-|': B2
Fluld Fackape: Basls-2
Material Stream: 6
Fropaty Fackags: RK
COMNDITIONS
Crverall Vapour Phase Liguid Phase Aquecus Fhass
35| Wapour ! Phisss Fraction 03483 0.2483 Q.a3so Q.71E7
TEmperatee: (e so.00 " S0 50.00 50.00
Sraspune: [Fal 1554 1554 1854 1854
rhicdar Flow (hgmoieh] 454 12.08
feliass Flow Egihl £982 E
£0] 3 kd=al Lig val Flow im3ah] 11.70 4,376
£1)] HKodar Enthalpy [&Jikgmici=] -2 Z0&p=005 - Je=002 -2.83Ca=005
Micdar Entrooy (ki gmaie-C] 1051 I35 231.4 58.70
Heat Flow (ki -7 B55e+007 -3 3TEE005 -5.008==008 -7.048==007
Lig Wiod Flow 24d Cond {7 3] -— 4,254 4.334
Fluld Fackape: Basls-2
Material Stream: 11 ’
r Fropaty Fackags: RK
= CONDITIONS
] Crverall Vapour Phase Liguid Phase Aquecus Fhass
51] ‘Vapour! Fhase Fraction 0.0033 1.0000 2.0000
(S E0.00 £0.00 £0.00
[Fal 1554 1854 1854
cal Rodar Flow (hgmoieh] 0.0000 12.08 02,0000
55 Mass Flow Egihl 3423 0,003 E 2.2000
55| 38d id=al Lig Vol Flow im3ah] 0.0033 4,376 2.0000
57| dciar Enthalpy (EJkpmode] -4 97 2e+005 -3 935m+004 -4.5977e=00% -2.83ce=005
53] Mdodar Entrooy Bk gmabe-C1 SE1d 1236 531.4 59.70
S5) eat Flow (LA -5 008e+005 0.0003 -5.008==008 2.0000
E0] Lig wiod Show @34d Cond {7 3] 4354 " [0.0003 4,254 2.0000
ﬂ Fluld Fackape: Basls-2
B Material Stream: 13 ’
) Property Package: 2RK
= CONDITIONS
5 Crverall Vapour Phase Liguid Fhase Aguecus Fhass
67| Wapour ! Fhass Fraction 0,003 00000 Q.aooo 1.3000
=] Tempembare: ] =0.00 E0.00 £0.00 £0.00
53] Hyprotech Lid. HYSYS w22 (Build 5020) Page 2 of &
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+ Case Mame CIDOCUMENTE AND ZETTINGEWITORIMELUS DOCUMENTCEMON
H TEAM LND
H E:;Rﬂ"‘!:“ Calgary. Abarta Unit Set Bl
" LIRDARALE LWMAYATION  puRIaPA
T DateTime: Bun Mowv 30 18:06:3€ 2008
= Fluld Fackags: Basis-2
7 Material Stream: 13 (continued)
B Property Package: 2RK
= COMNDITIONS
overall Wapour Fhoyse Liquid Fhass Aguesus Fhass
) EPal 1254 1554 1854 1854
Miciar Flow (kgmziaih) 2475 0.0033 2.0000
14) Rass Flow kEgihl 4453 0.0033 J.000o
15] 38d kd=al Lig vVal Flow imi3ih] 4458 00003 2.0000 4858
1] Mcdar Enthalpy [&JEgmoie] -2 835e+005 -3.935=+004 -&,977e=00% -2.835e=005
i7] Mdar Entrooy (EJiE gmaoie-C] 2.7 1235 931.4 559.70
18] Heat Fiow (il -7.318e+007 0.0033 2.0000 -7.018e=007
193] Lig Vol Flow fi24d Cond imih 4334 " [0.0033 2.0000 4.334
E Fluld Fackape: Baslz-2
B Material Stream: 12 ’
I3 Froparty Factage: SRK
— CONDITIONS
25| Crvzrall apour Fhage Agueous Fhase
‘Wapour | Fhase Fracilon : 1.0000 2.0000
Tempsmbare: (Gl ' 1003 100.0
28] Fressan: &Pal 1014 101.4
23] Modar Flow (kgmoleih] 5523 2.0000
30) Mass Flow kgihl 1.7 1.717e+004 2.0000
2] asd deal Lig val Flow imaih) 17.2 2.0000
3Z) Rdciar Enthalpy EJEpmoie] -1 335=+005 -2.785e=008
33] Mcdar Entrogy ek gmoie-C] 121.1
| Heat Fiow it -2 37 3e+003
35 Lig Wiod Flow @84 Cond i 2t jz.32 "
Fluld Fackape: Baslz-2
Material Stream: 14 ’
Fropesty Fackage: SRK
Tj CONDITIONS
&1 Crverall MAgquecus Phase
L2 ‘Wapour | Fhase Fracilon [l eaa] 1.0000
23] Temperaton: ] 1000 " 1000
Fressure: &Pa)
Mioiar Flow (kgmole]
Maes Flow kg
A7]| 28d id=al Lig val Flow imaihl
£2) Riciar Enthalpy EJEpmoie]
23] Modar Entrooy Bk gmaoie-G1
5] Heat Fiow iEdihl
51] Lig Vol Flow l'“'l_!-l':
Fluld Package: Basls-2
Material Stream: 8
Froparty Factage: SRK
CONDITIONS
57| Cvsrall apour Fhage
58] wapour/ Friaze Fraciion 1.0003
53 {c1 ’ J
] [kPal : 452
Mioiar Flow (mgmuoieih] i
Maes Flow kg
8&d kd=al Lig Vol Flow (m3hi
g2] Adciar Enthalpy [EJkgmode]
=] Adciar Entrooy [EAT 30 el 287
B5) Heat Flow (el -2.533e+007 -Z.593e+007
7] Lig vl Flow {84 Comd imaih] e -
B3|
53] Hyprotech Lid. HYSYS w22 (Build 5020) Page 3of &
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+ Caze Name CODOCUMENTE AND 3ETTINGEWITORIMEUS DOCUMENTOE MON
= TEAM LND
H E:;Rﬂ"‘!:“ Calgary, Albaria Unit Set Bl
" CIPTAFALE LRRAYATICN  paniama
a DiateTime: Bun Mov 30 18:06:36 2008
= Fluld Package: Basiz-2
7| Material Stream: 2
) Froperty Fackage: SRK
3
- COMNDITIONS
Creerall Wapour Phase
aze Fraction oo0g 1.0000
(] 2300
&Pal 2452
15] Modar Flow (kgmuieih] 2355 B355
15] Mass Fiow kgih] 54 53
17] 3 ld=al Lig val Flow {m3ih} =00 2600
15] Adcdar Enthalpy [EJEgmie]
iiciar Entrooy (eJikgmaie-0)
Heat Flow (Edih]
Lig ‘il Flow @840 Cond (m3ih} - -
Fluld Fackaps: Basls-2
Material Stream: 7 ’
Froperty Fackage: SRK
CONDITIONS
27| Crverall Wapour Fhass Liquid Fhase Aguasus Fhase
28] WVapour ! Frase Fraction ] 1.0000 Q.0000 Q.0000
23] Temperanom: (1 0,00 50.03 50.00 50,00
31 Fressum [kFal 1554 1554 1854 1854
] modar Flow (kgmoieih] 5145 S1.45 Q.300o J.a000
32] s Fiow kgih] E4TE E4TE 0.0000 0.oooo
33| 3ed ld=al Lig Val Flow {m3ih} 1.741 T4 0.0000 0.0000
M| noar Enthalpy (EJkgmoe] -3 535e+004 -3 535e+004 2m=005 -2.835==008
35| Adcdar Enbrooy kiR gmaie-C1 1228 1I35 2314 £3.70
St Fow (ki -2 0ZTe+005 -2 027e+008 0.0000 0.oooo
g ol Flow @2id Cond manl - - gooop gopon
E= Fluld Package: Basiz-2
2] Material Stream: 9
& Froperty Fackage: SRK
— CONDITIONS
L3 Cverall Wapour Fhase Liquid Fhase Aguasus Fhase
£4| wapour ! Frase Fraction 1.0000 1.0000 0.0000 0.0000
<3| prranE: (] 0,00 50U03 50.00 50,00
Fressuce: (kFal 1554 1554 1854 1854
£7] noar Flow (kgmoiei] 34.30 34.30 0.0000 0.oooo
23] pass Fiow kgih] 4317 431.7 0.0000 0.oooo
£3] 3 ld=al Lig Val Flow (m3ih} 1181 1181 0.0000 0.o0oo
52] niciar Enthalpy (EJkgmoe] -3 535e+004 -3 535e+004 -£.372==005 -2.835==008
Miiar Entrooy (EJikgmae-C] 1236 1135 331.4 53.70
Seat Flow (ki -1.35 12008 -1.351=-008 0.0000 0.o000
Lig ol Flow @5t Cond [mam - - Z.00c 2,000z
Fluld Fackapge: Basls-2
Material Stream: 10
Froperty Fackage: SRK
COMNDITIONS
Wapour Fhase
EJ] wapour ! Phass Fraction 1.0000
1] Temperasons: ]
[EPa]
B3] Miodar Flow (gmoleih]
B4] Mass Fiow kgihl
55| 3 ld=al Lig Val Flow (m3ih}
5] Moiar Enthalpy EJkgmoie] -3051 9m+004
&7 Mcdar Entrooy ek gmaie-C] 1154
B3] Heat Fiow ikJih] -3 =+007 -3 =307
53] Hyprotech Lid. HYSYS w22 (Build 5020) Page4of &
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i Caze Name CODOCUMENTE AND 3ETTINGEWITORIMEUS DOCUMENTOE MON
= /; TEAM LND
H E/ ROTECH cooony atern Unit Set Bl
n CIPTAFALE LRRAYATICN  paniama
a DiateTime: Bun Mov 30 18:06:36 2008
= . . Fluld Package: Baslz-2
H Material Stream: 10 (continued)
) Froperty Fackage: SRK
3
m COMNDITIONS
i1 overall Wapour Fhoyse
J12) Lig ol Flow o Cond mah —
. Fluld Fackaps: Basziz-2
Material Stream: TA
Fropaty Factage: SRK

15|
o= COMNDITIONS
18 apur Fhayse
18] vasour/ Fraze Fraction
.1 -]
H &Pal
22| mdodar Flow (kgmoieih]
23] Mass Flow Egihl
241 284 ld=al Lig val Flow imaihl

odar Enthalpy [E.Jikpmoie] -

‘dodar Entrooy (EJik gmoie-G

= =at Fiow (edin] -1 355e-005

Lig Wiod Flow 84 Cond {mih} -
53] Hyprotech Lid. HYSYS w22 (Build 5020) Page 5of &
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