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Resumo do Projeto Final de Curso apresentado a Escola de Quimica da UFRJ como parte dos

requisitos necessarios para a obtengdo do grau de Engenheiro Quimico.

ESTUDO DA OBTENCAO E SEPARACAO DO DIESEL PELA
TECNOLOGIA GTL

Fernando Melo Coutinho
Taina Alborghetti Cosme
Dezembro, 2009

Orientador: Profa. Silvia Maria Cruzeiro da Silva, D.Sc.

A tecnologia de producdo de combustiveis sintéticos vem sendo estudada como forma
de conseguir combustiveis mais limpos, que atendam a demanda ambiental crescente e que
diminuam a dependéncia dos combustiveis provenientes do petrdleo. A tecnologia Gas-To-
Liquid (GTL) envolve um conjunto de processos que levam a transformagdo quimica do gas
natural em combustiveis liquidos isentos de enxofre. No presente trabalho foi realizada uma
revisdo dos processos envolvidos pela tecnologia GTL e entdo foi proposta melhor a rota
tecnologica. O 6leo cru formado pela tecnologia GTL ¢ uma mistura de hidrocarbonetos, que
sem o devido processamento tem pouquissimas aplicagdes. Para que o potencial energético
desse oleo seja aproveitado ao maximo e as fragdes sejam obtidas, ele deve ser submetido a
um processo de separagdo. Aqui foi estudado a separacdo do 6leo obtido pela tecnologia GTL
em suas fracdes basicas (leves, nafta, querosene, diesel e residuo), através de uma coluna de

destila¢do atmosférica.

De acordo com a importancia do processo de separagdo, um estudo foi realizado para
avaliar as condi¢Oes desse processo e a influéncia de algumas variaveis de processo sobre os
parametros de didmetro e custo da coluna e cargas térmicas (relativas ao refervedor e
condensador). As simula¢des computacionais foram realizadas através do simulador
comercial UNISIM. E ainda, para facilitar os calculos e automatizar as simulagdes, foi
introduzida uma ferramenta de comunicagdo UNISIM-Excel. A analise dos resultados das
simulagdes permitiu verificar quais as variaveis que mais afetam os parametros de avaliacdo e

possibilitou propor qual seria a melhor configuracao dentre as estudadas.
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Capitulo I - Introducéo

I.1 - Motivacdo para o estudo e escolha do diesel

Nos ultimos anos, a busca por fontes renovaveis de energia tém sido o principal topico
dos encontros mundiais de ciéncia & tecnologia e meio ambiente. Embora a pesquisa seja de
extrema importancia, a substituicdo dos combustiveis derivados do petroleo por combustiveis
oriundos de fontes renovaveis, devido a fatores econdmicos e politicos ainda ¢ uma meta a
ser atingida. Uma tecnologia conhecida e relativamente dominada tem chamado a atencdo
como uma alternativa, ou seja, uma “tecnologia de transicdo” para a obtengdo de
hidrocarbonetos liquidos de maior pureza e conseqiiente melhor eficiéncia. Esta tecnologia ¢

conhecida como gas to liquid (GTL).

Hoje existe uma grande disponibilidade de reservas de gas natural em areas geografica
remotas, a demanda por flexibilidade no transporte para a utilizagdo desse gas, o descontrole
no prego do petrdleo e as exigéncias ambientais, em carater globalizado, sdo os principais
fatores pelo interesse no processo GTL. A utilizacdo do gas natural como uma fonte de
energia ¢ matéria prima para a obtengao de derivados do petréleo ¢ um caminho que deve ser

levado em consideracao e estudado com maior interesse.

O processo GTL ¢ uma forma de produ¢do de combustiveis liquidos a partir do gas
natural, como por exemplo, a obtencdo do diesel e da gasolina sintéticos. O GTL também
deve ser considerado como uma valiosa rota para a fabricacdo de lubrificantes de alta

qualidade e 6leos especiais.

A atencdo com as necessidades ambientais, considerando grande o volume consumido
de diesel e a necessidade desse combustivel nas regides mais distantes dos centros produtores
no Brasil foram fatores determinantes para que este trabalho investigasse a producdo de

diesel a partir do processo GTL.

A producao de hidrocarbonetos liquidos pelo processo GTL utilizando a sintese de
Fischer-Tropsch, resulta em uma mistura de compostos de tamanhos diversos de cadeias,
neste caso, predominantemente parafinas e olefinas. Esses produtos sdo denominados de
syncrude por ser um oleo sintético cru. O syncrude pode ser transportado como insumo para
as refinarias para a obtencdo dos derivados do petroleo pelo processo de refino. Para tal

processamento, o syncrude deve ser transportado por tanques convencionais os quais muitas



vezes podem ndo ser viaveis devido ao seu baixo ponto de fulgor e componentes bastantes
volateis. Logo, a verticalizagdo da unidade GTL, além de ser uma possibilidade, ¢
necessaria, motivando a avaliacdo do processo de separagdo Oleo sintético Syncrude em

produtos com grande valor agregado através da tecnologia GTL.

1.2 - Objetivos

Este estudo tem como objetivo a escolha da rota tecnoldgica mais apropriada para a
obtencdo do 6leo diesel usando a tecnologia GTL e a avaliagdo do processo de separac¢do do
oleo. A escolha da rota tecnoldgica envolve a avaliagdo dos diversos processos GTL. O
processo de separacdo sera estudado através da simulagdo no simulador UNISIM. Esta
avaliacdo visa o maior rendimento do 6leo diesel e menor custo do processo de separagao.
Sera também abordada a utilizacdo da comunicacdo UNISIM-Excel para automatizar a

obtengao dos resultados.

1.3 - Estrutura do trabalho

O capitulo II apresenta a revisdo do processo GTL, seu historico, suas principais

vantagens e desvantagens e a atual situag@o das plantas GTL no mundo.

No capitulo III, sdo explicados os diversos processos que fazem parte da tecnologia GTL
e a escolha da melhor rota tecnologica que conjuga o maior rendimento da fragdo do oleo
sintético com composicdo similar ao do diesel e as maiores vantagens em relagdo ao
processo. A defini¢do da rota ¢ importante para a determinagdo da composicdo do oleo

(syncrude) que ¢ a carga do equipamento de separacdo para a obtenc¢do dos produtos.

No capitulo IV, so introduzidos os conceitos basicos do processo de separagdo e foram
apresentadas as condi¢des do processo estudado, incluindo: uma descrigdo simplificada da
coluna de destilagdo, a especificacdo da carga e o detalhamento preliminar da coluna. Esses

dados fazem a alimentagdo do simulador UNISIM.

No capitulo V, s@o apresentados as ferramentas e calculos utilizados para avaliacdo dos
resultados. E introduzida como ferramenta a comunicagdo entre o Software UNISIM e o
Excel. O Excel foi utilizado nos calculos de didmetro da coluna ¢ de custo do processo de
separa¢do. E ainda, nesse capitulo, foram definidas as varidveis de projeto, que serdo
avaliadas nas simulagdes. ApoOs especificados o ambiente de simulagcdo e as varidveis de

projeto, as simulagdes foram realizadas e os resultados encontram-se no capitulo VI.

O capitulo VII apresenta as conclusdes acerca do trabalho desenvolvido.



Capitulo Il - Reviséo Bibliografica

1.1 - A tecnologia GTL

O processo GTL ¢ uma tecnologia que permite a producdo de hidrocarbonetos liquidos
a partir do gas de sintese (ou syngas, CO e H2) via reacao Fischer-Tropsch (FT). O syngas,
composto por H, e CO, pode ser produzido a partir de varias fontes de carbono. A corrente
de hidrocarboneto liquida resultante da reacdo FT pode ser processada para obter as
diferentes fracdes em funcdo das diferencas no ponto de ebuligdo e tratadas para a obtencao

de produtos de maior valor agregado.

O gas de sintese ¢ processado no reator Fischer-Tropsch onde ele é convertido em
combustiveis sintéticos, que leva o nome de syncrude. O principio desta tecnologia esta na

reacdo quimica de Fischer-Tropsch.

A reagdo FT ¢ uma reacdo exotérmica onde CO reage com o H, para produzir um
hidrocarboneto de cadeia (-CH;-). O oxigénio do CO ¢ liberado na forma de H,O. O tipo de
liquido obtido é determinado pelas condi¢des do processo (temperatura e pressio), o tipo de
reator, e o catalisador utilizado. Condi¢des operacionais tipicas para a sintese FT sdo
temperaturas na faixa de 200-350 °C e pressdes de 15-40 bar, dependendo do processo

(Lapena e Sharif, 2004).
O processo GTL pode ser dividido em duas etapas:

= Transformagdo de fontes de carbono como carvao natural ou gas natural em gas de
sintese.
» Transformacao do gés de sintese em hidrocarbonetos liquidos pela reacao de Fischer-

Tropsch.

Cada etapa apresenta uma variedade de rotas tecnologicas. As fontes de obtencdo do gas
de sintese s@0 o carvao ou o gas natural, via processos como gaseificagdo do carvao, reforma
a vapor do gas natural, oxida¢ao do gas natural e dos produtos leves de petroleo ou reforma

autotérmica.

O syncrude pode ser obtido basicamente através da reagdo FT, de acordo com as
variagoes das condi¢cdes operacionais do processo, tipo de catalisador, produto desejavel e
tipos de reatores como: reator de leito fluidizado, reator de lama ou reator de leito fixo. Um

diagrama simplificado das etapas do processo GTL pode ser visto na Figura II-1 a seguir.
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Figura I1-1 — Diagrama de Blocos do Processo GTL
Fonte: (Callari, 2007).

Em geral, os produtos obtidos usando a tecnologia GTL sdo hidrocarbonetos leves (C1-
C2), GLP (C3-C4), gasolina (C5-C12), diesel (C13-C22) e parafinas leves (C23-C32 e
>C33). Dentre os liquidos de maior importancia comercial, produzidos na tecnologia GTL
estdo nafta, querosene e diesel. O diesel resultante do processo GTL, por exemplo, pode ser
utilizado em motores e infra-estruturas que utilizam diesel convencional de uma forma muito
mais limpa ou até misturado com o diesel obtido nas refinarias proporcionando um

combustivel mais limpo e eficiente (Shalchi, 2006).

11.2 - Histdrico da tecnologia GTL

Na Alemanha durante a segunda guerra mundial, foram estudados dois processos para a
conversao de carvdo para a obtencdo de combustiveis liquidos. O primeiro envolvia a
liquefacdo direta envolvendo uma hidrogenagao completa do carvao para a obtengdo liquidos
que posteriormente seriam refinados. E a segunda era a liquefagdo indireta que envolvia a
conversao do carvao por oxidacdo parcial na presenga de vapor resultando o syngas que era
purificado e ap6s uma reacdo catalitica com a finalidade de obter hidrocarbonetos liquidos.
Ambas as tecnologias foram interrompidas devido a facil obtencdo e disponibilidade de

petroleo (Samuel, 2003).

A tecnologia GTL basica foi proposta em 1923 por dois cientistas alemaes, Franz
Fischer e Hans Tropsch. Eles descobriram a conversao catalitica de monéxido de carbono e
hidrogénio, resultando no syncrude. Neste processo eles obtiveram hidrocarbonetos com
cadeias carbonicas que variavam desde etano até as parafinas solidas. Em 1928, utilizando
catalisadores de ferro-cobre a uma temperatura de 190 °C e a pressdo atmosférica, eles
conseguiram obter uma mistura de hidrocarbonetos gasosos, como etano, propano ¢ butano, ¢

liquidos, como octano, nonano ¢ isononano (Callari, 2007).



11.3 - Vantagens

O uso da tecnologia GTL para a obten¢do de hidrocarbonetos liquidos ou syncrude
envolvem diferentes aspectos tais como: fatores econdmicos, estratégicos, de logistica e
ambientais. Outra razdo para o estudo desta tecnologia ¢ a substituicdo do LGN (liquid

natural gas) devido a grande dificuldade de transporte do mesmo.

O transporte de hidrocarbonetos liquidos da fonte até¢ o consumidor ja apresenta uma
grande infra-estrutura. Em contrapartida, para o transporte de gases, ainda ndo hd uma infra-
estrutura segura. Nos paises do oriente médio, por exemplo, existem grandes reservas de gas
natural e um mercado muito pequeno para o consumo desta matéria prima na forma gasosa.
Além disso, esses paises ndo apresentam infra-estrutura de gasodutos para o transporte do
mesmo para outras localidades. Uma alternativa para o transporte deste gas ¢ transporta-lo na
forma de LNG (liquid natural gas). Porém, esta alternativa amplamente utilizada ainda
oferece desafios aos paises, pois envolve um grande custo de capital devido as temperaturas
baixas que devem ser mantidas no armazenamento do LGN. Com isso uma alternativa que
vem ganhando espago é a tecnologia GTL que converte o gas natural em syncrude. Este
syncrude contém fragdes que podem gerar gasolina até 6leos lubrificantes. Em resumo, a
utilizagdo da tecnologia GTL evita as limita¢des infra-estruturais de transporte do LNG e ao
mesmo tempo os produtos apresentam uma demanda grande o suficiente para os volumes de

produgdo potenciais (Shalchi, 2006).

Além da questdo da facilidade do transporte do syncrude, outros fatores também
apresentam indicios que favorecem a utilizacdo da tecnologia GTL. Abaixo estdo alguns

destes fatores (Samuel, 2003):

e (Questdo ambiental

A legislagdo busca combustiveis mais limpos, mais leves e de melhor eficiéncia. Usar
0 gés natural para produzir um combustivel mais limpo e versatil utilizando a tecnologia GTL
¢ uma opg¢do que deve ser levada em consideragdo, pois no cenario mundial de energia as
reservas de Oleo e outras fontes naturais de energia sdo limitadas e ndo uniformemente
distribuidas. Uma das grandes vantagens da producao dos hidrocarbonetos liquidos via
tecnologia GTL ¢ que os produtos produzidos como nafta, querosene, diesel e outros nao

contém enxofre, aromaticos e compostos toxicos (Zennaro, 2005).



Os produtos obtido a partir da tecnologia GTL apresentam caracteristicas altamente
desejaveis, tanto em termos energéticos quanto ambientais, conforme mostram os resultados

a seguir comprovados pelo US Depart. Of Energy:

o Indice de Cetano' elevado (acima de 70, enquanto o diesel convencional esta
entre 48 e 50)

Emissdo de enxofre (<Ippm)

Emissao de aromaticos (<1% em volume)

Ponto de névoa (-10°C)

O O O O

Comparativo de emissodes entre o diesel sintético e o diesel de refinaria:
= 8% menos NOy, 38% menos HC e 46% menos CO

= 30% menos particulados

e Politica para evitar queima de gas nos flares de refinarias e plataformas

O volume de gés natural queimado mundialmente é de 1,076 trilhdes de m*/ano,
equivalente a cerca de 295 milhdes de m’/dia, isto significa dizer que diariamente queima-se
através dos flares, o equivalente a 10 GASBOL (gasoduto Brasil-Bolivia cuja capacidade
nominal de transporte é de 30,08 milhdes de m’/dia) operando em sua capacidade méaxima.
Se fosse possivel utilizar 100% do volume total queimado para a producdo de GTL, cerca de
1,072 milhao de bl/dia de produtos Fischer-Tropsch seriam produzidos. Este resultado ja leva
em consideragdo a energia despendida no processo de transformac¢do quimica do gas natural
para GTL, bem como considera as emissdes de carbono dos processos inerentes a

transformagao (Callari, 2007).

e  (Questdes econdmicas

No ambito nacional, também existem varios fatores de atragdo a tecnologia GTL.
Existem reservas de gas natural no Brasil que ainda ndo se apresentam com uma forma
econdmica estabelecida para monetiza-las. As reservas offshore de gas da Bacia de Campos
e da Bacia de Santos, bem como as reservas de gas do Espirito Santo ainda estdo entre esses
casos. Agreguem-se a esses volumes as reservas onshore de gas na bacia sedimentar do Rio

Amazonas, ao norte do pais, e também as reservas offshore espalhadas pelo litoral do

|, oo I , - . R .

O indice de cetano indica o quéo rapido o combustivel entra em auto-igni¢do e o quanto uniformemente ele vai queimar. A maioria dos
paises requerem um niimero minimo de cetanos entre 45 a 50. Um nlimero maior de cetano representa uma temperatura de chama menor,
promovendo uma redu¢do na formagao de 6xidos de nitrogénio os quais contribuem para a urban smog e 6zonio no nivel do chao.



nordeste. Para qualquer dessas situagdes, projetos voltados para viabilizar a tecnologia GTL
seria impulsionador no pais, abrindo caminho para a geragdo de produtos ambientalmente

limpos e para a monetizagdo de campos de gas natural offshore (Callari, 2007).

Refinarias do futuro terdo que processar residuos cada vez mais pesados e produzir
compostos mais puros: a tecnologia GTL pode ser uma alternativa ao investimento em
plantas de hidrodessulfurizacdo (HDS). A HDS reduz a concentracdo de enxofre nos
combustiveis a at¢ 50 ppm. Essas plantas, na verdade, custam bem menos que o GTL, mas,
em longo prazo, a diferenca nao sera tao significativa. Estimativas do CENPES revelam que
o custo de instalacdo de uma planta GTL, hoje na faixa de US$ 25 mil/barril diario, pode cair
para at¢ US$ 20 mil/barril didrio com o dominio da tecnologia. "Seria o custo de uma
refinaria de petréleo com uma unidade de hidrodessulfurizacdo", resume o coordenador do
projeto GTL, Eduardo Falabella Sousa-Aguiar. Outra vantagem € que os niveis de reducdo de
enxofre obtidos em uma HDS nunca atingem os alcangados em uma planta GTL, que podem

ser virtualmente nulos (A refinaria do futuro, 2009).

11.4 - Desvantagens

Apesar de apresentar muitas vantagens, a tecnologia GTL ainda ndo ¢ o caminho
escolhido para a produgdo dos derivados do petroleo. Um dos fatores que impedem a
utilizag¢ao da tecnologia € o seu custo, que ainda ¢ inviavel. O custo da tecnologia GTL ainda
¢ maior do que o custo para obter combustiveis via refino do petroleo. Para a obtencdo dos
hidrocarbonetos liquidos via FT ¢é necessario obter primeiro o Syngas, o qual utiliza

aproximadamente 2/3 da energia total utilizada no processo (Samuel, 2003).

Um exemplo de como esta etapa influencia no custo total do processo ¢ que as rotas
tecnologicas para a producdo de syngas podem seguir duas linhas distintas, podem utilizar
oxigénio ou ar. Na primeira, o custo de investimento aumenta consideravelmente, pois ¢é
necessaria uma planta de oxigénio, no entanto produz um syngas mais puro (Lapena e Sharif,

2004).

Em projetos de refinaria os indicadores de custo capital oscilam entre US$ 12 mil e
USS$ 15 mil para cada barril produzido. Ja, para os projetos GTL, os indicadores de custo
capital podem variar de US$ 20 mil até US$ 50 mil por barril, a depender dos insumos, dos

fatores tecnologicos, e dos cenarios econdmicos de médio prazo (Callari, 2007).



1.5 - Impactos sobre a refinaria

E importante perceber que a tecnologia GTL ndo deve ser vista como uma substituta
do refino do petréleo mais sim uma tecnologia que pode auxiliar as refinarias a obter

produtos de melhor qualidade e que atendam as necessidades ambientais e de mercado.

A refinaria produz uma grande variedade de produtos como gés, produtos leves como
gasolina, produtos intermediarios como gaséleo e os produtos pesados como residuos. Ao
longo dos anos devido as questdes ambientais, principalmente, as refinarias vem sofrendo

pressoes e estdo sendo forgadas a encarar desafios dentre os quais estdo (Shalchi, 2006):

PressOes ambientais:

e Especificacdes mais rigidas para gasolina, diesel, QAV e 6leo combustivel.
e Pressoes para reduzir a emiss@o de gases estufa.

Desafios de mercado:

e Aumento da demanda de destilados da categoria leve e intermediario.
e Producdo de gasolina e diesel ausente de enxofre e de alta qualidade.

Todos estes desafios forcam a industria petrolifera a melhorias extensas na
performance das refinarias assim como introdu¢do de novos processos. Até hoje as tnicas
melhorias feitas foram a expansdo da capacidade das unidades de tratamento existentes para
atender os novos desafios. Para exemplificar tais desafios a Tabela II-1 abaixo mostra a

evolucao nas restri¢cdes do diesel desde 2000 até 2010.

Tabela I1-1 - Evolucéo nas restri¢oes de diesel (limites EUA)

2000 2005 2008/2010
Enxofre (ppm), méx. 350 50 10
Densidade (kg/m?) 845 820-845 | <840
NUmero de Cetano, min. 51 51 53-55
Poli-Aromaéticos, (% p/p) max. 11 11-2 1-2
Aromaéticos, (% v/v) max. N/A
Destilagdo, T95 (°C) max. 370 340-360 <340

Fonte: (Shalchi, 2006)

De acordo com a Tabela II-1 podemos observar que, ja no ano que vem a demanda de
um diesel mais limpo e mais eficiente ndo estd nas especificacdes das unidades de tratamento

presentes nas refinarias, especialmente no Brasil. Muitos vém questionando se a utilizacdo da



tecnologia GTL poderia resolver este problema. A Tabela II-2 a seguir mostra as

especificagdes do diesel para os EUA, UE e o diesel obtido pelo processo GTL:

Tabela I1-2 - Especificacdes do diesel

Diesel

Especificacdes EUA UE GTL
Enxofre (ppm), méx. 50 15 0
Densidade (kg/m®) 820-845 876 790
NUmero de Cetano, min. 51 40 >70
Poli-Aromaticos, (% p/p) méax. 11-2 N/A 0
Arométicos, (% v/v) max. N/A 35 0
Destilacdo, T95 (°C) max. 340-360 338 340

A tabela acima indica que o diesel GTL atende com folga as especificagdes restritas

das duas areas. Porém ainda se questiona se a producdo do diesel GTL seria viavel.

A demanda por combustiveis mais limpos ja ultrapassa a capacidade instalada nas
refinarias para a sua producdo. Além disso, as porcentagens dos diferentes produtos de
petroleo obtidos pela refinaria sdo fixas. Nao ¢ facil aumentar nenhuma dessas porcentagens.

A Figura II-2 abaixo mostra as porcentagens dos produtos obtidos pelo refino do petrdleo e

pela tecnologia GTL.
100.0%
. Nafta 25.0%
80.0% v
Rfia6.5% = Gasolina
60.0% Nafta
B Querosene
® Diesel
40.0% .
HOleo Pesado
. H Qutros
20.0%
0.0%
Rendimento Médio de Rendimento Médio de
uma Refinaria uma Planta GTL

Figura I1-2 - Porcentagens dos produtos obtidos pelo refino
Fonte: (Shalchi, 2006).



A industria GTL disponibilizard oportunidades para enfrentar os desafios da refinaria para
os proximos anos. O GTL ndo deve ser visto como uma ameaga para as refinarias, mas sim
uma alternativa para a producdo de um diesel mais limpo. Abaixo estdo dois exemplos de

como as duas tecnologias podem trabalhar juntas (Shalchi, 2006):

e O diesel GTL pode ser comprado pelas refinarias e misturado ao diesel convencional.
Deste modo o custo com investimentos em expansdo das unidades de tratamento

poderia ser evitado.

e Refinarias poderiam construir a unidade GTL e utilizar a tecnologia FT para produzir
hidrocarbonetos liquidos do gas de sintese obtido pela gaseificagdo dos liquidos
pesados obtidos nas refinarias. Integrando a planta GTL na refinaria, ambas teriam o

potencial de ganhar sinergia.

11.6 - Plantas GTL no mundo e suas respectivas situacgoes

As principais empresas no desenvolvimento de tecnologia GTL utilizando o gés
natural como insumo sdo Sasol, Petro SA e Shell, que ja sdo detentoras de producdo em
escala comercial. Outras grandes companhias, como a ExxonMobil, a BO e pequenas como a
Syntroleum e Rentech tém unidades experimentais para produgdo de GTL em escala teste.
Empresas como a Repsol, a PDVSA e a Petrobras estdo ainda adentrando no ramo da

pesquisa de produg@o de GTL partindo do gas natural (Callari, 2007).

A tabela abaixo mostra a empresa detentora do projeto, a sua localizagdo geografica, o

tipo de carga, a capacidade da planta, o processo utilizado, € o tipo de produto gerado.

Tabela I1-3- Projetos industriais em operacéo

. Capacidade Previsdo de
Companhias Local Produto (bpd) Carga Processo Partida
Combustiveis
Mossel Bay, Gés Natural Sasol ~
PetroSA Africa do Sul e Prodgtps 22.500 (SMR+POX) (Synthol) Em Operacao
Especiais
. Combustiveis
Bintulu, Gas Natural ~
Shell Mal4sia e Prodl}tf)s 12.500 (POX) Shell (SDMS) | Em Operagéo
Especiais
Sasol e Qatar . ,
Petroleum Ras Laffain, Combustiveis 34.000 Gds Natural Sasol (SPDP) | Em Operagdo
(Oryx) Catar (ATR)

Fonte: (Callari, 2007).
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Capitulo 111 - Processos GTL

O processo GTL ¢ composto das seguintes etapas: (1) tratamento do gas natural, (2)
produgdo do gas de sintese, (3) processo Fischer-Tropsch para conversdo em hidrocarbonetos
e (4) acabamento do dleo obtido. Para cada etapa do processo as condi¢gdes mais utilizadas
serdo mostradas e a escolha da rota mais apropriada ¢ feita tendo o objetivo de maximizar a

producdo de diesel.

I11.1 - Gas natural

O gas natural se encontra no estado gasoso a temperatura e pressdo ambientes, € ¢
constituido, principalmente por metano (CHj), entre 70 e 98%, e etano (C,Hg). Pode
apresentar ainda propano (Cs;Hg), butano (C4H¢), nitrogénio (N>), didéxido de carbono (COy),

acido sulfidrico (H,S), hélio (He), enxoftre (S), dgua, e metais pesados.

Para a tecnologia GTL, aqui discutida, deve-se obter como Uinico insumo o gas metano,
sendo assim, € necessario que esse gas esteja devidamente separado dos outros constituintes
do gas natural e livre de contaminantes. Para garantir que o gas metano esteja nas condicdes
acima, o gas natural deve passar por uma Unidade de Processamento de Gas Natural

(UPGN), onde ¢ feito o tratamento do gas natural (Callari, 2007).

O metano ¢ uma molécula bastante estavel e para o uso na tecnologia GTL, deve ser
transformada em uma molécula reativa de monodxido de carbono (CO). A mistura de
monoxido de carbono e hidrogénio (H,) é chamada de gas de sintese, que é o insumo para o

processo Fischer-Tropsch.

I11.2 - Producdo do gas de sintese

Atribui-se o nome de gas de sintese, ou Syngas, a mistura de hidrogénio (H) e
monoxido de carbono (CO). A razdo H2/CO varia conforme o tipo de insumo e o processo

utilizado para conversao do gés de sintese.

O gas de sintese ¢ um insumo muito utilizado na industria quimica e na producdo de
combustiveis liquidos. Pode ser derivado de gas natural, como mostrado nesse trabalho,
carvao e biomassa. Da-se o nome de coal-to-liquid (CTL), a tecnologia de producdo de gas de

sintese a partir do carvao e de biomass-to-liquid (BTL) quando o insumo ¢ biomassa.
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Na producdo de combustiveis liquidos pela tecnologia GTL, a etapa de produgdo de
gas de sintese ¢ a que envolve maior investimento, representando aproximadamente 40% do

investimento total da planta GTL (Reddy e Basu, 2007).

Os principais processos utilizados na producdo de gés de sintese sdo oxidacdo parcial
(POX), reforma a vapor (SMR), reforma autotérmica (ATR). Sendo o ATR o mais utilizado
quando se trata de tecnologia GTL (Callari, 2007).

111.2.1 - Reforma a vapor do metano (Steam Methane Reforming — SMR)

A reagdo ocorre em um reator tubular na presenga de catalisador ¢ o calor ¢
adicionado externamente por queimadores. A rea¢do ¢ endotérmica. O processo ¢
extremamente produtivo, mas ha problemas como alto consumo energético, alta razao de

H,/CO no syngas (entre 3 e 5) e alto custo de construgdo do reator (Reddy e Basu, 2007).
CH,4 + H,O = CO + 3H,; AH®9gx = 205,92kJ/mol
CHy4 + CO, = 2CO + 2H;; AH%9sk = 247,32kJ/mol
A reagdo opera com excesso de vapor, temperaturas na faixa de 750 a 900°C e
pressoes entre 20 a 50 atm (Callari, 2007).
111.2.2 - Oxidagéo parcial (Partial Oxidation — POX)

Comparado ao processo SMR, na oxidagdo parcial ha baixo consumo energético visto
que a reagdo é exotérmica. E um processo nio-catalitico, podendo assim usar temperaturas
maiores, entre 1200-1500°C, que garantem maior conversdao do metano, quase completa. O
reator ¢ uma pecga refrataria e pressurizada dotada de queimadores, em que reagem gas

natural e oxigénio como mostrado na reacdo abaixo (Callari, 2007).
CH4 + 1/20, = CO + 2H;,; AH%9gx = -36kJ/mol

Normalmente trabalha-se com excesso de oxigénio entre 40-50%, formando um
syngas com razao H,/CO aproximadamente 1,75. O POX ¢é bastante versatil quanto aos

insumos, podendo utilizar até hidrocarbonetos pesados (Song e Guo, 2006).

111.2.3 - Reforma autotérmica (Autothermal Reforming - ATR)

A reforma autotérmica pode ser considerada como a combinagdo dos processos de
reforma a vapor e oxidacao parcial. E a melhor op¢ao para produzir syngas com razao H2/CO

igual a 2, a qual ¢ ideal no processo Fischer-Tropsch. Essa razdo pode ser alterada ajustando-
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se a composi¢do dos reagentes na mistura CH4:H,0:0, e uma baixa razdo de vapor/carbono ¢

requerida para obter H,/CO em torno de 2 (Ferreira, Zanchet, et al., 2009).

O reator ¢ um cilindro pressurizado com queimadores. O metano e O, seguem para o
reator em correntes separadas, onde encontra-se o catalisador. A Figura III-1 mostra o reator
autotérmico. O reator atinge temperaturas de até 1200°C, sendo necessario o uso de
catalisador de alta estabilidade térmica, como o catalisador de niquel suportado sobre

magnésio e alumina (Callari, 2007).

A composicao do gas, resultado da reforma autotérmica, é determinado pelo equilibrio
termodindmico das reagdes SMR (Steam Methane Reforming) e WGS (Water Gas Shift). A

reagao WGS ¢ usada para ajustar a razao H,/CO.

Insumo e Vapor "
* i

Cimara de
combustio
| Leito catalitico
klil‘ill.llllull.ll.}ﬂ,-j/
>
“‘J
S
LI

L

3a5 de sintese

Figura I11-1 - Reator autotérmico
Fonte: (Callari, 2007)

Para escalas maiores, o processo de reforma autotérmica é o mais adequado por ser

mais econdmico e seguro na produgido do syngas.

111.3 - Processo Fischer-Tropsch

A reacdo de FT ¢ a principal etapa na tecnologia GTL. Trata-se da conversdo do gas
de sintese em cadeias de hidrocarbonetos. A reacdo basica do Fischer-Tropsch requer uma

estequiometria de H,/CO=2.
nCO + 2nH; = (-CH;-)n + nH,0 (AHg = -39,4 kcal/gmol)

A reacdo continua via propagacdo em cadeia, comparavel a uma polimerizagdo, com
agrupamento de -CH,- formando cadeias longas e lineares de hidrocarbonetos. O produto da

rea¢do FT ¢ uma mistura de hidrocarbonetos parafinicos e olefinicos de diferentes tamanhos
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de cadeia (Rodrigues e Bomtempo, 2005). Além disso, por ter 4gua como produto primario

da reagdo FT, o CO; pode ser produzido pela reagdo secundaria de WGS (Water Gas Shift).

O processo ocorre em um reator catalitico, a temperaturas entre 200 e 300°C e
pressoes entre 10 a 40 bar. Trata-se de uma reagdo exotérmica, por isso deve-se usar

condi¢des e reatores que buscam o maior eficiéncia no aproveitamento energético.

O processo FT pode ocorrer em duas faixas de temperatura: HTFT (High Temprature
Fischer-Tropsch), que ocorre em alta temperatura ¢ LTFT (Low Temperature Fischer-
Tropsch), que ocorre a baixas temperaturas. A op¢ao pela faixa de temperatura vai depender
do objetivo do processo. O processo HTFT ¢ utilizado principalmente na producdo de
gasolina e produtos quimicos bésicos como a-olefinas. Enquanto que o processo LTFT ¢

utilizado para produgdo de diesel e parafinas (Branco, 2008).

111.3.1 - Reatores

Os principais tipos de reatores que tem sido propostos e desenvolvidos para a reagdo

FT sdo: Reator Tubular de Leito Fixo, Reator de Leito Fluidizado e Reator em Lama.

Os reatores de leito fixo consistem em milhares de pequenos tubos com catalisador
como agente de superficie-ativa nos tubos. Ha circulacdo de dgua ao redor dos tubos para

regulacdo da temperatura.

Os reatores de leito fluidizado sdo diversificados, mas podem ser caracterizados por

um comportamento de fluido do catalisador.

Os reatores de lama s3o largamente usados e consistem em elementos fluidos e
solidos, onde o catalisador ndo tem posi¢do especifica, mas flui no reator como pequenos
pedagos de catalisador unidos com os componentes do reator. E o mais utilizado nos
processos mais atuais por ter melhor controle do calor de reacdo. Acredita-se que todos os
novos processos adotardo alguma variante do reator em lama dependendo do produto

(Samuel, 2003).

A Figura III-2 abaixo mostra os principais reatores usados industrialmente.
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Figura I11-2 - Tipos de reatores do processo FT
Fonte: (Stern, 2009).

111.3.2 - Catalisador

O papel do catalisador ¢ fazer a hidrogenacdo do CO, convertendo-o nos produtos
desejados. Além disso, deve evitar reagdes secundarias, ter alta atividade para garantir
rapidez na reagdo (mesmo que seja a condigdes brandas de temperatura e pressdo), manter
atividade e seletividade por longo periodo. Embora haja muita pesquisa de catalisadores no
processo Fischer-Tropsch, ha somente duas opgdes vidveis comercialmente: catalisadores de

ferro e de cobalto (Samuel, 2003).

Catalisadores de cobalto fornecem alta seletividade e vida longa. Enquanto que os

catalisadores de ferro sdo mais baratos, além de terem maior tolerancia ao enxofre.

I11.4 - Processamento do produto

Os hidrocarbonetos produzidos no processo Fischer-Tropsch apresentam diversos
tamanhos de cadeia e s3o predominantemente parafinas. A mistura pode ser transportada
como Oleo cru, ou syncrude, como insumo para as refinarias. Entretanto transporte por
tanques convencionais podem ndo ser viaveis devido ao baixo ponto de fulgor do syncrude.
Tal é a motivacdo para o estudo dos processos de separagdo dos produtos do processo

Fischer-Tropsch na tecnologia GTL.

15



Entretanto, normalmente o o6leo & processado para entdo ser separado. Para o
processamento, podem ser usados processos de hidrocraqueamento e hidroisomerizagdo para
craquear cadeias longas de parafinas em cadeias curtas e lineares, modificando suas
propriedades que facilitam o transporte. Dessa forma ¢ obtido diesel de alta qualidade

(Samuel, 2003).

Embora seja de grande importancia no acabamento do produto, ja que a maioria dos
processos de producdo de diesel sintético envolvem a etapa de hidrocraqueamento, a proposta
deste trabalho ¢ avaliar a sepragdo do diesel obtido diretamente via a sintese de FT e apods
esta separacdo entdo enviar os produtos mais pesados para uma unidade de

hidrocraqueamento.

I11.5 - Escolha da rota tecnoldgica

A rota tecnologica mais apropriada foi escolhida baseando-se em maior produgao de
diesel e outras vantagens, como aproveitamento energético e seguranca. Foi feita a escolha

para cada etapa do processo GTL.
¢ Producdo do gés de sintese

A reforma auto-térmica (ATR) ¢ a melhor opgdo para produzir syngas com razao
H2/CO igual a 2, que ¢ o necessario como insumo do processo Fischer-Tropsch. Além disso,
€ o processo mais seguro e econdmico quanto se trata de escalas industriais (Aasberg-

Petersen e Christensen, 2003).

O processo de oxidagdo parcial seria uma alternativa ao ATR, entretanto apresenta
menor eficiéncia e com maior custo intensivo, quando considerado a planta completa de
GTL. O aumento de custo ¢ devido ao maior consumo energético necessario para o uso de

oxigénio puro ao invés de ar.
e Processo Fischer-Tropsch

Considerando os reatores utilizados no processo FT, o mais indicado ¢ o reator de
lama. A escolha se deve a vantagem desse reator quanto ao aproveitamento energético. Como
a reagdo de FT ¢ altamente exotérmica, utiliza-se o reator de lama para melhor controle do

calor de reacdo.

Os catalisadores viaveis economicamente para a reagdo FT, sdo ferro e cobalto, o de
cobalto ¢ o mais adequado para o propdsito do trabalho. O catalisador de cobalto, apesar de

ser mais caro, tem uma maior atividade na sintese de Fischer-Tropsch em baixa temperatura,
16



reduzindo o custo energético. Além disso, tem vida longa e melhor relacdo entre custo e

desempenho. (Kim, Jun, et al., 2009)

111.6 - Distribuicéo das cadeias apds o processo FT

Visando a separagdo do diesel diretamente apos a sintese FT é de extrema importancia
que a sintese seja direcionada para um rendimento maximo de diesel na reagdo. A
distribuigdo dos hidrocarbonetos na corrente de saida torna-se entdo essencial para o sucesso
da separacdo. A distribuicdo dos produtos da reagdo Fischer-Tropsch depende do catalisador

e das condic¢des de processo (temperatura, pressao e tempo de residéncia).

O modelo Anderson-Schulz-Flory (ASF) prevé a distribuigdo teorica das cadeias. O
modelo ASF se baseia numa teoria probabilistica que determina a probabilidade de
crescimento da cadeia de hidrocarboneto. O crescimento ocorre passo a passo pela insercao
ou adicdo do intermediario C1 com a probabilidade de crescimento (a) constante (Tavakoli,

Sohrabi e Kargari, 2008). A equacao ASF do modelo ¢ dada por:
W,
1t —-1-= 2,(n-1)
= (1- )’

Onde W, ¢ a fracdo madssica do hidrocarboneto com niimero de carbonos n.

Para favorecer a produgdo de diesel, deve-se obter a constante o que gera uma
distribuicdo de cadeias com maior porcentagem na fracdo C13-C25, correspondente ao diesel.
A Figura III-3 abaixo mostra a distribui¢do tedrica ASF das cadeias como funcdo da

constante o.
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Figura I11-3 - Anderson-Schultz-Flory distribution
Fonte: (Stern, 2009)
Percebe-se que a maior fracdo de diesel ¢ obtida para o valor de a~0,88,como mostrado
no grafico. Existem diversos modelos (Tavakoli, Sohrabi e Kargari, 2008) que determinam o

valor de a de acordo com as condigdes de processo. Entretanto, o topico ndo sera abordado

no presente trabalho.

A distribuicdo de cadeias utilizada sera a obtida através de simulacdo da sintese de
Fischer-Tropsch a partir do gas natural, apresentada por Kim et. al. (2009). A figura a seguir

apresenta o resultado da simulacdo.
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Figura I11-4 — Fracdo massica dos produtos da sintese FT obtidos por simulagéo
Fonte: (Stern, 2009).

Para melhor interpretacdo dos dados, foi feita uma regressdo polinomial com os
pontos da curva, que foram reproduzidos com auxilio do software “MarkGraph for Windows
95”, elaborado por José¢ Alipio Castelo Branco Junior (LTTC COPPE-UFRJ). A equacio

polinomial que melhor representa os dados ¢ dada por:
wy(%) = 8% 107 "n> — 8 x 10~>n* + 0,0038n3 — 0,085n% + 0,8431n — 0,0666
R%? =0,9998
Onde w, representa a fracdo massica do hidrocarboneto de n carbonos.

A partir da equacdo, foi possivel obter os diferentes valores de fracdo massica para cada

hidrocarboneto.
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Tabela I11-1 - Distribuicéo das cadeias

n Wn Wn Fracdo n Wn Wn Fracdo
(% do grafico) | (% normalizada) massica (% do grafico) | (% normalizada) | massica
1 0.6952 0.7452 0.0075 16 2.8238 3.0268 0.0303
2 1.3087 1.4028 0.0140 17 2.8247 3.0278 0.0303
3 1.7940 1.9230 0.0192 18 2.8444 3.0488 0.0305
4 2.1693 2.3253 0.0233 19 2.8867 3.0942 0.0309
5 24514 2.6276 0.0263 20 2.9554 3.1679 0.0317
6 2.6553 2.8462 0.0285 21 3.0541 3.2736 0.0327
7 2.7949 2.9958 0.0300 22 3.1864 3.4155 0.0342
8 2.8823 3.0895 0.0309 23 3.3561 3.5973 0.0360
9 2.9289 3.1394 0.0314 24 3.5670 3.8234 0.0382
10 2.9444 3.1561 0.0316 25 3.8234 4.0982 0.0410
11 2.9379 3.1491 0.0315 26 4.1298 4.4267 0.0443
12 29172 3.1269 0.0313 27 4.4913 4.8142 0.0481
13 2.8895 3.0972 0.0310 28 4.9136 5.2668 0.0527
14 2.8610 3.0666 0.0307 29 5.4029 5.7913 0.0579
15 2.8374 3.0414 0.0304 30 5.9664 6.3953 0.0640

A distribuicdo € necessaria a caracterizagdo da carga de alimentagdo da coluna de

separacao que sera simulada. Ambos os topicos serdo discutidos posteriormente.
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Capitulo 1V - Estudo do processo de separacéo

De acordo com o objetivo do trabalho, a simulagdo da coluna de destilagdo, responsavel
pela separagdo do dleo, tem grande importancia na avaliagdo do processo. Este capitulo
apresenta o estudo do processo de destilagdo, compreendendo as especificagdes e

caracterizagOes usadas no ambiente de simulagao.

Inicialmente, foram realizadas a descricdo do processo de separagdo em estudo e a
caracterizagdo da carga para a simulagdo. Em seguida, foi apresentada a especificagdo da
carga e da coluna no ambiente de simulagdo. Para tal, o Simulador UNISIM foi utilizado. A

avaliac@o dos resultados obtidos ¢ feita no capitulo V.

IV.1 - Processos de separacéo

O syncrude tem pouquissimas aplicagdes na sua forma bruta, servindo somente como
6leo combustivel. Para que o potencial energético desse oleo seja aproveitado ao maximo e as
fragdes desejadas sejam obtidas, ele deve ser submetido a uma série de processos. A maioria

das operagdes unitarias que faz parte desse processo sdo os processos de separagdo.

Nesse caso, os processos de separacdo tém por finalidade desmembrar o 6leo em suas
fragdes basicas, ou processar uma fragao para que dela se remova um grupo especifico de

compostos.

As operagdes de separagdo utilizadas envolvem a transferéncia de massa, pois hd a
criacdo de uma segunda fase pela adicdo de calor, como na destilacao, ou pela adigdo de um
agente de separacdo, como na absorcao e extragdo. O projeto do equipamento de separagao,
como as colunas de destilagdo, depende dos estagios de equilibrio, que sdo dados pela base

termodindmica (Henley e Seader, 1981).

IV.1.1 - Destilagdo atmosférica

A destilagdo ¢ responsavel pelo fracionamento do 6leo em diversos produtos tais
como GLP, nafta, querosene, diesel, entre outros. O termo coluna atmosférica é dado a

colunas de destilagcdo que pressdo de operacdo ¢ a pressdo atmosférica (em torno de 1 atm).

Devido a complexidade do 6leo, comparavel a complexidade do petréleo, a coluna
atmosférica, denominada também como torre atmosférica, torna-se extremamente complexa.

Os produtos da destilagdo do 6leo sdo misturas de varios hidrocarbonetos, especificadas em
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termos das temperaturas do ponto de bolha dessas fracdes conforme as normas estabelecidas

(ensaio de destilagdo ASTM D86) (Yamanishi, 2007).

Essa coluna deve operar com um condensador. O vapor do topo da coluna ¢
condensado, onde parte do liquido condensado volta a coluna como refluxo externo.
Normalmente, nas colunas de processamento de 6leo com essa natureza, ndo sdo projetados
refervedores devido as altas temperaturas em que os estagios da se¢do de esgotamento podem
alcancar. Além disso, as correntes laterais sdo enviadas para colunas de esgotamento
(stripping). Dessa forma, os componentes mais leves da corrente lateral sdo removidos pelo
vapor de agua que ¢ injetado no fundo da coluna e retornam a coluna principal no estagio
acima da retirada. O produto ¢ retirado na corrente de fundo das colunas de esgotamento

(Yamanishi, 2007).

O ¢leo obtido pela reagdo FT ¢ um 6leo bem mais leve, apresenta uma viscosidade bem
menor que os petroleos, portanto a coluna simulada para a separacdo do syncrude ndo tera as
mesmas caracteristicas de uma coluna usada normalmente em processamento de petroleo.

Serdo utilizados refervedores e ndo serdo utilizadas as colunas de esgotamento.

Os pratos ou recheios sdo os dispositivos de contato liquido-vapor de uma coluna de
destilagdo. Os dispositivos podem ser separados em trés grandes grupos (Henley e Seader,

1981):

e Pratos sem downcomers (dispositivo de descida de liquido): sdo geralmente planos e
contém furos através dos quais passam liquido e vapor intermitentemente e em contra-
corrente. Os tipos mais usados sdo: Pratos Turbogrid, Pratos Perfurados, Ripple Trays
e Kittle Trays.

e Pratos com downcomers: reservam parte da area transversal da coluna para a descida
de liquido ao prato imediatamente inferior, por gravidade. O nivel de liquido é,
geralmente, mantido por vertedores. Os pratos com downcomers se subdividem em:
Pratos com borbulhadores (Bell Caps, Tunnel Caps, Uniflux e Montz) e Pratos
Perfurados (Sieve Tray e Jet Tray).

e Recheios: Pecas solidas projetadas para aumentar a area de contato liquido-vapor. Os

mais comuns s3o: Rasching Rings, Saddles e Pall Rings.

Pratos sdo sempre usados em colunas de grande didmetro e em torres que tenham mais
que 20 ou 30 estagios, por isso sdo usados na coluna atmosférica do presente trabalho. A

eficiéncia das torres com recheios é normalmente mantida com o decréscimo do didmetro
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enquanto que as colunas com pratos diminuem a eficiéncia. As condigdes principais que
favorecem o uso de recheio sdo (Henley e Seader, 1981): diametro da coluna pequeno
(abaixo de 0,6 m), operagdes corrosivas e destilagdes com alto vacuo. As torres com pratos
sdo escolhidas quando ocorre: colunas operando em pressdes acima da atmosférica, vazoes de
liquido baixo, grande nimero de estagios e didmetro ou servigos “sujos” visto que as colunas

com pratos sdo mais faceis de limpar.

Os pratos com borbulhadores sdo os dispositivos de contato liquido-vapor de uso mais

frequente em colunas de destilagao (Henley e Seader, 1981).

IV.2 - Caracterizacéo da carga

A caracterizagdo do 6leo, analogamente a caracterizacdo do petroleo cru, € feita através
de ensaios de destilagdo. No presente trabalho, o Syncrude apresenta uma composigdo
estimada de hidrocarbonetos nas condi¢des determinadas do processo, obtida por Kim et al
(2009) através de simulagdes. Entretanto, na pratica, nem sempre ¢ possivel obter a
composicdo desse Oleo, sendo necessaria a caracterizagdo por ensaios de destilacdo

(Yamanishi, 2007).

O objetivo principal destes ensaios de destilacdo ¢ a caracterizagdo do 6leo ou fracdes
pelas faixas de temperatura de ebulicdo. Os ensaios de destilagdo sdo realizados de acordo
com métodos padronizados por organizagdes tais como ASTM (Association Society for
Testing and Materials) e IP (Institute of Petroleum). Serd usada a curva PEV (Ponto de

Ebulicdo Verdadeiro) como forma de caracterizagao.

A curva PEV (TBP — True Boiling Point) de destilacdo ¢é representada em um grafico
de temperatura de ebulicdo em fungdo da porcentagem vaporizada de uma amostra do 6leo.
Para construcdo da curva PEV, a carga (com a devida composic¢do e condigdes) foi simulada
no UNISIM, para fornecer os valores de porcentagem da fragdo vaporizada, dada a

temperatura.
A curva PEV tem dois parametros fundamentais, s3o eles:

a) Ponto Inicial de Ebuli¢ao (PIE) ou IBP (Initial Boiling Point): € a temperatura na qual a
fragdo ou o 6leo cru comeca a vaporizar. Por exemplo, quando se diz que o ponto inicial de
ebulicdo de uma fragdo é de 185°C, significa que esta fragdo inicia sua vaporizagdo a uma

temperatura de 185°C em uma curva de ensaio de destilagdo (ASTM D86, por exemplo).
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b) Ponto Final de Ebulicdo (PFE) ou EP (End Point): ¢ a temperatura na qual a fragdo ou o

6leo cru ¢ completamente vaporizado.

IV.3 - Corte e fracdes

A temperatura em qualquer ponto da curva PEV representa o ponto de ebulicdo
verdadeiro do material hidrocarboneto cuja respectiva porcentagem em massa foi vaporizada.
Assim, cada material obtido pela destilagdo corresponde a um volume e uma temperatura que

sdo determinados pela curva.

Para definir o ponto de corte (cut point), define-se PFE; como a temperatura do ponto
final de ebulicdo da fragdo mais leve (caracterizada pela curva PEV-TPB), isto ¢, a
temperatura na qual 100% do volume da fragdo ¢ vaporizada. E PIEp como a temperatura do
ponto inicial de ebuli¢do da fracdo mais pesada (caracterizada pela curva PEV-TPB). A

temperatura de corte serd a média de PFE; e PIEp.

As principais fragdes obtidas como produto da destilacdo sdo: GLP, Nafta, Querosene,
Diesel e Gasoleo. As faixas de temperatura variam de acordo com a refinaria ou a
especificagdo do produto. A faixa de temperatura definida pela ASTM D86 ¢ mostrada na

tabela abaixo:

Tabela IV-1 - Faixas de temperatura de ebulicdo para as fragdes conforme ASTM D86.

. Faixa de temperatura de
Fracoes L
ebulicdo ASTM D86
Nafta Até 400°F (204°C)
Querosene 325°F - 550°F (163-288°C)
Diesel 350°F - 675°F (177-357°C)
Gasoleo Atmosférico Maior que 675°F (357°C)

Fonte: (Yamanishi, 2007)

V.4 - Descricao simplificada do processo de destilacéo estudado

O processo estudado envolve a separagdo direta da mistura de hidrocarbonetos obtida na
reagdo FT (syncrude), através de uma coluna de destilagdo de pratos. O syncrude sai do reator
Fischer-Tropsch a temperatura e pressdo (255 °C e 30 bar) a corrente passa por valvulas
redutoras de pressdo, que reduzem também a temperatura da corrente. O O6leo entdo ¢
aquecido por um sistema de aquecimento visando sua vaporizagdo parcial antes da entrada na

coluna. A coluna de destilagdo de pratos opera com referverdor e condensador parciais,
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refluxo de fundo ( Parte da corrente que deixa o refervedor) e refluxo de topo (parte da

corrente que deixa o condensador).

O syncrude utilizado apresenta diferentes fracdes de hidrocarbonetos, que ao se
agruparem em certas proporgdes constituem alguns derivados do petréleo como produtos
leves, nafta, querosene, diesel e residuo. Na intencdo de obter esses derivados, a coluna opera

com cinco retiradas:

e Produto de topo: vapor saturado, onde sdo retiradas as fragdes leves do 6leo (fragdo
vaporizada que deixa o condensador; e produto de topo, liquido saturado fragdo
liquida que deixa o condensador parcial, onde ¢ retirada a nafta;

e Duas retiradas laterais, onde sdo retirados o querosene ¢ o diesel respectivamente;

e Uma retirada de fundo, onde sdo retirados os produtos mais pesados.

Um fluxograma basico do processo pode ser visto na Figura [V-1 abaixo.

Caondenzadaor

Leves

) Mafia

Refluxg
de topo

) Cuerosens

) Diesel

Syncruda [ ] E “E [ j

Aquecedor

Refluxg
de lunda

Coluna de
Dastilagao

Refervedor
parcial

Residun

Figura IV-1 - Fluxograma bésico do processo

O fluxograma bdasico para o processo foi reproduzido no ambiente do simulador
UNISYS. As Figura IV-2 e Figura IV-3 representam, respectivamente, o fluxograma do

processo € o arranjo do caso base da coluna de destilagdo adotados no estudo.

25



—
| Leves
2-101
Q-100 —
el | MNafta
[ ] [ ] QueEene
SH-100 Sh-105
P-100 E-100 P-101
—
Diesel
-
Q-102
-—
Residun

T-100
Figura V-2 - Fluxograma do Processo no UNISYS

Na figura acima a corrente de energia Q-100, ¢ a corrente de vapor d’agua do
aquecedor E-100, que ¢ responsavel pelo aquecimento da carga antes de entrar na coluna. As
correntes Q-101 e Q-102 sdo as correntes de agua de resfriamento do condensador e vapor
d’agua de aquecimento e vaporizacao do refervedor, respectivamente. As valvulas PV-100 e
PV-101 sao responsaveis pela quebra de pressdo da corrente SN-100 (corrente de saida do
reator FT). A corrente SN-105 representa a carga da coluna ajustada para as condi¢des de
alimentacdo.
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Figura 1V-3 - Coluna de Destilacéo (caso base) no UNISIM
26



IV.5 - Especificacdo da carga

A especificacao da carga que sera usada na simulacao foi determinada pela curva PEV
e, a partir dela, foi feita a determinacdo dos pseudo-componentes no simulador. As etapas sdo

descritas nos topicos a seguir.

IV.5.1 - Composicao da carga

A composi¢do do syncrude, produto da reagdo FT, depende das condigdes de
processo. O processo Fischer-Tropsch estudado por Kim et al (2009), para o reator de lama e
catalisador de cobalto, com temperatura de 255°C. Como explicado anteriormente, a partir da
curva do trabalho de Kim et al, obteve-se a fracdo massica para cada tamanho de cadeia. Na

tabela abaixo, Wn representa a fragdo massica (em %) da cadeia de n carbonos.

Tabela IV-2 - Distribuicao das cadeias

Wh Fracéo Whp Fracéo
f (%) massica f (%) massica
1 0,7452 0,0075 16 3,0268 0,0303
2 1,4028 0,0140 17 3,0278 0,0303
3 1,9230 0,0192 18 3,0488 0,0305
4 2,3253 0,0233 19 3,0942 0,0309
5 2,6276 0,0263 20 3,1679 0,0317
6 2,8462 0,0285 21 3,2736 0,0327
7 2,9958 0,0300 22 3,4155 0,0342
8 3,0895 0,0309 23 3,5973 0,0360
9 3,1394 0,0314 24 3,8234 0,0382
10 3,1561 0,0316 25 4,0982 0,0410
11 3,1491 0,0315 26 4,4267 0,0443
12 3,1269 0,0313 27 4,8142 0,0481
13 3,0972 0,0310 28 5,2668 0,0527
14 3,0666 0,0307 29 5,7913 0,0579
15 3,0414 0,0304 30 6,3953 0,0640
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IV.5.2 - Curva PEV

Para a construgdo da curva PEV, a corrente acima especificada foi simulada no
UNISIM, e os dados de porcentagem vaporizada (em massa) para cada temperatura foram

obtidos.

Primeiramente, para determinar a temperatura inicial e final da curva, usou-se
respectivamente, =0 (Ponto de Bolha) e B=1 (Ponto de Orvalho). Assim, a temperatura
inicial da curva foi -45,04°C. Esse valor é coerente, pois se trata de uma mistura com muitos
compostos leves. A temperatura final ¢ de 383,5°C. Apds essa determinagao, foi construida a
tabela de T x B contendo 50 pontos. A partir desses dados foi construido o grafico abaixo,

que representa a curva PEV a 1 atm.

Curva PEV (TBP) a1 atm

Temperatura (°C)

0% 10% 20% 30% 40% 50% 60% 70% 80% 90% 100%

% Vaporizada em Massa

Figura IV-4 - Curva PEV (TPB) de destilagéo para o syncrude

IVV.5.3 - Caracterizagdo dos pseudo-componentes

A caracterizacdo no UNISYS se da através de pseudo-componentes. O pseudo-
componente representa uma mistura de hidrocarbonetos de diferentes tamanhos de cadeia,

determinados pela temperatura de ebulicdo dessa mistura.

Ao caracterizar a carga no simulador comercial UNISYS, o programa converte os
dados de ensaio de destilacdo, nesse caso Curva PEV-TPB, em pseudo-componentes e
determina uma série de propriedades fisicas. Para tal caracterizagdo, utiliza-se o pacote

termodindmico Peng-Robinson, ideal para a aplicacdo em petrdleo, gas e petroquimicas.
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A tabela abaixo mostra os pseudo-componentes estipulados pelo UNISYS e suas
respectivas fragdes massicas. O pseudo-componente mostra em seu nome o valor da

temperatura normal de ebuli¢do (em °C), por isso a sigla NBP (Normal Boiling Point).

Tabela V-3 - Pseudo-componentes e respectivas fracdes massicas.

Pseudo- Fracéo Pseudo- Fracéo
componente maéssica componente méssica
NBP_-37 0,0024 NBP_191 0,0221
NBP_-22 0,0027 NBP 205 0,0242
NBP_-8 0,0032 NBP 219 0,0264
NBP 3 0,0041 NBP 234 0,0289
NBP 20 0,0053 NBP 248 0,0318
NBP 34 0,0066 NBP 262 0,0353
NBP 48 0,0079 NBP 277 0,0396
NBP_62 0,0089 NBP 291 0,0451
NBP_77 0,0099 NBP_305 0,0525
NBP 91 0,0109 NBP 320 0,0628
NBP_105 0,0120 NBP 334 0,0773
NBP_119 0,0133 NBP_348 0,0981
NBP_134 0,0148 NBP_363 0,1282
NBP_148 0,0165 NBP_377 0,1702
NBP_162 0,0183
NBP_177 0,0202

A partir da caracterizagdo dos pseudo-componentes, o UNISIM propde as fragdes de
corte. Para a escolha autocut, foi obtida uma distribui¢ao de ponto de corte mostrada na

Figura IV-5 abaixo.
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Figura 1V-5 - Distribuicdo de corte das fracdes, obtida no UNISYS

A Tabela IV-4.A abaixo, representativa da figura, mostra a distribui¢ao de cortes com

as devidas temperaturas inicial e final de corte e a fracdo de cada corte.

Com o objetivo principal de obtencdo de diesel, foi proposto no estudo unir algumas

fragoes de corte, a fim de simplificar a separacdo das fragdes. A proposta ¢ mostrada na

Tabela IV-4.B.
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Tabela V-4 - Distribuicao de corte das fracoes. (A) Obtida no UNISIM e (B) Proposta no

estudo.
(A) Temperatura de corte (°C) (B) Temperatura de corte (°C)
Fracéo Fracéo
Nome Inicial Final Nome Inicial Final

Off Gas -44.97 10,00 0,0178 Leves -44,97 10,00 0,0178

Lt St Run 10,00 70,00 0,0379
Nafta 10,00 180,00 0,1598

Naphtha 70,00 180,00 0,1219
Kerosene 180,00 240,00 0,1086 Querosene 180,00 240,00 0,1086

Light Diesel 240,00 290,00 0,1273
Diesel 240,00 340,00 0,3346

Heavy Diesel 290,00 340,00 0,2073

Atm Gas Oil 340,00 370,00 0,2297
Residuo 340,00 384,98 0,3791

Residue 370,00 384,98 0,1494

Com a devida caracterizacdo da carga (composi¢do determinada pelas fragcdes dos

pseudo-componentes), a corrente de alimentagcdo da coluna de separagao foi definida.

V.6 - Detalhamento preliminar da coluna de destilacéo

O dimensionamento da coluna de destilacdo no UNISIM da HONEYWELL foi feito

através de uma estimativa preliminar (embutida no programa), chamada Shortcut Distillation.

Neste método ¢ necessario especificar poucas informagdes como: corrente de entrada,

correntes de saida de fundo e de topo, pressdo de fundo e de topo desejadas na separagdo e

composi¢des do componente chave leve e chave pesado, além da razdo de refluxo externa.

Com estes dados o UNISIM realiza um dimensionamento preliminar da coluna atingindo as

metas especificadas pelo usuario e calcula os parametros essenciais para o detalhamento

completo da coluna no simulador, estes sdo:

e Numero de estagios total

e Numero minimo de estagios

e Razao de refluxo externa de topo

e Razio de refluxo minima

e Estagio 6timo de carga

e Temperatura de topo e de fundo
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A limitacdo deste método ¢ que ele ndo dimensiona colunas com retiradas, e como a
proposta de estudo é a separagdo de 5 fragdes (sendo 2 fragdes retiradas no topo, 1 fragdo no
fundo e 2 retiradas laterais), foram feitas trés estimativas de coluna no método shortcut.
Estes trés testes foram feitos para avaliar a diferenca entre as colunas quando as substancias

caracterizadas como chave leve e chave pesado eram alteradas.

O primeiro shortcut foi feito realizando um corte entre as fra¢cdes de nafta e
querosene, o segundo com um corte entre as fragcdes de querosene e diesel e o terceiro com
um corte entre as fracdes de diesel e residuo. Cabe ressaltar que em todos os casos a vazao da
corrente de entrada foi de 5400 barris por dia (vazdo de acordo com uma planta GTL de
pequena escala) e a fragcdo vaporizada () da carga foi igual a 0,6. A Tabela IV-5 a seguir

apresenta os resultados dos dimensionamentos preliminares.

Tabela V-5 - Dimensionamentos Preliminares no Shortcut Distillation

Shortcut 1 2 3
LK NBP191 | 0.001501 [ NBP248 | 0.001648 | NBP348 | 0.0033
HK NBP177 | 0.001467 | NBP234 | 0.001601 | NBP334 | 0.0027
Pressdo Condensador (atm) 1 1 1
Pressdo Refervedor (atm) 1.7 1.7 1.7
Razéo de relfuxo 1.2 1.2 1.2
Razd&o de refluxo minima 0.768 0.615 0.335
Numero minimo de Estagios 20 18 16
NUmero de estagios 38 32 24
Estagio 6timo de carga 20 16 10
Temp. condensador (°C) 35.26 46.95 66.03
Temp. refervedor (°C) 302.39 340.86 391.05

Os dados da tabela auxiliaram na escolha dos parametros iniciais para o projeto da
coluna, porém o caso base difere em alguns valores do dimensionamento preliminar ja que a

coluna de destilagdo contém retiradas laterais e condensador parcial.

Na construcdo da coluna de destilacdo no UNISIM, uma das informagdes essenciais
para a convergéncia do processo simulado ¢ a especificacdo da coluna. Neste estudo foi
utilizado Component Recovery ou “Recuperagdo de Componente” na saida como principal
especificagdo. Neste tipo de especificagdo ¢ determinada a porcentagem recuperada de um
componente em estagios ou correntes de retiradas da coluna. Como no caso do syncrude as
correntes de retirada lateral devem conter uma fragao determinada de certos componentes, foi
estipulado que o pseudo-componente recuperado na corrente de retirada era aquele que
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apresentava uma temperatura normal de ebuli¢do igual ou proxima da temperatura final de
corte de cada fracdo proposto no estudoTabela IV-4.B. A especifica¢do final da coluna para o

caso base pode ser vista na Tabela V-6 abaixo.

Tabela V-6 - Especificagdo final da coluna para o caso base

Coluna Atmosférica

NUmero de estagios 38
Corrente Posicéo de estagio

Alimentacdo 17

Leves Condensador (topo)

Nafta Condensador (fundo)

Querosene 8

Diesel 13

Residuo Refervedor (fundo)

Condigdes da coluna

Presséo de topo 1,22 bar

Presséo de fundo 1,72 bar

Temperatura de topo 99,67 °C

Temperatura de fundo 392,65 °C

Razao de refluxo 2,61

Carga térmica do

1,14E+07 BTU/h
condensador

Carga térmica do refervedor 8,03E+06 BTU/h
% de componente recuperado

Leves 80.0%
Nafta 90.0%
Querosene 70.0%
Diesel 95.0%
Residuo 60.0%
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Capitulo V - Simulacéo do Processo

V.1 - Ferramenta: Comunicacdo UNISIM -Excel

Devido ao alto nimero e grande complexidade dos calculos realizados neste trabalho
houve a necessidade do desenvolvimento de uma ferramenta para obtencdo dos resultados
gerados no simulador de forma rapida e eficaz. Uma das caracteristicas do UNISIM ¢ a
possibilidade da criacdo de uma interface de comunicacdo com programas que utilizam a

linguagem VBA (Visual Basic for Applications), como o Excel.

O programa desenvolvido em VBA permitiu que dados simulados no UNISIM
pudessem ser transferidos de forma automatica para o Excel, onde sdo visualizados e
processados de forma a gerar resultados em tempo real, sem a necessidade de transferi-los
manualmente. Com os dados extraidos do UNISIM, foi possivel a cada caso simulado
realizar calculos como o didmetro da coluna e¢ o custo total do equipamento (ambos

detalhados posteriormente).

O programa recebe os dados de entrada, para a simulagdo do caso em questdo, pelo
Excel e envia-os ao UNISIM onde a coluna ¢ simulada e os resultados sdo gerados. Os
resultados da simulagdo sdo extraidos do UNISIM e, visualizados e armazenados no Excel
para calculos posteriores. Para o calculo do didmetro, devido a necessidade de dados que ndo
podem ser obtidos a partir da simulacdo da coluna, € necessario o processamento e
preparagdo dos dados no Excel. Estes sdo posteriormente reenviados ao UNISIM que
devolve ao Excel os dados requeridos para o céalculo. Ap6s calculado o didametro da coluna ¢
realizada a avaliagdo econdmica para o caso. O programa entdo entra em loop alterando uma
das variaveis de entrada no programa, até a obten¢do de todos os resultados dependendo do
numero de simulagdes requeridas pelo usuario. A Figura V-1 abaixo representa o algoritmo

do programa de comunicagdo UNISIM -Excel.
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Figura V-1 - Algoritmo de Execucdo do Programa em VBA

Com os resultados armazenados no Excel ¢ possivel entdo determinar o caso que

melhor adaptou-se ao objetivo do estudo.
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V.2 - Calculo do didametro da coluna

Para determinacao do didmetro da coluna foi utilizado o procedimento de Fair (1963,
1984, 1985), descrito em Henley & Seader. Trata-se de um método aproximado e pode ser
aplicado somente a pratos com borbulhadores e perfurados. Para o calculo, certas
propriedades foram obtidas do UNISIM via comunicacdo UNISIM -Excel. E os calculos

foram realizados no Excel.

Nesse procedimento, o didmetro deve ser estimado para o topo (D), a carga (F) e o
fundo (B) separadamente. O didmetro da coluna devera ser o maior valor encontrado. As
varidveis importadas do UNISIM sdo vazdo de liquido (L), vazao de vapor (V), densidade do
liquido (pr), densidade do vapor (pv), e tensdo superficial (). Todas essas propriedades
devem ser estimadas na posi¢do e nas condigdes onde sera calculado o didmetro, assim, as

propriedades devem ser estimadas para o topo, carga e fundo.

Primeiramente, deve-se estimar a velocidade de vapor que causa o inundamento
(flooding) devido ao excessivo arraste. Essa velocidade ¢ multiplicada por um fator para
prevenir esse arraste excessivo. Para essa estimativa, faz-se necessario o calculo de alguns

parametros, como descrito abaixo.

1. Determinacdo de Fry pela equagdo:

Onde L e V sdo fluxo massico da fase liquido e vapor, respectivamente, no ponto

onde esta sendo calculado o didmetro.

2. Estimativa do espagamento entre os pratos: O espagamento normalmente esta entre 12 a 16
in para colunas com didmetro de até 5 ft. Se o didmetro for maior que 5 ft, usa-se
espacamento entre 18 e 24in. Para efeito de calculo, restringimos as op¢des em 12, 15 ou

18in.

3. O pardmetro Fry e o espagamento sdo necessarios para determinacdo de Cgp pela
correlagcdo de Brown and Sounders, através do diagrama abaixo. Onde o pardmetro Cgp € 0

fator de capacidade de Sounder-Brown.
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Figura V-2 - Fator de capacidade para flooding
Fonte: (Fair & Matthews, 1958)

Para automatizar o calculo no Excel, foi utilizado novamente o software MarkGraph.
Obteve-se assim, a tabela com os dados de Fry x Cgsp para os espacamentos de 12 e 18 in. A
tabela contém 135 pontos para cada curva, sendo assim para qualquer valor que ndo esteja na
tabela, uma interpolacdo fornecera um valor muito proximo ao real. A interpolacdo inclui

ainda o célculo do espagamento médio de 15in.

4. Dado Cgp, corrige-se o parametro com a tensao superficial o, dada em dyna/cm:

o
<=cs(5)

5. O calculo da velocidade de flooding é dado pela equagao:

12
Utioog = K (Mj
A

6. Determinacao da velocidade de operacao:
uop = ( fragéo) * uflood
Normalmente, usa-se fracdo igual a 0,75.

7. A determinacgdo do diametro ¢ dada entdo por:
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Onde n esta entre 0,85 ¢ 0,95, foi usado o valor médio de 0,9.
8. Encontra-se, portanto os trés diametros (topo, carga e fundo) e o maior valor serd o
diametro calculado.
V.3 - Célculo do custo do processo de separacdo

Para a avaliacdo econdmica foi utilizado um modelo simplificado para determinar o
custo da separagdo do syncrude em uma coluna de destilagdo. O célculo completo do custo ¢

descrito no livro de Perlingeiro (2005).

No estudo, o custo total do processo de separacdo compreende somente o custo da coluna
de destilagdo, o custo do condensador e do refervedor ¢ o custo com o consumo de utilidades

(divido em utilidades frias e quentes).

Para atualizacdo dos precos para o ano vigente, foi utilizado o indice Marshal & Swift.
Os dados utilizados na estimativa de custo sdo baseados em pregos de 1968, quando o valor

do indice M&S era 280.
e Coluna de destilagao

Primeiramente, ¢ calculado o custo do casco da coluna, que considera as suas dimensdes

principais, dado por:
M&S
Ceasco = >80 101,9 D1066[0802(2 19 + F.) [US$]

Onde D ¢ o diametro (ft), H a altura (ft) e F. um fator de corre¢do calculado a partir de

fatores que levam em conta a pressao de projeto (Fp) e o material do casco da coluna (Fy,).
Fec = E,E,

Os valores dos fatores de correcdo podem ser encontrados nas tabelas a seguir:

Tabela V-1 - Fator de corregdo para a pressao de projeto

Pressdo de Projeto (psi) | até 50 até 100 | até200 | até300 | até 500 | até 700 | até 1000
Fo 1,00 1,05 1,15 1,20 1,45 1,80 2,50
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Tabela V-2 - Fator de corre¢do para a o material do casco da coluna

. Aco Aco A
Material do casco Carbono | Inoxidavel Monel Titanio
Fm 1,00 225 3,89 425

O custo dos componentes internos da coluna pode ser estimado como 20% do custo
instalado do casco. Assim, depois de calculado o custo do casco, esse valor deve ser

multiplicado por 1,2 para ter o custo total da coluna.

e Custo do Refervedor

O custo do refervedor ¢ dado pela equacdo abaixo:

_ 0,65
Qc T, — 90 ) (Us$]

M&S
Crer = g0 (328) (3000ln T, — 120

Onde Q¢ ¢ a carga térmica do condensador (BTU/Ib) e Ty, a temperatura de bolha do
destilado (°F).

e Custo dos Condensadores

De forma analoga, o custo do condensador ¢ dado por:

M&S QR 0,65
Ceona = 280 (328) (11250) [US$]

Onde Qg ¢ a carga térmica do refervedor (BTU/Ib).
e Custo do consumo de utilidades

Cuit representa o custo das utilidades como agua de resfriamento e vapor de aquecimento
utilizado no processo de separacdo, mais especificamente no condensador e refervedor da

coluna.
o0 Para utilidades quentes:

fo

8150 [US$/a]

Cutil—quente = (8'74’)10_4QRC17

Onde Qg ¢ a carga térmica do refervedor (BTU/Ib) e C, é o custo do vapor e f, é o

fator de operacao da instalagdo [h/a].
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o Para utilidades frias:

fe

Cutil—frio = (3:26)10_4Q0Qar050 [US$/a]

Onde Q. ¢ a carga térmica do condensador (BTU/Ib) e Q, é o custo a aguae f, é o
fator de operagdo da instalagdo [h/a].
Os parametros utilizados para os célculos estdo na tabela abaixo.

Tabela V-3 - Parametros usados para calculo do custo do processo de separacao.

Descricgéo Parametro Valor Justificativa

indice Marshal & Swift M&S 476 Fonte: (Pereira e Robertson, 2008).

Fator de corre¢do devido aj . Lo Segundo a Tabela V-1, é o valor usado
p 9

pressdo de projeto para pressdes de até 50 psi.

Fator devido ao material da . L0 Segundo a Tabela V-2, é o valor usado
m >

coluna para material de aco carbono.

Custo do vapor Cv 60000 $/MW ano|Fonte: (Queirds, Ahdn e Costa, 2007).

Custo da agua Qa 6000 $/MW ano |Fonte: (Queir6s, Ahén e Costa, 2007).

V.4 - Variaveis de projeto

Com o objetivo de obter uma analise de sensibilidade para a coluna de separagdo do
diesel, € necessario escolher variaveis. Essas variaveis, ao serem alteradas, modificam nao sé
as condi¢des das correntes de saida da coluna, mas também algumas de suas caracteristicas
fisicas como o diametro ¢ condigdes de operacdo, como carga térmica do refervedor e do
condensador. Logo esta variacdo altera indiretamente os pardmetros de avaliacdo dos

resultados, como custo da coluna e rendimento da separacgdo de diesel.

Variaveis tipicas em dimensionamento ¢ simulacdo de colunas sdo: razdo de refluxo,
estagio de carga, estagio de retirada, numero de estagios entre outras. No presente estudo

foram escolhidas somente trés:

e Estagio de Carga
e Estagio de Retirada do Diesel

e Fragdo vaporizada da carga (f)
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A variacdo do estagio de carga ¢ um importante fator a ser avaliado em colunas de
separagdo, pois dependendo do objetivo da separacdo existe um estdgio de alimentacdo
otimo. Dependendo do estagio de alimentacdo, a separagdo pode ser obtida com um ntimero
maior ou menor de estidgios e evitado o pinch (estrangulamento), onde as composigdes

especificadas nas retiradas ndo podem ser atingidas.

A variagdo no estagio de retirada da coluna afeta a composi¢do da corrente de saida
daquele estagio, que consequentemente altera as especificacdes da fragdo desejada na

retirada, ja que existe um perfil de composicdo em cada estagio ao longo da coluna.

A fracgdo vaporizada (f) ¢ uma das variaveis de projeto que alteram, além da eficiéncia da
separacao, as vazoes de liquido e vapor no interior da coluna. Estas vazdes estdo ligadas

especialmente a razdo de refluxo e ao didmetro da coluna.

No estudo da coluna, as variagdes nos estagios de carga e retirada foram feitos
diretamente, alterando as especificagdes da coluna no UNISIM. Ja o f, como ¢ uma
propriedade da carga e ndo da coluna, ¢ alterado aumentando ou diminuindo a carga térmica

do aquecedor da carga antes da entrada na coluna.

Com a utilizacdo do programa desenvolvido em VBA, ¢ possivel realizar uma ampla
exploragdo de diferentes casos na busca do melhor arranjo da coluna. Os estagios de carga e
retirada, por razdes de convergéncia do UNISIM, ndo se afastam muito do caso base,
variando um estagio para cima e um estagio para baixo. No entanto os valores de S cobriram
uma grande faixa acima e abaixo do valor no caso base. As Tabela V-4 e Tabela V-5

apresentam os valores escolhidos das variaveis de projeto.

Tabela V-4 — Estagios de Carga e Retirada do Diesel

Estagio de carga 16 17 18

Estagio de Retirada do Diesel 12 13 14

Tabela V-5 — Valores de g

Corrente de Entrada| 0,4 0,45 0,5 0,55 0,6 0,65 0,7 0,75 0,8 0,85 0,9
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Capitulo VI - Resultados e Discusséo

Esse capitulo apresenta os resultados das simulagdes da coluna de destilagdo no UNISIM

e a discussdo, apontando para o melhor caso simulado.

Na primeira parte do capitulo, foi realizado um estudo da influéncia das variaveis de
projeto sobre os pardmetros de avaliagdo da coluna. As simulag¢des foram feitas em estado
estacionario, mantendo-se uma série de especificagdes constantes e fixas, enquanto que
somente uma variavel de estudo foi alterada de cada vez. Desta forma, ¢ possivel avaliar o
impacto da varidvel manipulada sobre cada parametro de avaliagdo. Os parametros de
avaliacdo escolhidos foram: custo total da coluna, diametro da coluna, carga térmica (do

condensador e refervedor) e a recuperagdo de diesel.

Na segunda parte, foram feitas as combinagdes dos diversos valores das variaveis
estudadas, gerando ao todo 99 casos de simulagdo. Dentre esses casos, foram selecionados os

casos de menor custo e maior rendimento de diesel.

V1.1 - Resultados do caso base

O estudo da influéncia das varidveis de projeto partiu de um caso base, em que as
especificagdes foram explicadas no capitulo anterior e estdo resumidas na Tabela IV-6. No

caso base as varidveis estudadas tém os seguintes valores:

Tabela VI-1 - Valores das variaveis estudadas no caso base

Estagio de carga 17
Estagio de Retirada do Diesel 13
Fragdo vaporizada () 0,6

Os principais resultados da simulagdo do caso base sdo apresentados abaixo. A Figura
VI-1 apresenta o perfil de temperatura na coluna em funcdo dos estdgios e a Tabela VI-2 os

principais resultados simulacao do caso base.
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Figura VI-1 - Perfil de temperatura ao longo da coluna para o caso base

Tabela VI-2 — Resultados da simulagdo do caso base

Parametros avaliados

Carga térmica condensador BTU/h 1,15E+07
Carga térmica refervedor BTU/h 8,05E+06
Diametro da coluna m 4,15
Custo total $ 1.565.732,96
Diesel recuperado’ % 63

Propriedades fisicas do diesel na corrente de retirada

Massa especifica a 20°C kg/m3 845,87

Viscosidade a 40°C cSt 5,69

Dentre os resultados, dois pardmetros sdo importantes na determinacdo da
caracterizacdo do diesel: viscosidade e densidade. Os valores encontrados para o caso base
mostram que o diesel produzido na separag¢do tem densidade dentro dos valores estipulados
pela ANP e a viscosidade ndo. A Resolugcdo da ANP n° 32 (16/10/2007) prevé valores de 820
a 850 kg/m3 (a 20°C) para a massa especifica e de 2,0 a 5,0 cSt (a 40°C) para a viscosidade.

2 A porcentagem de diesel recuperado foi calculada dividindo-se a vazdo da corrente de retirada de diesel pela
vazdo de diesel na entrada. A vazdo de diesel na retirada foi calculada somando-se as fragdes massicas dos
pseudo-componentes presentes na corrente, que representam a fracdo de diesel, e multiplicando-a pela vazio
total de retirada. A mesma metodologia foi utilizada para calcular a vazdo de diesel na entrada da coluna.

43



V1.2 - Influéncia da fragdo vaporizada (B)

Para avaliar a influéncia da fracdo vaporizada sobre os parametros de avaliacdo, as
simulagdes foram realizadas mantendo todas as especificagdes constantes em torno do caso

base, exceto a fracdo vaporizada.

As Figura VI-2 a Figura VI-5 apresentam os principais resultados obtidos nessa
avaliacdo da fracdo vaporizada. Para efeito de comparagdo do comportamento do parametro
de avaliacdo, em cada figura foram mostrados trés casos, exceto para a avaliacdo da carga
térmica. A legenda mostra o valor do estagio de carga (F) e o valor do estagio de retirada do

diesel (S) para cada caso.

$2.00
——F-16/8S-13
$1.90 ——F-17/8S-13
. ——F-18/S-13
4o $1.80
=]
<
S $1.70
I
5 $1.60
|_
8
2 $1.50
@)
$1.40
$1.30
0.35 0.45 0.55 0.65 0.75 0.85 0.95
Fracdo Vaporizada ()

Figura VI-2 — Influéncia da variagdo de B sobre o custo total

Pela analise do grafico, observa-se que com o valor de P inferior a 0,65 o
comportamento dos casos ndo se distinguem e a curva ¢ descendente e bem inclinada,
mostrando que para um pequeno aumento de 3, o custo diminui significativamente. A partir
de B=0,65, a influéncia da fracdo vaporizada sobre o custo ¢ menor, entretanto ja é possivel

perceber que os menores custos sdo atingidos com valores de f maiores que 0,65.
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Figura VI1-3 - Influéncia da variagéo de B sobre o diametro da coluna

Como indica a Figura VI-3, o custo da coluna depende principalmente de suas
dimensdes (didmetro e altura) logo a variagdo de 3 sobre o didmetro da coluna e sobre o custo

tem comportamentos semelhantes.
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Figura VI-4 - Influéncia da variacéo de B sobre a carga térmica

A variagdo da fragdo vaporizada da carga impacta significativamente na carga térmica
do condensador e do refervedor. Isso porque, se a carga entra muito vaporizada, a carga
térmica necessaria para condensar o vapor de topo serda maior ¢ a carga térmica para

vaporizar o liquido de fundo serd menor. Entretanto, percebe-se que para 3 inferior a 0,65 nao
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ha grandes variagdes na carga térmica do condensador, enquanto que a carga térmica do
refervedor diminui significativamente com o aumento de 3. Assim, uma avaliacdo preliminar
para minimizagdo da carga térmica global, mostra que o melhor valor de [ seria 0,65, visto
que a carga térmica do condensador ainda n3o sofreu aumento e a carga térmica do

refervedor, a partir desse ponto, diminui pouco.
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Figura VI-5 - Influéncia da variagéo de  sobre a recuperacéo de diesel

Para os trés casos avaliados, o grafico mostra que, para um aumento de beta, ha uma

maior recuperacao de diesel.

Como os resultados foram mais significativos para valores de beta maiores, nas
proximas avaliagdes o valor de beta sera fixado em 0,9, que propiciard uma melhor avaliagdo

dos parametros.

V1.3 - Influéncia do estagio de carga

Nesse caso, as especificacdes foram mantidas constantes, exceto pelo estagio de
carga. As Figura VI-6 a Figura VI-9 apresentam os principais resultados obtidos nessa
avaliacdo. Para cada figura (exceto pela avaliacdo da carga térmica) foram mostrados trés
casos, em que S representa o valor do estagio de retirada de diesel ¢ beta é a fragdo

vaporizada.
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Figura VI-6 - Influéncia da variacdo do estagio de carga sobre o custo total

O grafico mostrou que para um valor maior de estagio de carga (entrando mais ao

fundo da coluna), o custo sera menor. No caso em que o estagio de retirada ¢ igual a 12, ndo

houve muita variagdo, entretanto, para o caso em que o estidgio de retirada ¢ igual a 14, a

variag@o ¢ mais significativa.
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Figura VI-7 - Influéncia da variacdo do estagio de carga sobre o diametro da coluna

O comportamento do diametro da coluna em relagdo ao estagio de carga ¢ analogo ao

comportamento do custo da coluna ja que o didmetro é um parametro que afeta o custo

diretamente.
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Figura VI-8 — Influéncia da variacdo do estagio de carga sobre a carga térmica

Houve pouca variagdo da carga térmica, tanto para condensador quanto para

refervedor, ao variar o estagio de carga, como mostrado na Figura VI-8. Este comportamento

ja era esperado, pois a alteracdo do estidgio de carga ndo tem conexdo direta com a carga

térmica.
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Figura VI1-9 — Influéncia da variacao do estagio de carga sobre a recuperacao de diesel

O resultado da Figura VI-9 mostra que o estagio de carga ndo afeta na recuperagdo do

diesel, porém os trés casos diferem significativamente, indicando que a recuperacido depende

do estagio de retirada.
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V1.4 - Influéncia do estagio de retirada

As especificacdes, nesse item, foram mantidas constantes, exceto pelo estdgio de
retirada de diesel. As Figura VI-10 a Figura VI-13 apresentam os principais resultados
obtidos nessa avaliagdo. Na legenda dos graficos, F representa o valor do estagio de carga e

beta ¢ a fragdo vaporizada.
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Figura VI1-10 - Influéncia da variagéo do estagio de retirada sobre o custo total
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Figura VI-11 - Influéncia da variacéo do estagio de retirada sobre o didmetro da coluna
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Os graficos que apresentam a influéncia do estagio de retirada no custo e no didmetro
tem o mesmo comportamento devido a relagdo direta entre estes dois parametros. Uma
explicagdo para o aumento do custo quando o estagio de retirada se aproxima do topo da
coluna ¢ que esta variagdo aumenta a razao de refluxo, que altera as vazoes de liquido e vapor

no interior da coluna, alterando assim o didmetro ¢ o custo.
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Figura VI-12 — Influéncia da variacao do estagio de retirada sobre a carga térmica

Da mesma forma que a variagao do estagio de carga, a variacdo do estagio de retirada
ndo alterou significativamente a carga térmica, confirmado que o estagio de retirada ndo

impacta diretamente a carga térmica.
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Figura VI1-13 - Influéncia da variagéo do estagio de retirada sobre a recuperacéo de diesel
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O gréafico acima mostra que o estdgio de retirada afeta significativamente a
recuperagdo de diesel e que os comportamentos de diferentes casos sdo muito semelhantes.
Pode-se concluir entdo que, em termos de recuperacdo de diesel, a escolha do estagio de
retirada ndo depende da escolha do prato de carga, a ndo ser que o estagio de retirada deve

estar sempre acima da carga.

V1.5 - Avaliacao global dos resultados

A avaliacdo global dos resultados consistiu na determinagdo da melhor configuracdo da
coluna de separacao do diesel, em meio aos 99 casos simulados. A determinacao foi baseada
primeiramente no custo total da coluna de separacao e depois na recuperagao de diesel. Os
resultados da Tabela VI-3 abaixo mostram que a configuragdo da coluna que gera o menor

custo difere da configuragdo que resulta numa maior recuperacao de diesel.

Tabela VI-3 — Configuracfes de menor custo e maior recuperacao de diesel

Minimo Custo | Max Recuperacéo

Estagio de Carga 18 16
Estéagio de Retirada - Diesel 12 14
pcarga 0,90 0,90
T topo (°C) 93,66 92,62
T fundo (°C) 392,60 392,29
P topo (bar) 1,22 1,22
P fundo (bar) 1,72 1,72
Razao de refluxo 4,37 5,02
H 11,58 11,58
D 3,69 3,98
Qr (BTU/h) 6,15E+06 7,44E+06
Qc (BTU/h) 1,44E+07 1,58E+07

Custo Total ($)

RS 1.378.859,67

R$ 1.499.261,00

% de diesel recuperado 90,35% 94,36%
p (kg/m3) @ 1 bar, 20°C 839,29 840,37
v (cSt) 4,52 4,76




Para a determinagdo da melhor coluna de separagdo deveria ser feita uma analise do
lucro do investimento, porém neste estudo essa analise ndo foi realizada devido a falta de
dados economicos da tecnologia GTL por ser um processo ainda ndo utilizado em grande

escala para a producdo de diesel.

Outros pardmetros importantes no dimensionamento da coluna e¢ na verificagdo da
qualidade do produto obtido s@o respectivamente: a razdo de refluxo da coluna e as

propriedades fisicas do diesel obtido na corrente de saida.

Valores tipicos de razdo de refluxo devem variar em torno de 1,2 a 1,5, porém valores
acima destes sdo aceitaveis desde que ndo ultrapassem 5,0. A Figura VI-14 a seguir mostra
que ao longo de todos os casos analisados a razao de refluxo ultrapassou o limite maximo

uma unica vez.
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Figura VI1-14 — Valores de razo de refluxo para todos os casos analisados

Percebeu-se também que o valor de razdo de refluxo diminuia de acordo com a
diminui¢do da fragdo vaporizada da carga ja que cada pico deste grafico representa 0 maximo

valor de B utilizado nas simulag¢Ges.

Utilizando a mesma metodologia para a analise do valor de 3, verificou-se nas Figura
VI-15 e Figura VI-16 a variacdo da densidade e da viscosidade cinematica para o diesel

obtido nas correntes de retirada de diesel para cada caso.
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Figura VI1-15 — Densidades do diesel recuperado para todos os casos
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Figura VI1-16 — Viscosidades do diesel recuperado para todos 0s casos

As densidades do diesel obtidas em todos os casos estdo dentro das especificacdes da
ANP, citada na se¢ao VI.1 -. J& a viscosidade cinemadtica varia muito e ultrapassa os limites
estabelecidos pela ANP, porém cabe ressaltar que os casos determinados como de menor

custo e de maior recuperacao de diesel apresentam valores aceitaveis para a viscosidade.
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Capitulo VI1I - Conclusédo

Na primeira parte, o trabalho teve como objetivo apresentar e avaliar a rota tecnologica
do GTL mais apropriada. Assim, foi proposta a rota em que se obteve o melhor
aproveitamento energético ¢ melhor obtengdo de diesel. Essa rota compreende as etapas de

producao do gas de sintese e processo Fischer-Tropsch.

Para a producdo do gas de sintese, foi escolhido o processo de reforma auto-térmica, pois
¢ o que produz o insumo necessario ao processo Fischer-Tropsch (gas com razdo H2/CO
igual a 2) e ¢ considerado o processo mais econdomico e seguro. Para a reacdo Fischer-
Tropsch, foi proposto o uso do reator de lama, com catalisador de cobalto. O reator de lama ¢
0 que tem o melhor aproveitamento energético, importante parametro nessa etapa, visto que
trata-se de uma reag¢do exotérmica. O catalisador de cobalto ¢ o mais adequado, pois tem

maior atividade e atua em baixa temperatura, além de ter vida longa.

A segunda parte do trabalho visou o estudo do processo de separacdo por simulacdo, as
simulagdes realizadas, a avaliagdo e o estudo consistiram em analisar as principais variaveis
do processo sob determinadas condi¢des e especificagdes, mostrando seus principais efeitos.

A partir desta andlise concluimos:

i. A fragdo vaporizada (), o estagio de carga e o estagio de retirada foram
analisados, mostrando seus principais efeitos sobre o didmetro da coluna, o custo
da coluna, as cargas térmicas do refervedor e do condensador e a recuperacao de
diesel.

ii. A fracdo vaporizada (B) foi a variavel que mais afetou os pardmetros de avaliacdo,
mostrando que ¢ um pardmetro importante a ser estudado. O aumento da fragéo
vaporizada reduziu o custo total da coluna. Entretanto, para valores acima de 0,65
a variacdo ¢ menos acentuada. O mesmo comportamento ocorre para o didmetro
da coluna. A fracdo vaporizada também afeta fortemente as cargas térmicas das
unidades parciais. Para um aumento de 3, a carga térmica do refevedor diminui,
visto que a carga térmica necessaria para vaporizar o liquido no fundo sera menor.
Para o condensador ocorre o inverso: para um aumento de [3, a carga térmica do
condensador aumenta. Entretanto, variagdes s6 sdo observadas para 3 acima de
0,65. A recuperagdo de diesel é maior para valores mais altos da fragdo

vaporizada.
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Para todas as variaveis estudadas, o comportamento do didmetro e do custo em
relacdo as variagdes foram semelhantes, visto que o custo depende fortemente das
dimensoes principais da coluna (diametro e altura).

A variacao do estagio de carga tem o mesmo efeito sobre o custo total da coluna
(e consequentemente sobre o didmetro) e sobre a carga térmica. E observada uma
ligeira diminuigdo das cargas térmicas e do custo ao aumentar o estagio de carga,
entretanto a variagdo ndo ¢ significativa. Para a recuperago de diesel, ndo houve
variagdo ao alterar os estagios de carga.

O estagio de retirada influencia bastante na recuperagdo de diesel. H4 um perfil de
composicao ao longo da coluna e, portanto, a retirada da fracdo no estagio em que
a composi¢do se aproxima a composi¢ao do diesel ¢ fundamental a obtengao de
uma maior recuperagdo de diesel. O estagio de retirada também influencia o custo
total, tendo um aumento desses ao aumento do estagio de retirada. Em relacdo a
carga térmica, ndo houve alteragdes significativas as variagdes do estagio de
retirada.

A avaliacdo global permitiu obter as melhores configuragdes, tendo como
parametro o menor custo da coluna e a maior recuperagdo de diesel. Os resultados
mostraram que as configuragdes diferem para todos os parametros avaliados,
mostrando que embora uma configuragdo tenha maior recuperacdo de diesel, nao ¢
necessariamente a melhor avaliando o custo. Para a determinagdo da melhor
configuragdo global, seria necessaria uma avaliagdo econdmica mais completa,
levando em consideragdo a receita produzida pela venda dos produtos da
destilacdo, que daria o lucro do processo. A avaliagdo econdmica mais detalhada
pode ser uma sugestdo para trabalhos futuros.

E ainda, as simula¢des permitiram constatar que o diesel obtido pelo processo
proposto atende aos principais parametros da resolugdo em vigor da ANP, visto
que a viscosidade e a massa especifica ficavam dentro da faixa em quase todas as
configuragdes estudadas, inclusive nas de maior recuperacdo de diesel e de menor

custo.
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