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O projeto consiste na simulagdao de uma unidade de desidratacao de gds natural
por absorcdo, utilizando glicéis, mais especificamente o TEG, como agente
desidratante. Nesse contexto, visa-se a observacao e controle das principais fontes de
perda de TEG na planta, além da verificacdo de possiveis aumentos nas perdas em
decorréncia do aumento da pressdo a ser experimentado nos préximos anos por tais
processos. Por fim, para se avaliar as condicGes 6timas de operacdo da planta, foi
realizada uma analise de sensibilidade de modo a determinar as varidveis que mais
influenciavam as perdas de glicol na planta, vislumbrando uma modificagdo nas
condicGes operacionais passiveis de serem realizadas para reduzir esse problema.
Aliado a isso, realizou-se também uma andlise econOmica preliminar comparativa
entre uma planta de desidratacdo de gas natural convencional (processo de absor¢ao)
e uma unidade de injecdo de inibidores (metanol) de formacao de hidrato, de modo a
avaliar as vantagens econdmicas relacionadas ao uso do glicol como substancia
removedora da umidade do gas natural.
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I.

Introducao

Primeiramente, é vdlido conceituar o objeto do presente projeto de acordo
com os termos legais. Assim sendo, segundo definicdo da lei n2 9478/97, gas natural
consiste em “todo hidrocarboneto que permanega em estado gasoso nas condi¢des
atmosféricas normais, extraido diretamente a partir de reservatorios petroliferos ou
gaseiferos, incluindo gases Umidos, secos, processados e gases raros”.

Nesse mesmo contexto, pode-se considerar o gds natural como sendo um
combustivel fdssil passivel de ser encontrado em rochas porosas no subsolo. Ele pode
estar associado ou ndo ao petréleo, denominando-se gas associado e gas nao-
associado para cada uma das categorias. Quanto a composic¢do, é valido ressaltar que
apresenta principalmente hidrocarbonetos leves, tais como metano (C1), etano (C2) e
propano (C3), podendo apresentar até tracos de decano (C10). Por fim, vale ressaltar
gue ndo costuma apresentar elevados teores de contaminantes, que quando
presentes, se restringem ao nitrogénio, didxido de carbono, agua e compostos de
enxofre.

O gas natural, inicialmente visto como um produto de natureza pouco nobre,
uma vez que por ser extraido conjuntamente com o petrdleo, reduzia sua pureza e
demandava processos de separagdo muitas vezes onerosos e dificeis, passou a ser
visto com outros olhos tanto no Brasil quanto no mundo. Isso ocorreu ao ser
interpretado ndao apenas como uma potencial e vidvel fonte energética alternativa,
mas como matéria-prima para diversos processos petroquimicos [13].

Desta forma, pode-se exemplificar a importancia do gds natural de diversas
formas, devido a sua potencial aplicabilidade como substituto de muitos derivados de
petrdleo, sendo passivel de utilizacdo em automdveis, como alternativa a gasolina e ao
etanol hidratado. Outros usos consistem na substituicdo ao éleo combustivel, diesel,
carvao mineral e vegetal, podendo ser empregado nas usinas termoelétricas a gds, em
substituicdo as usinas nucleares que utilizam uranio. Por fim, pode ser usado como
alternativa a nafta, sendo uma matéria-prima de extrema importancia para a industria
petroquimica.

Nesse sentido, também ¢é valido ressaltar que o emprego alternativo do gas
natural traz importantes beneficios ambientais. Em um pais como o Brasil, onde a
lenha e o carvao vegetal sdo utilizados em larga escala, o gas natural pode evitar o
desmatamento de milhares de quildbmetros quadrados do seu territério. No setor
automotivo, a eficiéncia do seu emprego ja estd devidamente comprovada, além de
ser mais barato e ndo suscetivel de adulteracdo como a gasolina. Desta forma, o GNV
teve seu consumo aumentado, tendendo a se universalizar. Além disso, o gas natural é
praticamente isento de enxofre, acarretando maior durabilidade aos equipamentos e



instalacGes (menor corrosdo), e sua queima ndo emite particulados (cinzas, nitratos,
anidridos etc), causadores das deletérias chuvas acidas [13].

No entanto, para que possa ser utilizado pelo consumidor final com seguranca
e eficiéncia, o gas natural precisa sofrer uma série de processos de tratamento e
condicionamento de modo a se enquadrar nas especificacdes legais de
comercializacdo. Desde o momento em que é extraido do reservatério, seja associado
ou ndo ao petroleo, até chegar ao consumidor final, uma série de operagdes unitarias
sdo responsaveis por essas sucessivas transformacdes. Tais operacdes geralmente
contemplam etapas de separagdo, depuragdo, adogamento, desidratagao,
compressdo, remocdo de condensaveis etc.

O condicionamento considera o conjunto de operag¢des unitdrias realizadas
desde a separacdo primdria do gds natural bruto até o gasoduto de exportacdo. E
nessa etapa em que se realiza a especificacdo do gas para transferéncia e usos
internos. Por sua vez, o processamento é composto pelo conjunto de operagdes
unitdrias existentes entre os gasodutos de transferéncia e de transporte. A
especificacdo do gds para venda é garantida nessa fase da cadeia produtiva através das
Unidades de Processamento de Gas Natural (UPGNSs).

O presente trabalho foca em uma parte especifica das atividades desenvolvidas
ao longo da etapa de condicionamento, que sdo as operacoes referentes a etapa de
desidratacdo do gas natural advindo da etapa prévia de compressao.

I.1. Motivacao e Objetivos do Trabalho

O trabalho apresenta como ponto inicial as constatacGes recorrentes dos
operadores de plantas de desidratacdo de gas natural em plataformas off-shore
quanto as elevadas perdas de TEG no processo, agente utilizado na absorcdo da
umidade presente no gas natural. Tais perdas ocorrem em escalas maiores que as
fornecidas pela literatura e demandam estudos mais avancados no tocante as
possiveis fontes de perda de glicol nas plantas em operacao.

Aliado a esse fato, é igualmente importante para o presente projeto a recente
descoberta de reservas gigantescas de petrdleo e gas natural na costa brasileira em
aguas ultraprofundas, o denominado pré-sal. A chamada camada pré-sal é uma faixa
que se estende ao longo de 800 quildmetros entre os Estados do Espirito Santo e Santa
Catarina, abaixo do leito do mar, e engloba trés bacias sedimentares (Espirito Santo,
Campos e Santos). O petréleo encontrado nesta area estd a profundidades que
superam os 7 mil metros, abaixo de uma extensa camada de sal que, segundo
geodlogos, conservam a qualidade do petrdleo [18].



Nesse sentido, é valido ressaltar que o projeto das unidades de
condicionamento necessdrias para processar o gas natural extraido dessas reservas
deverd ser ampliado e repensado, tendo em vista que as pressdes de operacao dessas
unidades serdao muito maiores do que as experimentadas na atualidade.

Os pontos acima apresentados direcionam para uma necessidade crescente e
relevante de andlises e estudos acerca das razdes que explicariam as elevadas perdas
do agente absorvente em plantas que operam em elevadas pressoes, cerca de 180 bar,
bem como de avaliar se as perdas observadas para plantas que operam atualmente em
menores pressoes (cerca de 80 a 100 bar) irdo apresentar piora nesse cendrio de
perda, em decorréncia das condi¢bes visivelmente mais drasticas de operacdo da
planta de desidratagcdo do gas provenientes das reservas do pré-sal.

Nesse contexto, uma vez que o trabalho envolve estudos de caso complexos
envolvendo uma das etapas de condicionamento do gas natural, além de muitos
calculos iterativos para fechamento de balanco de massa e energia e realizagdo de
extensivos cdlculos de propriedades fisico-quimicas do gds e condensado, é util langar
mao dos programas comerciais de simulacdo de processos. No caso do projeto em
guestdo, utilizou-se o software de simulacdo HYSYS, que opera a partir de principios da
engenharia de processo, como balangcos de massa e energia, utilizando modelos
termodinamicos (equa¢bes de estado, equac¢des para coeficiente de atividade) de
forma a efetuar a série de cdlculos requeridos para o estudo da planta.

O presente trabalho envolveu a simulagdao do sistema de desidratacdo e a
realizacdo de subsequientes andlises de sensibilidade de modo a possibilitar a
identificacdo das varidveis de operacdo que mais influenciam as perdas de TEG na
planta de desidratacdo. Sendo assim, o foco do trabalho desenvolvido estd na
simulacdo e andlise das perdas de TEG de uma unidade de desidratacdo de gas
operando em elevadas pressoes, condi¢des estas esperadas para serem encaradas nas
préximas décadas com a descoberta do pré-sal.

E importante destacar que o presente projeto realiza analises novas e pioneiras
no ramo da desidratacao de gds natural por processos de absorcdo ao se antecipar ao
advento das plantas de processamento de 6leo e gas provenientes do pré-sal, uma vez
gue compreende a realizacdo de estudos e andlises acerca das perdas de TEG em
unidades que operam em pressdes elevadas (180 bar), bem acima das plantas
convencionais que trabalham com pressdes de até 100 bar, e que, portanto, nao
apresentam dados disponiveis na literatura.

Os objetivos desse trabalho sao:

e Simulacdo de uma Unidade de Desidratacdo de Gas Natural, segundo o principio de
absorcdo e utilizando o TEG como agente de absorcdo.



e Comparacao dos valores de perda de glicol obtidos com os valores disponiveis na
literatura, de modo a entender as principais fontes de perda.

e Andlise de Sensibilidade com as principais varidveis envolvidas no processo,
visando a obtenc¢do de uma condig¢ao 6tima de operagdo da planta.

e Andlise Econ6mica da Unidade em comparagdo com outras alternativas de
remogao da umidade presente no gds (injecao direta de metanol).

I1.2. Organizac¢ao do Estudo
O conteudo deste trabalho foi dividido em sete capitulos, a saber:

Capitulo I: Fornece uma breve introdugdo para inteirar o leitor sobre a tematica
principal do projeto, incluindo uma apresentagao acerca dos objetivos e da
organizacao do trabalho, além da motivacdo relacionada a realizacdo do mesmo;

Capitulo II: Engloba os conceitos tedricos e descricdes de processos que serdo objeto
de estudo do trabalho, consistindo numa revisdo bibliografica acerca da tematica de
processamento e desidratacdo de gas natural;

Capitulo lll: Descreve o procedimento de simulacdo da unidade de desidratacdo e seus
respectivos resultados e observagdes criticas relacionadas ao tema;

Capitulo IV: Apresenta e explica os célculos realizados no presente relatdrio no tocante
a obtenc¢do do numero de estagios tedricos das torres recheadas, bem como discorre
sobre as condi¢bes de inundacdo e o projeto do demister (ou eliminador de névoas)
das torres;

Capitulo V: Apresenta a analise de sensibilidade realizada em determinadas varidveis
de operacdo e explica os resultados que podem ser extraidos do estudo realizado;

Capitulo VI: Apresenta uma analise econ6mica comparativa da planta de desidratacao
por absorcdo e uma planta de inibicdo de formacao de hidratos por injecdo de metanol
através de uma estimativa de custo da planta baseada no custo dos equipamentos e
nos custos de reposicdo dos agentes dos processos citados;

Capitulo VII: Apresenta as consideragdes finais sobre o trabalho realizado e a sugestao
de possiveis assuntos a serem explorados em projetos futuros.



IL.

Revisao Bibliografica

II.1. Condicionamento do Gas Natural

O condicionamento de gas visa seu enquadramento as caracteristicas
necessarias ao seu transporte em gasodutos, de forma que possa ser realizado sem
prejuizo para as instalagdes utilizadas nessas operacdes (tubulagdes, compressores,
etc.). Como comentado anteriormente, o gas natural bruto contém hidrocarbonetos e
vapor d’dgua que podem passar do estado gasoso para o liquido com as variacdes de
temperatura e/ou pressdo, mesmo que estas ocorram em pequenas intensidades. Isso
provoca o acumulo destes liquidos em linhas e dutos, o que gera problemas de
escoamento, corrosdo e até entupimento pela formacgao de hidratos. Para evitar esses
problemas, o gas deve ser condicionado para atender as especificacdes de transporte.

O principal parametro a ser controlado no condicionamento é o ponto de
orvalho (dew point) dos hidrocarbonetos e do vapor d’agua. Pode-se conceituar o
ponto de orvalho como sendo a temperatura na qual, a uma determinada pressao,
comeca a ocorrer a condensacao de liquidos. Geralmente, o ajuste de tal temperatura
é de 52C abaixo da minima temperatura de operacdao do gasoduto, na pressdao de
trabalho, para garantir que ndo ocorra formacgao de hidrocarbonetos liquidos ou dgua
liquida. No Brasil, para a comercializagdo do gas, o ponto de orvalho da 4gua é limitado
ao maximo de -452C a 1 atm, admitindo-se, no entanto, o valor de -392C nas regides
Norte e Nordeste. Em alguns casos, é recomenddvel que se proceda com o tratamento
do gds para enquadrar os teores de 4acido sulfidrico (H,S) em, no maximo, 20 ppm e de
diéxido de carbono (CO,) em, no maximo, 2% vol. A portaria da ANP que trata da
especificacdo do gas a ser comercializado no Brasil é a de n2 16 de 17/06/2008 [19].

I1.1.A. Descricao do Processo de Condicionamento

Nas plataformas off-shore de exploracdo de éleo e gds natural, o principal
objetivo consiste em processar o fluido proveniente do reservatério submarino, de
modo a obter dleo, gas e dgua. O processamento deve ser realizado de tal forma que
os produtos se enquadrem nas especificacbes antes que o 6leo e o gas sejam
exportados e a agua liberada no mar. Nesse sentido, as especificacbes do éleo podem
consistir em faixas de valores determinadas para: pressao de vapor, de modo que nao
haja formacdo de vapor na tubulacdo durante o transporte, enquanto o gas pode
apresentar exigéncias quanto ao teor de umidade, fracdo de metano e capacidade
calorifica. Nesse sentido, o 6leo e o gas também devem atingir a pressao da tubulacao
em que serdo exportadas antes de transportados. Por fim, a d4gua, enquanto
subproduto do processo, deve ser tratada antes de se proceder com a sua disposicdo
final adequada [10].



Nesse contexto, de modo a separar o fluido efluente do reservatério e garantir
gue as especificacdoes sejam atendidas para as trés fases, deve-se processar o fluido
por meio de processos que podem ser divididos em:

1) Separagao, incluindo tratamento do dleo e exportagdo;
2) Tratamento do gas, incluindo exportagdo de gas;
3) Purificacdo da dgua.

I1.1.A.1 Separacao

A primeira etapa de processamento do fluido consiste em separa-lo nas suas
trés fases constituintes. Tal tarefa é realizada em separadores trifasicos em série, cujo
numero depende da pressdo de entrada do fluido do reservatério. O primeiro
separador divide o fluido do reservatdrio nas suas trés fases constituintes, sendo os
separadores subsequentes utilizados para aumentar a pureza do 6leo e a fracdo de
recuperacao do gas.

Ao término da primeira etapa de separacdo, ainda haverd gas dissolvido no
6leo, bem como certa quantidade de dgua, especialmente caso o tempo de retengao
no equipamento seja pequeno demais para garantir a separac¢ao total entre as duas
fases liquidas. Antes de entrar na préxima etapa de separacdo, a pressao do dleo é
reduzida com auxilio de uma vdlvula, liberando uma maior quantidade de gas
dissolvido. Além disso, teores adicionais de dgua também serdo separados nas etapas
posteriores de separacdo. Esse procedimento serd realizado até que o dleo atinja a
pureza desejada, que é alcancada geralmente com 2 ou 3 separadores. Quando a
gualidade requerida é atingida, o 6leo é bombeado até que atinja a pressdo em que
serd exportado para a costa por meio de uma tubulacdo. Enquanto isso, o gas liberado
do dleo nos separadores subseqlientes necessita de compressao antes de ser enviado
para o sistema de tratamento de gds. A figura a seguir ilustra um sistema com 2
separadores e compressao de gas [10].
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Figura 1.1 — Sistema de Separacdo e Exportacdo de Oleo (Adaptado de [10])

Apds ser comprimido, o gas precisa ser resfriado e separado de quaisquer
condensdveis. Em caso de necessidade de utilizacdo de mais separadores que os
representados acima, cada novo separador também serda equipado com um
compressor. Por fim, vale ressaltar que também havera reciclo de parte do liquido
proveniente da unidade de tratamento de gas e de purificacdo de dgua, mas essas
correntes nao foram representadas a titulo de simplificagao.

I1.1.A.2 Tratamento do Gas

O principal objetivo consiste em retirar do gds quaisquer impurezas
indesejaveis, aumentando a sua qualidade, evitando danos a planta de processo ou a
tubulacdo (tal como, corrosdo) e deixando-o nas condicdes desejadas para sua
exportacdo. A composicdo do gas é um fator decisivo na selecdo das etapas de
tratamento de gas a serem utilizadas. As etapas mais comumente utilizadas consistem
na purificacdo do gas, desidratacdo e recuperacao de hidrocarbonetos, podendo-se
adicionar uma etapa de remocdo de compostos inorganicos (mais raro). A seguir,
detalham-se as etapas.

e Purificacdo do Gas

Visando minimizar a corrosdo, é necessaria uma etapa prévia para remoc¢ao
componentes acidos do gas, tais como CO, e H,S, além de outros compostos derivados
de enxofre que também podem estar presentes no gas e precisam ser removidos nessa
etapa. O processo mais comum de purificacdo consiste na absor¢cdao dos gases acidos,
por meio da utilizacdo de solu¢des aquosas de aminas. Feito isso, a solucdo rica de
amina é regenerada antes de ser reutilizada. Nesse sentido, uma vez que a amina se
encontra numa solucdo aquosa, o gas tratado estard saturado de agua, devendo a



etapa de purificacdo ser conduzida impreterivelmente antes da desidratacdo do gas.
Por fim, vale ressaltar que, além da absorc¢do, outros processos, como a permeacao
por membranas, também podem ser utilizados na remocdo de gases dacidos, caso se
queira remover apenas o CO, presente no gas [10].

e Desidratacao

Objeto principal do estudo a ser realizado, sera tratado com maior detalhe nos
itens subsequentes. Sendo assim, apenas a titulo introdutério, é geralmente realizada
por meio de processos de absorcdo, embora outros processos como adsorcdo,
permeacdo por membranas e refrigeracdo também possam ser utilizados [10].

e Recuperagao de hidrocarbonetos

Em gases com elevadas concentra¢des de hidrocarbonetos C2+, ha risco de
formacdo de gas natural liguefeito, que deve ser removido de modo a evitar a
presenca de liquidos nos dutos, bem como possibilitar a venda do GNL de forma
separada e, portanto, por precos maiores em virtude da maior pureza, evitando que
seja vendido incorporado ao gas natural comum. A etapa de recuperagdo de
hidrocarbonetos ocorre por meio de resfriamento do gas, com auxilio de trocadores de
calor, abaixo da temperatura de ponto de orvalho, condensando os hidrocarbonetos
mais pesados do gds e removendo o liquido condensado por meio de separadores [10].

Porém, esse processo pode ndo atingir a pureza desejada dependendo da
composicao inicial do gds. Nesses casos, pode-se reduzir ainda mais a temperatura do
gas, passando o gas por uma valvula Joule-Thompson ou por um turbo-expansor, nos
quais ele sofre flash. Em virtude das reduzidas temperaturas atingidas nesses
processos, € necessario que a umidade presente no gas seja minima para evitar a
formagao de gelo [10].

e Remogao de componentes inorganicos

A maioria dos componentes esta presente em concentracées bem reduzidas
(componentes-traco), sendo o contaminante mais comum, o nitrogénio, uma vez que
pode advir tanto de fontes naturais, bem como de processos de injecdo de N, no
reservatério para aumentar a recuperagcdao de hidrocarbonetos. A remocdo de
nitrogénio pode ser feita por meio de destilacdo criogénica, adsor¢do ou separacao por
membranas. Além disso, pode haver presenca de radonio (Rn) no gas, caso este seja
radioativo, porém com um tempo de meia-vida de 3,8 dias, os efeitos nocivos a saude
sdao minimos. O problema, no entanto, consiste no fato de que ele decai a chumbo
radioativo que pode eventualmente se transformar em chumbo n3o-radioativo. O
resultado consiste no fato de que materiais com baixo teor radioativo irdo sedimentar
nos equipamentos e tubulacdes, acarretando lixo toxico quando houver lavagem
dessas unidades [10].



e Liquefacdo de gas

O gas natural liquefeito consiste numa vantagem no tocante ao transporte e
armazenamento do gas. Nesse sentido, a liquefagdao do metano demanda refrigeragao
intensiva para temperaturas mais baixas do que -1612C, demandando desta forma
teores bem reduzidos de dgua presentes no gas [10].

I1.1.A.3 Tratamento de Agua

Diferente do tratamento do éleo e do gas, o tratamento de agua é realizado de
modo a evitar danos ao meio ambiente, uma vez que ela consiste num subproduto da
exploracdo de éleo e gas. Desta forma, ela é descartada no mar ou usada para injegao
no pog¢o de modo a aumentar seu rendimento e sua recuperagao.

Quando a agua é separada na separacgdo trifasica, ela ainda apresenta um
reduzido teor de hidrocarbonetos acoplados. Essa fracdo de hidrocarbonetos nao
constitui problema quando a 4gua é utilizada para injecdo no poc¢o, mas sim quando
esta é usada para descarte no ambiente marinho. Nesse sentido, em virtude de
preocupag¢des ambientais, deve-se remover os hidrocarbonetos presentes, de modo a
enquadrar a agua descartada nos limites ambientais definidos pela legislacdao [10].

Os hidrocarbonetos presentes na agua consistem em parte do dleo que nao foi
separada nos separadores e gds dissolvido. A remocdo de 6leo é feita por meio do uso
de hidrociclones, sendo enviado de volta para o sistema de separagdo. O gas, por sua
vez, é removido por meio de reducdo da pressao da mistura o que acarreta reducdo da
solubilidade do gas na dgua, sendo separado antes que a agua seja lancada ao mar.

I1.2. O Problema da Agua Associada ao Gas Natural

A presenca de agua no gas advindo dos reservatdrios submarinos consiste num
problema importante, seja no processamento de gas, seja no transporte através da
tubulacdo. Podemos considerar que qualquer gas natural produzido, seja associado ou
ndo, estd saturado com vapor d’agua, isto é, contém a maxima quantidade possivel de
agua no estado vapor. Quantidades adicionais que tendem a vaporizar voltardo a
condensar, exceto em caso de alteracdo nas condi¢des de pressdo e/ou temperatura
do gas.

O teor de agua de saturacdo do gds é funcdo de 3 parametros: pressao,
temperatura e presenca de contaminantes (ou gases acidos) que tém capacidade de
elevar esse teor. Quanto menor a pressao e maior a temperatura, maior a capacidade
do gas de reter agua no estado vapor.

Os principais problemas advindos da presenca de agua no gas natural
consistem em: corrosdo, possibilidade de condensacdo de agua na tubulacdo,



formacdo de hidratos e de gelo. Caso o gas esteja umido, o problema pode ser
facilmente combatido. Caso esse fato seja diagnosticado na fase de projeto, a
tubulacdo pode ser projetada com materiais resistentes a corrosdo ou com maiores
espessuras dos materiais constituintes da tubulagdao. Porém, caso a identificagdo do
problema ocorra somente durante a opera¢ao, a minimizagdao do problema pode ser
feita por meio da inje¢do de inibidores no gas. Caso a umidade presente no gas nao
seja descoberta, podem ocorrer problemas mais sérios, devido ao fato da tubulagdo
ndo ter sido projetada para suportar tais condicdes [10].

A formagao de gelo no interior da tubulagao sé consiste em um problema
guando a temperatura é consideravelmente baixa para que haja solidificacdo da agua
presente. Tal fendbmeno consiste num problema especialmente para equipamentos de
processo e valvulas, devido a possibilidade de formac¢do de bloqueios, que s6 ocorrem
para processos de tratamento de gas que exijam baixissimas temperaturas, como a
liguefacdo do mesmo. Além disso, é de fundamental importancia evitar que haja o
fenémeno de condensacdo de dgua nas tubulacdes, passivel de causar reducdo na area
de passagem com aumento da perda de carga e reducdo da vazao de gas que poderia
fluir pelas mesmas.

Por fim, vale ressaltar que a formacao de hidratos consiste no problema mais
comum e complexo no processamento de gas natural, motivo pelo qual foi abordado
em detalhes na Sec¢ao 11.4.

I1.3. Analisadores de Umidade no Gas Natural

A determinagao da umidade existente no gdas natural é um fator fundamental
no controle de operag¢des de processamento, distribuicdo e consumo do gds natural.
Com a determina¢dao do ponto de orvalho, poderemos saber se o gas estd seco o
bastante para ndo formar hidratos apds a sua refrigeracdo ou agua liquida em dutos.
As unidades mais utilizadas para se expressar a umidade no gds natural sdo
temperatura de ponto de orvalho (mais usual) e ppm(v). Existem varios tipos de
medidores: espelho refrigerado, 6ticos, eletroliticos, capacitores de 6xido metalico e
piezoelétricos. Dentre esses, os mais utilizados sdao o espelho, o capacitor de éxido
metalico (Al,03) e piezoelétricos (cristal de Quartzo).

e Maedidor Tipo Espelho Refrigerado:

Consiste num aparelho de medida direta da umidade e seu principio estd
baseado na determinacdo da temperatura do ponto de orvalho pela condensacdo da
umidade sobre a superficie de um espelho. Foi o primeiro sistema de medida de
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umidade utilizado para o gas natural. O gas circula por dentro de uma camara que
contem o espelho que é resfriado por um sistema auxiliar enquanto esse espelho
reflete um facho de luz infravermelha. No momento em que o gds atinge a
temperatura do ponto de orvalho, a umidade se condensa no espelho atrapalhando a
reflexdo da luz infravermelha. Neste momento, um sensor receptor da luz
infravermelha detecta a condensacao e determina a temperatura do ponto de orvalho.

e Medidor Tipo Capacitor de Oxido Metalico (Al,0;):

E um medidor indireto e seu principio estd baseado na determinacdo da
umidade pela variacdo da capacitancia do sensor. Uma camada de 6xido de aluminio
(dielétrico) fica entre uma camada muito fina do ouro e uma placa de aluminio
(condutores) formando um capacitor. O vapor de agua atravessa a camada de ouro
entrando nos poros da camada do 6xido, alterando a constante dielétrica e mudando a
capacitancia. A variacdo em relacdo a calibracdo do sensor é relacionada com a
umidade.

e Medidor do tipo piezelétrico:

E um medidor do tipo indireto e seu principio esta baseado na determinagdo da
umidade pela variacao da frequéncia natural do cristal de quartzo. O sensor é formado
por um cristal de quartzo coberto por pelicula fina de um material higroscépico e
dentro de uma pequena cdmara. Quando o cristal é exposto ao fluxo de gas, o material
higroscépico adsorve as moléculas de dgua contidas no gas, aumentando a massa do
sensor e diminuindo a frequéncia de oscilagdao do cristal. A umidade do gas é medida
através da comparac¢ao da frequéncia do sensor “seco” e “Umido”.

II.4. Hidratos de Gas natural

A presenca e acumulo de hidratos, seja em dutos ou nos préprios
equipamentos de uma planta de processamento de gds natural, pode exigir a parada
da planta. Tais paradas representam grandes perdas de receita, tempo e um aumento
do risco operacional, sendo, portanto, de suma importancia evitar a formacado destes
para otimizar o aproveitamento do gds natural e dleo produzidos nos campos de
producdo.

A formacdo dos hidratos é causada fundamentalmente pela presenca de 4gua
livre ou em equilibrio com o gds. A preocupacao com a formacdo de hidratos cresce
com a busca de petréleo e gas natural em aguas profundas, em que a temperatura do
fundo do mar atinge valores baixos e as pressdes de escoamento sdo superiores a 15
MPa. Devido a este fato, com o grande niumero de novos sistemas de producdo em
aguas profundas, a preocupacao com tal problema aumenta [1].
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Pode-se definir hidrato como uma solucdo sélida, de aparéncia semelhante ao
gelo, com composicdao variada entre agua e hidrocarbonetos. Estes ultimos,
componentes do gdas natural, ficam encapsulados em uma estrutura cristalina de
moléculas de agua, como é ilustrado na Figura Il.2. A formacdo de hidratos é
favorecida com moléculas de pequeno tamanho, como metano e etano. Gases de
maior peso molecular, contendo hidrocarbonetos maiores como butano e pentano,
tém menor tendéncia a formar hidratos, enquanto gases com elevados teores de H,S e
CO, apresentam uma maior tendéncia [1].

Figura Il.2 — Molécula de metano aprisionada na estrutura do hidrato [23]

I1.4.1. Formacao de hidratos

A formacdo do hidrato se da por um processo de solidificacdo, congelamento,
sendo portanto favorecida com a diminuicdo da temperatura e aumento da pressao.
Logo, o gas natural, quando submetido a alta pressao e baixa temperatura, tal como
em gasodutos submarinos e linhas de gas-lift, favorece a formacao de hidratos.

Na Figura 1.3, pode-se ver um diagrama de pressao e temperatura (PT) de um
gas natural, em que estd apresentada, além da curva de equilibrio de fases, a curva de
formacdo hidrato. E interessante observar que a temperatura para formacdo de
hidrato cresce quando ha maiores pressoes (para pressées muito elevadas tal aumento
se torna desprezivel).
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Figura 11.3 — Envelope de fases com curva de formagdo de hidrato (Diagrama PT) ( [1]).

Pontos em que ocorre acimulo de agua, como curvas em tubulagdes, conexdes
e valvulas, sdo locais de maior probabilidade de haver ocorréncia de hidratos. Quando
a temperatura do interior do equipamento ou tubulacdo for inferior a de formacdo de
hidrato, inicia-se a formacdo dos cristais que vao se acumulando nos pontos de
estagnacgao do equipamento ou duto, podendo atingir inclusive a completa obstrugao
destes (como pode ser visto na Figura 11.4). O hidrato pode ser removido, durante as
operacgdes de limpeza de gasodutos, por meio do uso de pig (ilustrado na Figura 11.5)

Figura I.4 — Hidrato no interior da linha [21]
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Figura Il.5 — Pig com hidratos [22]

E possivel identificar ou prever a formac3o de hidrato através do conhecimento
das condi¢cOGes operacionais da planta de processo e seus limites referentes a
temperatura de formacgdo (dependente da pressdo, densidade do gas e composi¢des
das fases presentes). A medida que ha acimulo na tubulacdo, com a restricdo da area
de escoamento, ocorre aumento da pressao a montante dos cristais e queda a jusante
destes, e como consequéncia reducdo da vazdo. Pode-se, portanto, identificar
previamente os problemas através do acompanhamento dessas varidveis (com
indicadores de pressdo e vazdo), antes destes se tornarem mais significativos e
irreversiveis [1].

I1.4.2. Dissociacdo e inibicdo de hidratos
Uma vez formados os hidratos, devem ser usadas técnicas para sua dissociacao,
dentre as quais podemos citar descompressao, aquecimento e injecdo de inibidores.

O método de aguecimento é o mais usado em unidades de processamento de
gas natural devido a sua elevada eficiéncia. No entanto, este ndo é utilizado em
plataformas maritimas em razao da inexisténcia de ferramentas ou técnicas para
aquecimento localizado em dutos submarinos.

A técnica de descompressdao é amplamente utilizada para dissociar o hidrato
presente em gasodutos, ndo sendo muito usual em unidades de processamento de
gas. Consiste simplesmente em baixar a pressdo até atingir valores inferiores a de
formacdo do hidrato. A decomposicdo dos cristais se da lentamente, sempre ficando
pequenos residuos no sistema.

O inibidor é injetado como medida preventiva, tendo melhor efeito quando a
injecdo é realizada antes do inicio da formacdo do hidrato. Inclusive, independente do
método de dissociacdo aplicado, é necessario o uso de inibidores antes de retornar a
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operagao normal do sistema, evitando que volte a se acumular hidratos uma vez que o
gasoduto é colocado novamente em condi¢cdes de operagdo. Os inibidores agem se
combinando com a agua livre e reduzindo a temperatura de congelamento e de
formagcao de hidrato, de tal modo que seja inferior a minima temperatura de
escoamento nos dutos. Estes sdo injetados através de bicos nebulizadores, que
permitem uma maior dispersdao na massa gasosa e um melhor contato inibidor-agua

[1].

Os inibidores mais utilizados sao alcool, usualmente metanol ou etanol, e glicol,
dentre eles trietilenoglicol (TEG), dietilenoglicol (DEG) ou monoetilenoglicol (MEG). O
uso de alcoois é efetivo a qualquer temperatura, enquanto os glicdis ndo sdo uma boa
escolha para baixas temperaturas por causa de sua alta viscosidade. O inibidor de
hidrato mais utilizado no Brasil em unidades maritimas de producdo é o etanol, por
questdes mercadoldgicas [1].

I1.5. Sistemas de Desidratacao de Gas Natural

Como visto no capitulo anterior, o maior problema associado a presenca de
agua liquida é a formacao de hidratos e as inerentes consequéncias sobre o transporte
do gas. Além disto, a dgua é indesejavel também por restringir o fluxo de gas e poder
formar mistura corrosiva pela absorcdo de H,S e CO,. Devido a esses fatores requer-se
a desidratacdo do gas.

Existem quatro métodos principais utilizados na desidratacdo de gas natural,
gue variam quanto a eficiéncia e ao custo. Os métodos utilizados consistem na
absorcdo, adsorcao, processos de membrana e refrigeracdo e podem ser utilizados de
forma separada ou combinados de modo a atingir os teores desejados de agua.

I1.5.1. Desidratacao por Absorc¢ao

O método de desidratacdao de gas mais comumente aplicado é o de absorgao
com glicol, envolvendo contato direto entre 2 fases, uma gasosa (gas natural umido) e
outra liquida (glicol). Em se tratando da desidratacdo por absorcdo, o glicol é
comercializado em 3 formas: MEG, DEG e TEG. O primeiro é comumente utilizado em
unidades de processamento por absor¢cdo refrigerada; o TEG é o indicado para
absorcdo de umidade de gas natural em unidades de produgdo maritimas e em
sistemas de producdo de gas associado; enquanto o DEG tem algumas aplicacdes
isoladas. Dentre as caracteristicas que tornam o glicol a escolha ideal de agente
desidratante podemos citar:

e Alta solubilidade em agua;
e Baixa volatilidade;
e Baixa viscosidade;
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e Na3o inflamavel;

e Grande capacidade higroscépica.

A capacidade higroscépica do glicol é diretamente proporcional a sua
concentragdo em solugao, refletindo em uma maior quantidade de agua removida da
corrente gasosa, como observado na pratica.

I1.5.1.1 Descricao do processo de desidratacao

O processo pode ser divido em 2 subsistemas principais. Primeiramente, o
subsistema de absorcdo que, operando a alta pressao e baixa temperatura, promove a
partir do glicol a remoc¢ao de certa quantidade de umidade do gds natural, atendendo
especificagdes técnicas. Hd também o subsistema de regeneragao (baixa pressdo e alta
temperatura), responsavel por remover a 4gua absorvida pela solucdo de glicol,
tornando possivel seu reciclo.

O gds umido, saturado em vapor d’dgua, vindo das unidades de compressao
entra no sistema de absorc¢do. Este é injetado no fundo de uma torre, ascendendo e
entrando em contato em contracorrente com a solucdo de glicol (vinda do sistema de
regeneracdo) adicionada no topo. O contato gas-liquido ocorre de forma efetiva
através de bandejas ou leito (randémico ou estruturado), com absor¢do da umidade
do gas a medida que a solugdo desce pela torre. A pressao elevada favorece o processo
de absorcdo. No topo da torre, o gds passa por um eliminador de névoas, que tem
como finalidade principal a remocdo de particulas liquidas de glicol que tenham sido
arrastadas pela corrente gasosa. O gdas seco obtido normalmente apresenta um teor de
umidade entre 40 e 150 cm3/m?3, e é ent3o distribuido entre seus consumidores como
gas-lift, gas combustivel e gds para exportacdao. Pode-se visualizar o esquema do
subsistema de absorg¢do na Figura Il.6.

Figura Il.6 — Esquema do sistema de absor¢do de umidade do gds natural [1].
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O subsistema de regeneracdo (ilustrado na Figura I.7) tem como objetivo
transformar o TEG rico em agua em TEG pobre. Isto se dd pela manipulacdo das
propriedades fisico-quimicos da solucdo de TEG de forma inversa a do sistema de
absorcdo, com reducdo de pressdio e aumento da temperatura (diminuem
consideravelmente a capacidade higroscépica da solugao).
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Figura I.7 — Esquema do sistema de regeneragdo do TEG [1].

O TEG rico acumulado no fundo da secdo de absor¢do escoa para o sistema de
regeneracdo, passando pela valvula controladora de nivel da torre (reduzindo sua
pressdo para 300-500 kPa) e entrando em um vaso de expansao (Figura 11.8). Este vaso
tem como finalidade separar gravitacionalmente, com auxilio de chicanas, as 3 fases
presentes na corrente: o gds dissolvido, a fase liquida de hidrocarbonetos e a solucdo
de TEG. A fase gasosa é queimada no sistema de flare; a corrente liquida de HCs é
drenada periodicamente; e a fase de glicol rico é acumulada no fundo e enviada ao
sistema de filtracdo por meio de controle de nivel.
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Figura I.8 — Vaso de expansao [1].

17



A corrente de TEG passa por dois filtros: o primeiro com finalidade de remover
eventuais particulas sélidas em suspensao; e o segundo, contendo carvao ativo, com a
finalidade de remover contaminantes quimicos oriundos majoritariamente da
degradagdao do TEG. O glicol entdo passa por recuperadores de calor para um pré-
aquecimento, trocando calor com o glicol pobre regenerado, e entra no topo da torre
regeneradora.

Na torre, a solucdao de glicol descendente encontra vapores quentes
provenientes do refervedor. Parte da solu¢ao de glicol vaporiza, enquanto a fragao
liguida desce até atingir o refervedor (mantido a temperatura de aproximadamente
204°C, acima da qual ocorre degradacdo do glicol). Neste ocorre vaporizacdo da
solugdo, reconcentrando-a até 98,7% em massa, ou mais quando ha inje¢do de gds de
esgotamento (stripping gas). Os vapores quentes sobem pela torre encontrando o TEG
liguido mais frio descendo, acontecendo mais vaporiza¢cdes e condensac¢des. No topo
da coluna regeneradora hd um permutador de calor com intuito de evitar perdas de
TEG na fase vapor, no qual ha troca de calor com o TEG rico proveniente da
absorvedora. No topo da torre obtém-se entdo uma fumaca branca, vapor d’agua, que
é liberada na atmosfera por um sistema de alivio. JA o TEG pobre que deixa o
refervedor vai para um vaso acumulador, direcionado aos trocadores de calor TEG rico
versus TEG pobre, que aquecem o TEG saturado a entrar na regeneradora, e
bombeado até a torre absorvedora, completando o ciclo.

I1.5.1.2. Vantagens e Desvantagens da Desidratacdao por Absorc¢ao
Dentre as vantagens das plantas de desidratagcdao com glicol podemos citar:

e Baixo custo inicial de equipamentos;

e Pequena queda de pressao ao longo das torres de absorgao;

e Operacao continua;

e Reposicdes necessarias podem ser adicionadas sem pausa da operacao;

e Planta pode ser usada satisfatoriamente na presenca de materiais que
normalmente causariam problemas a sélidos adsorventes.

No entanto, tais plantas podem apresentar alguns problemas operacionais
como:

e Material suspenso, como poeira e 6xidos, pode contaminar a solucdo de glicol;

e Superaquecimento da solucdo pode provocar decomposicao do glicol;

e Presenca de sulfetos pode acarretar problemas de corrosdo (formacdo de acido
na solugdo de glicol);

e A presenca de contaminantes pode provocar formacdo de espuma e o
consequente arraste de liquido na torre absorvedora (perda de glicol no topo);

e Solucdes altamente concentradas de glicol tendem a se tornar muito viscosas a
baixas temperaturas, dificultando o bombeamento.
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I1.5.1.3. Principais variaveis operacionais

O processo, de razodvel complexidade operacional, pode ter algumas variaveis
destacadas. Inclusive sdo estas normalmente levadas em consideragao em analises de
sensibilidade da planta (estudo feito neste trabalho). S3o elas:

e Teor de TEG na solugao pobre

E a varidvel mais influente sobre o teor de 4gua residual no gas tratado, cuja
qgualidade é indicada por esta concentracao ou ponto de orvalho do gds. A capacidade
higroscépica da solugcdo de TEG esta diretamente associada a concentrag¢ao do glicol
nesta, logo quanto maior este teor mais eficiente é a absor¢do de umidade do gas
natural. A concentragdo da solugdo de TEG pode ser elevada através de ajuste da
temperatura do refervedor da torre regeneradora e da vazdo de gds de esgotamento

e Vazao da solugao de TEG circulante

Existe uma faixa ideal para vazao operacional de TEG. Esta tem de ser superior
a um limite minimo de forma a garantir a molhabilidade completa do recheio ou
bandejas da torre de absor¢ao. Por outro lado, tal vazao nao pode ser elevada demais
pois acarretaria em uma maior demanda térmica na etapa de regeneracdo, podendo
levar a consideraveis perdas de produto.

e Temperatura do gas de entrada na torre absorvedora

Quanto maior é a temperatura do gas natural alimentado, maior é seu teor de
agua nas condi¢Oes de saturacdo. Além disto, temperaturas elevadas levam a uma
reducdo do poder higroscdpico do glicol, prejudicando uma eficiente absorgao.

e Temperatura do refervedor da torre regeneradora

A concentracdo da solucdo de TEG se da no refervedor da etapa de
regeneracdo, cuja fonte de aquecimento é usualmente um conjunto de resisténcias
elétricas. No caso da desidratacdo com TEG esta temperatura é monitorada por um
controlador de temperatura a fim de manté-la dentro da faixa de 200°C - 204°C.
Valores maiores podem levar a degradacdo do glicol.

e Diferenga de temperatura TEG pobre x gas tratado

E importante que a diferenca entre a temperatura do TEG pobre, entrando na
torre absorvedora, e a do gas seco saindo no topo, seja mantida na faixa de 6°C - 8°C.
Tal cuidado é essencial para evitar a condensacdo de fragdes pesadas do gas, que
levaria a contaminacdo da solucdo de glicol e formacdo de espuma.
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e Vazao do gas de esgotamento

Como visto anteriormente, a injecdo de gds de esgotamento é interessante
quando se almeja teores de TEG regenerado superiores a 98,7%. O sistema de injegao
é normalmente aplicado, através de distribuidores internos, no refervedor da torre
regeneradora, tornando possivel atingir concentracdes de até 99,2%. Pode-se explicar
a acdo do gas de esgotamento por conceito de pressdes parciais:

Ptotal = Prec + Pagua = Sem stripping gas
Piotar = Prec + Pagua t Pgas = com stripping gas

Com a injegao do gds, uma vez que a pressao do sistema mantém-se constante
(igual a atmosférica), ocorre uma queda da soma das pressdes parciais da agua e do
glicol, permitindo assim uma maior vaporizacdo da agua, removida no topo, e
aumentando a pureza do TEG regenerado. Existe um limite para tal vazao de gas de
esgotamento, pois pode haver problemas de arraste de glicol pelo topo da torre e
perda de inventdrio.

e Temperatura do topo da torre regeneradora

E uma variavel que influencia na perda de TEG por vaporizacdo. Normalmente,
no topo da torre existem serpentinas de troca térmica pela qual passa a solugdo de
TEG rico, antes de ir para o vaso de expansdo. O objetivo principal desse permutador é
controlar a temperatura dos vapores da tubulacdo de alivio da coluna, resfriando os
vapores d’agua que sobem pela torre em dire¢do ao topo, minimizando perdas de TEG
pelo topo. Tal temperatura é mantida em torno de 100°C - 104°C.

I1.5.1.4. Principais problemas operacionais

Uma vez que a finalidade da unidade de desidratacdao é especificar o gas
tratado, para atender requisitos de escoamento, a eficiéncia do processo é medida
principalmente pelo teor de umidade residual deste. Trata-se portanto do principal
parametro de controle, estando relacionado com diversas varidveis operacionais, que,
se nao corretamente especificadas, podem trazer alguns problemas para a operagao
da planta como um todo. A seguir sao listadas as varidveis principais e os problemas
relacionados.

e Pressao da torre absorvedora

E definida na fase de projeto para dimensionamento da torre absorvedora e
determinacdo da capacidade de absor¢cdo do sistema. Contudo, em alguns casos, a
pressdo de operacao é diferente da projetada, por possivel falha nas premissas
consideradas na etapa de projeto, levando a diferentes velocidades dentro da torre e
podendo comprometer a performance desejada do sistema.
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e Vazao da solugido de TEG circulante

Como comentado na secdo anterior, a vazao de solucdo de TEG deve estar
entre um valor minimo e um valor maximo, estabelecidos em projeto e ajustdveis apoés
testes operacionais. A redugdo da vazao pode comprometer a molhabilidade do
recheio, favorecendo os caminhos preferenciais e regides livres de contato liquido-
vapor.

e Temperatura do gas

O aumento da temperatura do gas ocorre ao longo da operagao do sistema de
producdo, principalmente pela reducao da eficiéncia de troca térmica dos resfriadores
de gds da unidade de compressdo. Maiores temperaturas reduzem o poder
higroscépico do glicol, comprometendo a eficiéncia do subsistema de absorgdo e,
consequentemente, aumentando o teor de 4dgua residual do gas tratado.

e Alta taxa de reposicao de TEG

Taxas normais de reposicdao de TEG no sistema variam com a capacidade da
unidade e da pressao do sistema. Taxas elevadas indicam problemas na unidade e
perda de inventdrio. Os principais fatores que geram perda de glicol sdo:

v" Perda de vapores de TEG pelo topo da torre regeneradora devido a
temperatura alta;

Arraste na torre absorvedora;

Formagdo de espuma;

AENIEN

Drenagem de TEG em vez de hidrocarbonetos no vaso de expansao;

<\

Vazamentos nas bombas da unidade.

e Descontrole do pH da solucdao de TEG circulante

Os problemas de pH da solucdo de TEG pobre estdo relacionados aos
fenbmenos de corrosdao e emulsdo. Valores de pH abaixo de 5 levam a formacao de
acidos livres na solucdao aumentando seu carater corrosivo. Por outro lado, valores
elevados de pH podem ocasionar a formacao de espuma na interface entre as fases
liquido-vapor ou liquido-liquido no interior dos equipamentos, dificultando o controle
de nivel destes e causando perdas de glicol na torre absorvedora. A faixa ideal de pH é
7-8, devendo a solugdo ser neutralizada com TEA (trietanolamina, no caso do pH estar
acido) ou acido acético (no caso de pH basico).

e Aumento da pressao da torre regeneradora

A saida dos vapores da regeneradora normalmente é direcionada para um
sistema de alivio instalado em local seguro. Ha casos em que este se encontra muito
distante da torre, exigindo que o encaminhamento da tubulacdo seja projetado para
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evitar acumulo de liquido em pontos baixos, dificultando a passagem dos vapores e,
consequentemente, pressurizando de modo indevido a torre.

e Vazao de gas de esgotamento

Uma reducgao da vazado de stripping gas pode ser causada por entupimentos na
vdlvula que controla a injecao deste ou falhas da valvula redutora de pressao de gas
combustivel. Com vazdes menores, ndo se consegue atingir teores de TEG na solugdo
regenerada tdo altos e nem uma absorcdo tao eficiente de umidade do gds natural.

Em contrapartida, altas vazdes também podem trazer problemas operacionais,
principalmente relacionados a arraste de glicol pelo topo da torre.

e Eficiéncia do refervedor da torre regeneradora

No caso de falha de uma ou mais resisténcias elétricas do refervedor, ou do
proprio sistema de controle de temperatura, pode-se ter uma temperatura insuficiente
para promover a regenera¢ao adequada da solu¢ao de TEG, reduzindo seu poder
higroscdpico e levando a maiores teores de umidade residual no gés tratado. No caso
da temperatura exceder o limite de 204°C, pode ocorrer degradacao do glicol.

I1.5.2. Desidratac¢ao por Adsorc¢ao

Pode-se definir a adsor¢do como sendo a fixagdo de moléculas de uma
substancia, denominada de adsorvato na superficie de outra substancia, o adsorvente.
Nesse contexto, entende-se por adsor¢dao qualquer processo em que moléculas de um
gas sdo condensadas e retiradas na superficie de um sélido por meio de forcas de
atracao superficiais. Cabe mencionar que o processo de adsorc¢ao se aplica a correntes
liquidas e que além da adsorcgao fisica o processo pode ser quimico envolvendo uma
reacao entre o adsorvente e os compostos adsorvidos. A adsorcdo fisica encontra
aplicacdo na desidratacdo de gas natural, podendo-se atingir com este processo teores
de dgua na corrente efluente menores que 1 ppm.

Um material para ser um bom adsorvente deve apresentar uma série de
caracteristicas sendo as mais importantes: grande area superficial (entre 500 a 800
m?2/g); afinidade pela &gua; seletividade; elevada resisténcia mecanica; pequena
resisténcia ao fluxo de gas; facilidade de regeneracao ou reativacao; alta capacidade
de preservacao das caracteristicas com o tempo.

De um modo geral, os adsorventes industriais adsorvem tanto hidrocarbonetos
guanto agua, apresentando, no entanto, uma preferéncia ou seletividade pela agua. O
adsorvente saturado deve ser reativado ou regenerado o que é feito normalmente
pela acdo do calor que causa a liberacdo dos liquidos absorvidos. O adsorvente sofre,
portanto, aquecimentos e resfriamentos ciclicos correspondentes as etapas de
adsorcdo e regeneracdo, e este ciclo de temperatura juntamente com a presenca de
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Oleo, glicdis ou liquidos livres na corrente gasosa influenciam a vida util do adsorvente
qgue varia de 3 a 5 anos.

Os materiais que satisfazem os requisitos listados anteriormente e de uso
frequente no tratamento de gas natural sdo: silica gel (basicamente composta por
Si0,), alumina ativada (composta por oxido de aluminio hidratado, Al,03(nH,0) e
peneira molecular (consistem em alumino-silicatos metdlicos, também conhecidos
como zedlitas, de estrutura cristalina). A eficiéncia do processo de adsor¢do depende
do adsorvente utilizado, sendo os mais eficientes as peneiras moleculares, que sdo
compostas de aluminossilicatos modificados de modo a ampliar sua capacidade de
adsorcdo, permitindo que se atinjam teores de agua inferiores a 0,1 ppmv.

Quanto ao processo, a desidratacdo por adsorcdo é realizada num sistema com
2 leitos de adsorcdo em paralelo, sendo utilizados como adsorventes a silica-gel na
maioria dos casos. O gas é enviado ao adsorvedor que estiver operando no momento,
onde a dgua serd removida. Ao mesmo tempo, o outro adsorvedor estard passando
pela etapa de regeneracdo por meio da utilizacdo de gas seco quente que sera
bombeado em contra-corrente para o interior do leito. O gas é resfriado acarretando a
condensacdo da 3agua que serd removida em um vaso flash, enquanto o gas é
recirculado para a corrente de entrada de gas Umido conforme representado na Figura
1.9.
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Figura 1.9 — Esquema Representativo da Desidratagdo por Adsorgdo [10].
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I1.5.3. Outros Processos de Desidratacao

I11.5.3.1. Desidratagdo através de Permeac¢ao por Membranas

Em processos de membrana, o gds passa por meio de membranas que separam
a agua. Nao consiste num processo muito eficiente, ao reduzir a umidade presente no
gas para apenas 20-100 ppmv. O principal problema consiste no seu elevado custo,
uma vez que sé apresentam viabilidade econ6mica se comparado ao processo de
absorcdo com glicol para vazbes de escoamento inferiores a 1,5x10° Nm?3/dia, de
acordo com [11].

I11.5.3.2. Desidratacdo através de Resfriamento

A desidratacdao de gds por refrigeracao consiste num método muito barato de
desidratacdo. Tal método se vale do fato de que a solubilidade da dgua no gas natural
decai a medida que a temperatura é reduzida (a uma pressao constante).

Durante o processo de resfriamento, o excesso de dgua no estado de vapor se
condensa com o resfriamento do gas, sendo removida num separador. O método é
considerado uma interessante e econémica op¢ao nos casos em que o gas se encontra
em temperaturas e pressdes elevadas, porém a quantidade de agua removida em
processos de refrigeracdo é geralmente insuficiente. Desta forma, esse processo é
utilizado antes de outros métodos mais eficientes de desidratacdo de gas.

II.6. Possiveis formas de Perda de Inventario de TEG

De acordo com [7], as perdas de glicol na unidade de desidratacdo de gas
natural podem ser agrupadas em 3 categorias: vaporizagdo, solubilizacdo e perdas
mecanicas (arraste). As duas primeiras fontes de perda apresentam razdes
termodinamicas, envolvendo o equilibrio quimico dos componentes, enquanto as
perdas mecanicas podem ser explicadas por ocorréncia de arraste na torre
absorvedora, em virtude de formacdo de espuma, mau dimensionamento do
eliminador de névoas do topo ou inundagdo da coluna.

Vale ressaltar que a formacdo de espuma na absorvedora e na regeneradora
advem primeiramente dos contaminantes presentes no gas de entrada, degradacao
térmica do glicol e produtos de processos corrosivos que circulam no sistema
juntamente com o glicol. Esses contaminantes sao carregados juntamente com o TEG
rico para o refervedor em caso de ndo terem sido removidos do glicol nos sistemas de
filtracdo. No refervedor, alguns compostos metanicos podem sofrer degradacdo e sao
recirculados para a torre absorvedora.

Observa-se que as perdas advindas da vaporizacdo ocorrem tanto na torre
absorvedora quando na regeneracao de glicol. Vale ressaltar que as perdas por
vaporizacdo na coluna absorvedora consistem em razao de problemas de equilibrio,
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conforme ja mencionado, representando cerca de 5% das perdas totais e se devendo
principalmente as elevadas temperaturas da corrente de entrada de gas umido. Por
sua vez, as perdas por vaporizacdo na regeneradora se devem as elevadas
temperaturas de operagao da coluna e altas vazdes de gas stripping.

As perdas por solubilizacdo ocorrem, sobretudo, devido ao aumento eventual
da solubilidade do glicol no gas, por variagdes bruscas de temperatura e pressao,
acarretando que parte do glicol se dissocie na fase gasosa e seja perdido no topo da
torre absorvedora.

No caso das perdas mecanicas, além das razes ja citadas para explicar o
arraste de particulas de glicol pela corrente gasosa, pode-se ressaltar que as elevadas
velocidades de escoamento sejam do gds umido de entrada na torre absorvedora,
sejam do gas stripping utilizado na torre regeneradora para aumentar a recuperacao
do TEG, também acarretam perdas significativas no processo.

Assim sendo, os estudos a seguir tém como objetivo a identificacdo das
principais fontes de perda de TEG na unidade de desidrata¢do. As perdas podem ser
classificadas como de fonte termodinamica (vaporizacdo e solubilizacdo), que
poderiam ser contornadas por meio da alteracdo de determinadas varidveis de
operacdo, ou como de fonte hidrodindmica, podendo-se nesse caso instalar
equipamentos de separacdo gas-liquido para minimizar os problemas advindos da
perda de TEG por arraste nas correntes gasosas de saida do sistema.

25



I11.

Simulac¢do da Unidade de Desidratac¢ao

III.1. Apresentacao do Software Utilizado - HYSYS 2006 (20.0.0.6728)

O HYSYS consiste em uma poderosa ferramenta que permite a simulagdo e
dimensionamento de processos diversos que ocorrem em plantas quimicas e refinarias
de petréleo. Esse software combina uma estratégia modular com algoritmos de
solugao nao sequencial. O simulador disponibiliza uma grande diversidade de
operagles unitarias, pacotes termodindamicos, componentes quimicos e suas
respectivas propriedades, permitindo o dimensionamento de equipamentos e a
estruturacdo, inclusive, de malhas de controle. Também é valido ressaltar que
substancias que ndo estdo presentes no programa podem ser alimentadas pelo
usuario.

Em sua configuracdo, esta incluso um gerenciador para a definicao das espécies
quimicas envolvidas, pacotes termodinamicos, compostos hipotéticos etc. Cada lista
de componentes possui um pacote termodinamico que alimenta a simula¢do. Caso
haja alteracdo de uma propriedade no gerenciador, toda a simulacdo ¢é
automaticamente recalculada de acordo com o novo pacote de dados.

II1.2. Pacotes Termodinamicos

A selecdo do pacote termodinamico a ser utilizado na simula¢ao tem por
objetivo a determinacdo de todas as propriedades das espécies quimicas envolvidas.
Tais propriedades sao requeridas para o software proceder com os calculos envolvidos
no processo, como, por exemplo: consumo de energia; relagdes entre pressdo,
temperatura e volume; equilibrio de fases; etc.

Para escolher adequadamente qual pacote deve ser usado ao longo da
simulacdo devem-se levar em consideracdo alguns fatores, dentre os quais merecem
destaque: o tipo de componentes quimicos envolvidos e as condi¢cdes operacionais
(pressdo e temperatura) as quais o processo esta submetido.

O software HYSYS disponibiliza uma diversidade de pacotes termodinamicos,
proporcionando uma boa precisdo para determinacao de propriedades além de uma
vasta base de dados, com mais de 1500 componentes e mais de 1600 pares de
coeficientes binarios. Vale ressaltar que cada pacote é representado por uma
variedade de equacdes de estado, havendo tipos distintos para aplicacdes especificas,
conforme é apresentado na Tabela lll.1.
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Tabela lll. 1 — Relagdo entre Sistemas e Pacotes Termodinamicos Recomendados [2]

Desidratacdo com TEG PR
Agua Acida PR, Sour PR
Processamento Criogénico de Gas PR, PRSV
Separacdo de Ar PR, PRSV
Torres de Destilagdo Atmosférica PR, PR options, GS
Torres de Destilacdo a Vacuo PR, PR opt|ons,lg'SE<;2meHg, Braun K-
Torres de Etileno Lee Kesler Plocker
Sistemas com H, PR, Z) ou GS
Sistemas de Reservatorios PR, PR Options
Sistemas a Vapor Steam Package, CS ou GS
Inibicdo de Hidrato PR
Sistemas Quimicos Modelos de Atividade, PRSV
Alquilagio HF PRSV, NRTL
Desidratacdo de Aromaticos com TEG PR

Como se pode observar na referida tabela, o modelo Peng-Robinson é
recomendado, no manual do préprio software, justamente para simulagdo de sistemas
de desidratacdo de gds natural com TEG.

Também é importante ressaltar que o HYSYS possui alguns pacotes especificos
para alguns sistemas. Dentre estes hd o Pacote de Glicol, segundo [2], especifico para
processos de desidratacdo com TEG.

Por este motivo, apesar de na etapa de validacdo do pacote termodinamico a
ser usado (explicada mais detalhadamente em item posterior), terem sido
considerados uma maior variedade de pacotes, a escolha ficou principalmente entre
estes 2 candidatos. Portanto, estes sdao mais bem explicitados a seguir.

I11.2.1 Peng-Robinson

Para aplicagcbes na industria petroguimica, o modelo Peng-Robinson (PR) é
geralmente recomendado, por oferecer modelagem termodinamica apropriada para
processos cujos componentes envolvidos sdo o dleo, dgua e gas. O modelo é indicado
para descrever equilibrio liquido-vapor (ELV) e para calculo de densidade de
hidrocarbonetos. Este pacote resolve a maioria dos sistemas monofasicos, bifasicos e
trifasicos com um alto grau de eficiéncia e confiabilidade.
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O modelo possui alguns aprimoramentos em relacdo a equacdo de estado de
PR original, de forma a permitir calculos mais precisos para uma maior diversidade de
sistemas. A Equacgdo de Estado Peng-Robinson [2], suas regras de mistura e as
constantes envolvidas sdao apresentadas a seguir.

p=FR___a
T V=b V(V+b)+b(V-b)

(Equacgao I11.1)
—(1-B)Z?+ (A— 2B —3B*Z — (AB — B? — B3) = 0 (Equacio ll.2)
Onde:
P = Pressdao da mistura
V = Volume da mistura
R = Constante dos gases

T =Temperatura

Z = Fator de compressibilidade (Z = PV /RT)

b = Zl 1X;b;

RTCL

b; = 0,077796

Cl

T, = Temperatura critica do componente i
P = Pressao critica do componente i
_ VN yN 0,5
a =YL, 2N xx(aa) (1 - ki)
a; = aga;

N2
a,; = 0,457235 Ele)
P

2% =1+m(1-T,;>)
e Paraw;<0,49:
m; = 0,37464 + 1,54226w; — 0,26992w;>
onde: w; é o fator acéntrico

e Parawi>0,49:

m; = 0,379642 + (1,48503 — (0,164423 — 1,016666w;)w;)w;
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I11.2.2 Pacote de Glicol

O software HYSYS possui o pacote de glicol para uso especificamente em
modelagem de processos de desidratagdao usando TEG. Este pacote é baseado na
equacao de estado de TST (Twu-Sim-Tassone), contendo os componentes puros
normalmente encontrados em processos de desidratacdo de gas natural e os
parametros binarios de interacdo entre eles. O modelo é ajustado para representar
com precisdo o comportamento de fase de tais componentes, especialmente para o
sistema binario TEG/Agua.

A equacdo de estado TST consegue prever:

e Coeficientes de atividade para solu¢des Agua/TEG com desvio relativo médio de
2%;

e Temperaturas de ponto de orvalho dentro de um erro absoluto médio de +- 1°C;

e Teor de umidade no gds dentro de um desvio relativo médio de 1%.

O pacote de glicol é aplicavel nas condi¢cdes normais de temperatura, pressao e
composi¢do das correntes em sistemas tipicos de desidratagdo com TEG. Essa gama
seria de 15°C a 50°C e 10 atm a 100 atm para a torre absorvedora, e 202°C a 206°C e
1,2 atm para a torre regeneradora.

Todo o equacionamento do pacote de glicol [2] é apresentado a seguir:

p=F ___ ¢
T V-b  (V+3b)(V-0,5D)

(Equacao lll.3)
Onde:
a, b - parametros dependentes das propriedades criticas do componente.

As propriedades criticas sao encontradas igualando a zero a primeira e a
segunda derivadas da equagdo em relagao ao volume:

2
a. = 0,470507R**=  (Equagdo IIl.4)

c

b = 0,0740740R = (Equagdo IIL.5)

Z. = 0,296296

O parametro a é funcdo da temperatura, sendo calculado por:
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a(T) = a(T)a, (Equagdo IIl.6)
Sendo a(T) fungdo da temperatura reduzida (T, =T/ T,)
e Para predigdo de pressao de vapor da maioria dos componentes:
a(T) = T,NM-Dl0-T"™) (Equacio I11.7) [2]

Onde: L, M, N - parametros especificos para cada componente.

e Para fragOes de petréleo e componentes ndo presentes na biblioteca do pacote no
HYSYS:

a=a® +wl@® —a®) (Equacio 111.8) [2]
©
a©® = TTN(O)(M(O)_I)eL(l_TrNM ) (Equacso 111.9) [2]

@
a@® = 7 NVMD-DLa-5"M (Equacio 111.10) 2]

ParaTr<1:
O1(0) Cl(l)
L 0,196545 0,704001
M 0,906437 0,790407
N 1,26251 2,13086
Para Tr> 1:
Ol(0) a(l)
L 0,358826 0,0206444
M 4,23478 1,22942
N -0,2 -8

I11.2.3 Sistemas multicomponentes

Ha uma pequena diferenca quando se trata de sistemas multicomponentes,
como é o caso do estudo em questdo. A diferenca esta na interacdo entre os diferentes
componentes da mistura. Os parametros de interacdo molecular na mistura (a, e by)
sao calculados através de relagdes dos parametros individuais a e b.

A regra de mistura mais usual é a de van der Waals definida pelas equacdes a
seguir:

am = Zizj‘ XiXjQj (Equacdo I11.11)

bn = ZiZj xiijij (Equagao I11.12)
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A regra é baseada nos parametros de interagdo entre os componentesie j (aje
bjj). Estes sdo calculados combinando os parametros dos componentes puros (aj, b, aj;,
bj), conforme demonstrado abaixo:

a;j = aj; = \Ja;a;;(1 — k;j) (Equagdo 111.13)
bij = bj; = %(bii + bj;) (Equagdo 111.14)

O parametro k;j introduzido é conhecido como coeficiente binario de interagao.
Devido a diferenca de precisdao das diferentes equagdes de estado, o valor deste
parametro é especifico para cada equacgao, sendo estimado por diferentes métodos.
No HYSYS, uma vez selecionados o pacote termodindmico e a lista de componentes, é
possivel manipular o valor de kj a fim de atender determinada caracteristica
termodinamica. Tal fato foi util na etapa de escolha e validacdo do modelo a ser usado,
como serd melhor explicado no capitulo seguinte.

I11.3. Validacao dos Pacotes Termodinamicos

Apesar de terem sido identificados dois pacotes usualmente aplicaveis ao tipo
de sistema em questdo, para uma adequada selecdo de modelo termodinamico foi
essencial realizar a validacao destes. Corroborando tal afirmativa, como visto na segao
anterior, o Pacote de Glicol é aplicavel em determinadas condi¢Oes, para pressdes de
até 100 atm (~100 bar), condicdes estas bem mais brandas do que aquelas as quais a
torre absorvedora da planta em estudo é submetida (aproximadamente 180 bar);
sendo, portanto, de grande importancia verificar o comportamento deste pacote para
tais condi¢bes mais extremas.

A principio, foi realizada a validacdo para pressées mais elevadas, referentes a
torre absorvedora e suas respectivas correntes de entrada e saida. Para tanto, utilizou-
se como parametro de comparacdo a solubilidade do TEG em gds metano (uma
estimativa grosseira da saida de TEG no gas natural seco de exportacdo da planta).
Foram encontrados na literatura [3] alguns resultados experimentais, listados na
Tabela 111.2:
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Tabela Ill.2 — Dados experimentais de solubilidade de TEG em metano [3].

298,15 | 16,06 0,004
298,15 | 32,43 0,006
298,15 | 51,32 0,01
298,15 | 64,85 0,015
298,15 | 74,85 0,021
CH,+ | 298,15 | 86,12 0,029
TEG 316,75 | 18,8 0,015
316,75 | 33,13 0,022
316,75 | 49,03 0,033
316,75 | 63,92 0,044
316,75 | 75,05 0,055
316,75 | 86,97 0,067

Dentre os valores experimentais, utilizaram-se como comparacdo apenas dois
(marcados em vermelho), pois sdo mais proximos das condi¢Ges da torre absorvedora
(~¥37°C-310,15 K/~ 18 Mpa).

Para obter os valores de solubilidade no HYSYS, montou-se um FLASH simples
com entrada de uma corrente gasosa de metano puro e outra de TEG liquido puro
(previamente misturados), analisando a composicdo madssica e a densidade da
corrente de vapor de saida. O produto dessa fracdo massica pela densidade nos da a
concentracdo de TEG solubilizado no gds metano. A figura abaixo ilustra o esquema
elaborado no software:

Metano
"\

Misturador

Entrada
Flash

Liquido

Figura lll.1 — Esquema do Flash para analise de solubilidade

Procedeu-se entdo a simulagdo nas 2 condigles selecionadas, para alguns
pacotes termodinamicos: Pacote de Glicol; Peng-Robinson (PR); PR-Twu; PRSV.
Baseando nos valores experimentais, calculou-se o desvio relativo para cada condicdo
e depois uma média destes. Os resultados podem ser verificado na Tabela Ill.3.
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Tabela I1.3 — Resultados de solubilidade de TEG em metano para diferentes pacotes termodinamicos

T (K) P (MPa) | Cexp (g/L) C glicol (g/L) Erro C PR (g/L) Erro
CondigBes 298,15 16,06 4,00E-05 3,40E-03 8400,00% 2,46E-05 -38,50%
316,75 18,8 1,50E-04 0,0166 10966,67% | 1,22E-04 -18,67%
Média 9683,33% -28,58%

T (K) P(MPa) | Cexp(g/L) | CPR-Twu (g/L) Erro C PRSV (g/L) Erro
) 298,15 16,06 4,00E-05 4,03E-06 -89,93% 8,41E-07 -97,90%

Condicoes

316,75 18,8 1,50E-04 3,17E-05 -78,87% 8,73E-06 -94,18%
Média -84,40% -96,04%

Destes resultados percebe-se um menor desvio para o modelo Peng-Robinson e
um extremamente elevado para o pacote de glicol. No entanto, apesar de
relativamente pequeno, o erro negativo do pacote PR é ndo conservador para o caso
analisado, pois uma solubilidade menor do que a real levaria a um menor teor de TEG
no gas de exportacao apds a simulagao da planta. Portanto, ainda ndo se pode concluir
gue este é o modelo ideal, com desvios tdo grandes.

Tentou-se entdo modificar os comentados coeficientes binarios (Kj) para o par
TEG-metano nos pacotes (dessa vez, apenas os 2 candidatos indicados pela literatura:
PR e pacote de glicol) a fim de reduzir o erro obtido para a solubilidade. Essa alteragao
foi feita por tentativa e erro, tentando obter um erro préoximo de zero para 298,15 K e
16,06 MPa. Para o modelo de Peng-Robinson o valor original para tal parametro era de
0,8 e foi obtido um resultado satisfatério mudando-o para 0,75 (Figura IIl.2). Ja para o
pacote de glicol modificou-se de 0 (valor inicial) para -3,3 (Figura 111.3).

@ Fluid Package: PR

(o] o |ms]

Equation of State Interaction Parameters
Hz0 TEGIycol hethane Ethane Fropane i-Butane nButane  »

H20 -0.64357 050000 050000 0428000 048000 048000
TEGIycol -0,64357 0, 75000 050000 041330 050000 050000
tethane 050000 | 075000 | 000224 0.00E83 0.01311 001230
Ethane 050000 050000 000224 000126 000457 0.00410
Propane 048000 041950 000683 || 000126 000104 000082
i-Butane 042000 050000 001311 000457 000704 000007
n-Butane 048000 050000 001230 0,00410 000082 0.00007
i-Pentane 042000 050000 001763 0,00741 000258 000035 000050 -
4 3

Treatment of Interaction Coefficients Unawvailable from the Library

@ Estimate HCHE / Set Man HC-HE ta 0.0 SetAlta 0.0 ___ Fieset Parameters

] Set Up J FParameterz:  Binary Coeffs | StabTest J Phaze Order JFh-ms J T abular J Mates J

Delete Name  FR Property Pka - |RERERRGRESR | it Froperties

Figura Ill.2 — Coeficientes bindrios para o modelo de Peng-Robinson modificado [HYSYS]
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& Fluid Package: Glicol

Binary Coeffs

EOS

ity

E quation of State Interaction Parameters

el = |(Ess)

T Setln J Pararmeters

Dielete

M arne

Hza20 TEGlpcal b =thane Ethan= Propans: -
Hz0 000000 050000 050000 0.50000
TEGlyoal 0.00000 -3,30000 0.00000 000000
Methane 0.50000 0.o0zz4 0,00583
Ethane 0.50000 000000 000224 000126
Propans 0.50000 0.00000 000682 0.00126
i-Butans 0.50000 0.00000 001311 0.00457 0.00104
r-Butane 0.50000 0.00000 001230 000410 || 000082
i-Pentans 0.50000 0.00000 001763 0.00741 000258 -

-

Treatment of Interaction Coefficients Unavailable from the Libranys

@) Estimate HC-HC /# Set Mon HC-HC to 0.0

SetAllto 0.0

Feset Farams

Binary Coeffs

StabTest J Phase Order J R=ns J T abwilar J Mokes |

Glicol

Property Pka  [INGIESIESEREEE | Edi Propsrties

Figura I1.3 — Coeficientes bindrios para o Pacote de Glicol modificado [HYSYS]

Abaixo segue a tabela contendo os resultados apds as alteragdes:

Tabela Ill.4 — Resultados de solubilidade de TEG em metano para os pacotes modificados

T (K) P (Mpa) | Cexp(g/L) | Cglicol ( Kij=-3,3) Erro CPR ( Kij=0,75) Erro
o~ 298,15 16,06 4,00E-05 3,97E-05 -0,75% 4,10E-05 2,57%
Condicoes
316,75 18,8 1,50E-04 2,55E-04 70,00% 1,94E-04 29,40%
Média 34,63% 15,99%

vez, o modelo Peng-Robinson apresentou melhores resultados. No entanto, ainda é

Os valores passaram a ser conservadores, e com um erro pequeno. Mais uma

necessario avaliar a resposta desses “novos” pacotes em condi¢cdes mais brandas

(torre regeneradora e restante da planta). Para tal avaliagdo, utilizaram-se dados

experimentais [4] de solubilidade de metano (e outros componentes) em TEG liquido
apos determinada alimentacdo em um vaso Flash. Os dados se encontram listados
abaixo:

Tabela II.5 — Dados experimentais de solubilidade de metano em TEG liquido a baixas pressoes [4]

. Composicao Composigao da
T (°C P(M C t ~ .
(C) dEEY | CelimpenEtes alimentacdo (%) | fase liquida (%)
TEG 85,76 97,9
Metano 13,38 1,11
25 2,068 Benzeno 0,33 0,373
Tolueno 0,28 0,314
Etilbenzeno 0,02 0,0279
o-Xileno 0,24 0,279
TEG 86,75 97,86
Metano 12,37 1,13
B
50 2,068 enzeno 0,33 0,373
Tolueno 0,28 0,314
Etilbenzeno 0,03 0,0279
o-Xileno 0,25 0,279
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Para encontrar essa solubilidade no HYSYS, utilizou-se o mesmo fluxograma do
vaso Flash, mas dessa vez a andlise foi feita sobre a composicdo da corrente de saida
liquida. O resultado para os pacotes modificados e seus respectivos erros sao relatados
na Tabela lll.6.

Tabela Ill.6 — Resultados de solubilidade, a baixas pressGes, de metano em TEG para os pacotes modificados.

Componentes| T0C) | PMPa) | il | o o | s e | ™09 | s cieal | E70 04
TEG 0,8576 0,979 0,9796 0,06% 0,9892 1,04%
Metano 25 | 2,068 | 0,1338 0,0111 0,0105 -5,41% | 0,0008117 | -92,69%
Outros 0,0086 0,0099 0,0099 0,00% 0,0099883 0,89%
TEG 0,8675 0,9786 0,9778 -0,08% 0,9889 1,05%
Metano 50 | 2,068 | 0,1237 0,0113 0,0124 9,73% 0,00114 -89,91%
Outros 0,0088 0,0101 0,0098 -2,97% 0,00996 -1,39%

Também como carater de validacdo dos pacotes, foi realizada uma etapa de
andlise do comportamento da solubilidade, variando-se a pressdao. A solubilidade
analisada foi mais uma vez a de TEG em metano na fase vapor. O objetivo era avaliar
qual pacote responde mais proximo do observado experimentalmente, em que a
solubilidade aumenta com pressdes mais elevadas, corroborando o fato de que
unidades de desidratacdo que tém seu subsistema de absor¢do operando a maiores
pressdes apresentam maiores perdas de glicol. Para tanto, foi feito um estudo com
dados a pressdes baixas [5], e outro a pressdes altas (usando os mesmos dados
utilizados anteriormente), ambos os conjuntos a uma temperatura de 298,15K. Os
resultados sdo mostrados nas Tabelas I11.7 e 111.8, e nos Graficos I1l.1, 111.2 e 111.3.

e Baixas pressoes

Tabela Ill.7 — Solubilidade de TEG em metano a pressdes baixas [5]

T [ Fracao Fracdo molar | Fragdao molar | Fracao molar TEG
Pressao (MPa) TEG (exp) molar TEG TEG (PR TEG (Pacote de | (Pacote de Glicol
(PR) modificado) Glicol) modificado)

1,606 3,63E-07 2,64E-07 2,80E-07 4,89E-08 3,15E-08
3,243 2,87E-07 1,48E-07 1,67E-07 5,40E-08 2,19E-08
5,132 3,05E-07 1,03E-07 1,25E-07 8,54E-08 2,02E-08
6,485 3,45E-07 8,32E-08 1,07E-07 1,29E-07 2,06E-08
7,485 4,10E-07 7,20E-08 9,62E-08 1,79E-07 2,13E-08
8,612 4,79E-07 6,11E-08 8,55E-08 2,61E-07 2,24E-08
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Baixas Pressoes
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Grafico IIl.1 — Grafico da solubilidade a baixas pressdes para os pacotes originais e modificados

e Altas pressoes

Tabela I11.8 — Solubilidade de TEG em metano a pressoes altas ( [3])

16,06 4,00E-05 2,74E-05 4,21E-05 3,61E-04 3,97E-05
32,43 6,00E-05 1,43E-05 2,88E-05 1,20E-02 8,62E-05
51,32 1,00E-04 7,28E-06 1,70E-05 6,59E-02 9,88E-05
64,85 1,50E-04 4,99E-06 1,25E-05 1,32E-01 9,78E-05
74,85 2,10E-04 3,95E-06 1,03E-05 1,94E-01 9,52E-05
86,12 2,90E-04 3,13E-06 8,46E-06 2,73E-01 9,18E-05
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Altas Pressoes sem Pac. Glicol
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Grafico 111.2 — Grafico da solubilidade a altas pressdes para os pacotes originais e modificados (sem o pacote de
glicol original)

Altas Pressoes com Pac. Glicol
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Grafico IIl.3 — Grafico da solubilidade a altas pressGes para os pacotes originais e modificados (com o pacote de
glicol original)

Foram tracados dois graficos para altas pressdes, alternando apenas a presenca
dos valores obtidos para o Pacote de Glicol, com intuito de real¢ar o quao discrepante
dos outros é este pacote termodinamico nestas condi¢cdes. Analisando os graficos
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obtidos percebe-se que, para baixas pressées, o modelo Peng-Robinson modificado é o
gue mais se aproxima dos dados experimentais; enquanto que, para altas pressoes,
apesar de nitidamente ndao haver um modelo ideal que represente com fidelidade a
solubilidade, o Pacote de Glicol modificado é o que apresenta resultados mais
proximos. No entanto, nenhum dos 2 pacotes é qualitativamente consistente com os
dados experimentais, ao ndao descrever o aumento de solubilidade para elevadas
pressoes.

Assim conclui-se que o modelo ideal para a planta em questdao, na verdade
seria um modelo hibrido. Na sec¢do de alta pressao, composto basicamente pela torre
absorvedora, foi escolhido o Pacote de Glicol alterado (coeficiente binario de interacao
alterado para -3,3); na se¢do de baixa pressao, subsistema de regeneragao, o pacote
selecionado foi o Peng-Robinson (Kij = 0,75). A aplicagdo conjunta dos 2 pacotes foi
utilizada para a simulagdo principal e sua subsequente etapa de analise de
sensibilidade, mas como carater qualitativo (analisar se a simulacdo estd
superestimada ou subestimada) foi realizada também a simulacdo para cada pacote
separado (originais e modificados). No entanto, é importante ressaltar a dificuldade
em obter um pacote termodinamico adequado para pressdes elevadas, bem como
dados experimentais disponiveis para pressdes superiores a 100 bar, o que representa
um empecilho para uma satisfatéria previsdo da perda de glicol para a unidade em
guestao.

I11.4. Descricao do Sistema

O servico executado consiste basicamente na reduc¢do do teor de dgua de uma
corrente de gas natural a 177 bar proveniente de uma unidade de compressao [6].
Para cumprir esta tarefa, utiliza-se TEG como agente desumidificante em duas torres
com recheio. A torre de absorcdo opera a alta pressdo e baixa temperatura e utiliza
TEG pobre em H,0 para reduzir a umidade do gas. Ja a torre de regeneragdo evapora a
agua do TEG rico a alta temperatura e baixa pressdo para o recircular de volta a torre
absorvedora na forma de TEG pobre.

Na Figura lll.4, pode-se ver o fluxograma da planta enviado pelo cliente. Nela, o
gas proveniente da unidade de compressdo entra na torre absorvedora (T-TEG-01)
escoando em contracorrente com o TEG proveniente da torre regeneradora (T-TEG-
02). Apods esta operacdo, o gas segue para exportacdo ou para a unidade de gas lifting.
A torre em questdo é constituida de dois mddulos, conforme apresentado na Figura
[11.5. O mddulo inferior consiste de um vaso depurador para efetuar a remocao de
qualquer fase liquida que possa estar contida na corrente de entrada, sendo ela
destinada ao inicio da planta para o separador trifdsico. J4 o mddulo superior consiste
de uma coluna de leito empacotado com recheios estruturados do tipo B1-200,
conforme informacgdes do cliente, para promover o contato entre o TEG e o gds natural
de modo a promover sua desidratacao.
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O TEG rico em agua passa entdo por uma série de operagdes unitarias com o
intuito de condiciond-lo para a entrada na torre de regeneracdo. Primeiramente, a
corrente passa por uma descompressdo na valvula LV-TEG-01, sendo entdo aquecida
por troca de calor com os gases provenientes do topo da torre T-TEG-02. Em seguida,
este segue para o permutador de calor P-TEG-01 elevando sua temperatura por troca
térmica com a corrente de TEG pobre, sendo entdao enviado para o separador trifasico
V-TEG-01.
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Figura Ill.4 - Fluxograma da Unidade de Desidratagdo de Gas Natural.
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Figura Ill.5 — Esquema da T-TEG-01.

Este separador possui a fungao de remover os hidrocarbonetos leves e parte da
agua absorvidos na T-TEG-01 apds estes serem vaporizados nas etapas de
descompressdo e aquecimento. Ja a fase liquida leve contida na corrente é também
removida para evitar a contaminacdo do glicol, o que causaria problemas de
ineficiéncia na planta. A fase liquida pesada, contendo o TEG rico segue entdo para
descompressao, filtragem e aquecimento na P-TEG-02 sendo posteriormente
destinado a torre regeneradora T-TEG-02.

Tal equipamento consiste de trés médulos sobrepostos conforme se pode
visualizar na Figura IIl.6, também fornecida pelo cliente. A por¢ao inferior consiste de
um forno aquecido por resisténcias elétricas, mantendo a fase liquida a 203,7°C, com a
finalidade de vaporizar a 4dgua e as pequenas quantidades de hidrocarbonetos
restantes. O controle desta temperatura é de suma importancia, pois se excedido dito
valor, pode ocorrer a decomposi¢cdo térmica do TEG, que acarretard na formacao de
espuma causando perdas de inventario de TEG e diminuicdo da eficiéncia do processo
[7]. Ainda nesta secdo, é injetada uma corrente de gas natural com a finalidade de
promover o gas stripping que auxilia a remocdo da agua por deslocamento do
equilibrio liquido vapor.
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Ja o mddulo intermediario, consiste em um leito recheado para promover o
contato entre o TEG rico liquido descendente e o vapor proveniente do forno elétrico
em ascensdo de modo a promover um prévio aquecimento da corrente liquida e a
transferéncia de dgua para a corrente gasosa. O gas ascendente segue entdo para a
secdo superior, que consiste em um permutador térmico, para resfria-los até uma
temperatura de 100°C por troca térmica com a corrente de TEG rico proveniente da T-
TEG-01. Uma fracdo desta corrente entdo condensa e retorna a torre e o vapor segue
para exaustao.

Y
1<

2314mm

) 540 mm

1870 mim

kL

1210 mim

Figura IIl.6 — Esquema da T-TEG-02.

No processo de regeneracdo, o glicol perde uma quantidade aprecidvel de dgua
e hidrocarbonetos, se transformando entdo em TEG pobre. Do fundo da T-TEG-02 sai
uma corrente de tal liquido, que é resfriado por passagem nos permutadores de calor
(P-TEG-01/02/03) sendo também comprimido por bombas alternativas. Apds este
processamento, o glicol retorna a torre absorvedora para promover a desidratacdo do
gas.

Além de tais equipamentos, o processo conta também com um vaso de
reposicao de glicol V-TEG-02. Tal equipamento consiste em um tanque de
armazenamento de glicol, mantido sob pressdo por injecao de gas combustivel.
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II1.5. Simula¢ao do Processo no HYSYS

I11.5.1 Fluxograma e Consideracoes

A Figura 11l.7 apresenta o fluxograma do processo elaborado no HYSYS. Para a
realizacdo de uma simulacdo a mais proxima possivel do caso real, algumas
consideracdes se fazem necessarias. Primeiramente, torres absorvedoras como a T-
TEG-01 nao estao disponiveis na base de dados do HYSYS. Portanto, a coluna foi
simulada como um vaso flash e uma coluna absorvedora em série. Além disto, o
programa nao realiza a simulacdo de coluna de recheios, apenas colunas de pratos.
Deste modo, houve a necessidade de se realizar calculos de altura equivalente a um
prato tedrico (HETP, sigla em inglés) para estimar o nimero de pratos necessarios para
reproduzir a torre recheada em sua altura real. Os célculos indicaram a necessidade de
uma torre contendo dezesseis pratos. Tais calculos sdo apresentados mais adiante na
Secao IV.1.

Assim como a absorvedora, foi necessario representar a T-TEG-02 por dois
equipamentos distintos, que sdo a torre de destilacdo completa (com condensador e
refervedor) T-TEG-02A e o trocador de calor T-TEG-02B. Conforme apresentado
anteriormente, a secdo inferior do equipamento, que compreende um forno
aquecedor, estd presente na simula¢do na forma do refervedor de tal coluna. A se¢do
intermediaria do equipamento, que consiste originalmente em um leito empacotado,
estd representada por uma torre de pratos. Novamente, um cdlculo de HETP foi
realizado, indicando a necessidade de cinco pratos tedricos para representar a altura
do recheio, conforme o cdlculo apresentado na Secdo IV.1.

A porgdo superior do equipamento real é simulada pelo condensador da T-TEG-
02A e pelo aquecedor T-TEG-02B. Estes dois equipamentos estdo conectados, na
simulagdo, por uma corrente de calor que retira a energia da corrente gasosa no topo
da coluna de destilagdo, mantendo-a a 100°C, enviando-o para o aquecimento da
corrente de TEG Umido no permutador em questao.

Foi necessario fazer outra consideragao, ao simular o vaso V-TEG-02. De modo
a realizar uma simulacdo em regime permanente, foi necessario considerar que o vaso
repde constantemente o glicol, compensando em tempo real a perda de TEG sofrida
em outros pontos da planta. No entanto, na planta real, a reposicdao de glicol ocorre
durante inspecdes periddicas, sendo esta entdo uma operacao em batelada. Portanto,
ao invés do equipamento original, que consiste em um tanque de armazenamento de
glicol, o V-TEG-02 opera na forma de uma corrente continua de TEG puro. Vale
salientar que a perda de TEG na planta equivale, portanto, a vazdo massica de tal
corrente.
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Figura Il.7 — Fluxograma da Simulagdo no HYSYS
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No fluxograma apresentado, os blocos indicados com um R no interior de um
losango correspondem a uma operacdo légica de reciclo. Tais operagbes sao
necessdrias para garantir a convergéncia de uma simula¢cdo que contenha correntes
materiais e de calor recirculando na planta. Outra operacdo ldgica utilizada foi a “Set”,
0 S no interior de um losango. Tais operag¢Oes sao utilizadas quando se deseja designar
o valor de uma determinada propriedade em uma corrente com base no valor desta
mesma propriedade presente em outra corrente. No caso atual, os trés blocos de
“Sets” provenientes da corrente C2 sdo utilizados para manter a pressdo das correntes
de destino C3, C17 e GAS EXP/LIFT iguais a pressdo da corrente de origem. J4a o “Set” a
direita iguala a temperatura da C12 a da C11.

A parte disto, todos os demais equipamentos originais, tais como bombas,
trocadores de calor e valvulas, possuem seu modelo no HYSYS e foram inseridos sem
nenhuma alteracdo estrutural.

I11.5.2 Variaveis Especificadas

Para a realizacdo de uma simulacdo, é necessario fornecer um numero
adequado de pardametros igual ao numero de equacgbes do sistema para que o
problema atinja grau de liberdade igual a zero, tornando-se possivel a determinacdo
matemadtica das demais incégnitas do problema. A Tabela IIl.9 e a Tabela 111.10
apresentam as varidveis especificadas, que foram pressdes, temperaturas, vazdes
massicas, coeficientes globais de troca térmica vezes drea de troca térmica (UAs) e
fracoes molares.

As fracoes molares da corrente proveniente da unidade de compressao foram
retiradas da literatura [6] no qual foi simulada a unidade de compressdo que precede
esta unidade de desidratacdo de gas natural. J& a composicdo do gas de stripping foi
fornecida pelo cliente.

Quanto aos permutadores de calor P-TEG-01 e P-TEG-02, primeiramente foram
especificadas as temperaturas das correntes Cl14, C15 e Cl16 com os valores
apresentados na Figura Ill.4. Com a realizacdo da simulagao, os valores do UA para
cada trocador foram calculados pelo programa. De posse desses valores, tornou-se
interessante especificar o coeficiente global de transferéncia de calor e deixar as
temperaturas de tais correntes como incognitas do problema. Isto se torna
interessante, pois na andlise de sensibilidade realizada posteriormente, tais
temperaturas poderdo sofrer livre variacao, aproximando a simulacdo da situacao real,
admitindo-se que esses valores de UA sejam independentes da temperatura.
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Tabela IIl.9 — Variaveis especificadas.

Temperatura (°C) - - - 204,00 203,70
Pressao (kPa) 1766,00 588,00 165,00 165,00 -
Vazdo Massica (kg/h) - - - 48,00 2650,00

UA (kJ/°C.h)

Temperatura (°C)

Pressao (kPa)

1766,00

Vazdo Massica (kg/h) -

UA (kJ/°C.h)

10827,08

10404,34

Temperatura (°C) 49,00 47,50 - -
Pressao (kPa) - 1766,00 101,30 1766,00
Vazdo Massica (kg/h) - 5577,00 - -

UA (kJ/°C.h)

Tabela I11.10 — Composigdes Especificadas.

H20 0,001175 0,000000 | 0,000000
TEG 0,000000 0,000000 | 1,000000
Metano 0,872263 0,891422 | 0,000000
Etano 0,055023 0,050490 | 0,000000
Propano 0,030784 0,027195| 0,000000
I-Butano 0,006846 0,005799 | 0,000000
N-Butano 0,013969 0,011598 | 0,000000
I-Pentano 0,003231 0,002400 | 0,000000
N-Pentano 0,004842 0,003499 | 0,000000
N-Hexano 0,003524 0,002000 | 0,000000
N-Heptano 0,002463 0,001200| 0,000000
N-Octano 0,000459 0,000300 | 0,000000
N-Nonano 0,000025 0,000100 | 0,000000
N-Decano 0,000000 0,000000 | 0,000000
N-C11 0,000000 0,000000 | 0,000000
N-C12 0,000000 0,000000 | 0,000000
N2 0,003694 0,002599 | 0,000000
02 0,001703 0,001400 | 0,000000




I11.5.3 Resultados da Simulacao

O processo de desidratacdo apresentado na secdo anterior foi simulado com
cinco pacotes termodindmicos diferentes para que se pudesse analisar a diferenca de
resultados obtidos com cada um deles. Os pacotes ou conjunto de pacotes utilizados

foram:

e Glycol Package com valores de kjjdo par metano-TEG ajustado

e Glycol Package original

e Peng-Robinson com valores de kjjdo par metano-TEG ajustado

e Peng-Robinson original

e Peng-Robinson Modificado na T-TEG-02 e Glicol Modificado no restante

Com as variaveis especificadas acima descritas, os resultados das simulagGes

foram:

Tabela I1.11 — Resultados Das Simulagdes Em Diferentes Pacotes.

Glicol Modificado 0,049136 0,009591 0,379491 0,126156
Glicol 0,048806 0,009516 19,489737 0,125880
Peng-Robinson Modificado | 0,029581 0,004394 0,144195 0,516217
Peng-Robinson 0,029606 0,004393 0,083243 0,515330
PR mod. + Gly mod. 0,030591 0,002697 0,073796 0,123434

Glicol Modificado 0,505794 0,000064 3,334317
Glicol 19,616522 0,000080 4,130974
Peng-Robinson Modificado | 0,721354 0,000019 0,977832
Peng-Robinson 0,656429 0,000019 0,978616
PR mod. + Gly mod. 0,521787 0,000012 0,648840

Para que se possam fazer comparacgdes entre a simulacdo e a planta real, sdo
apresentados alguns dados reais da planta fornecidos pela contratante. A Tabela I11.12
apresenta varidveis de processo, enquanto a Tabela Ill.13 apresenta valores de perda
de glicol para sistemas de remogao de TEG em diferentes plataformas.
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Tabela Il.12 — Valores Reais De Variaveis De Processo.

Teor H2O no TEG (%whw | Ternp. entrada da T-TEG-01 (°CY | Termp. Reboiler [Yazio de gds na entrada
TEG pobre TEG rico [TEG Gasimida T-TEG-02(°C) | da T-TEG-01 (Mm®/h)

1 13 458 511 44 4 2037 86296
2 1.2 49 524 45 2 2032 86052
3 1.3 55 536 46 5 2040 86779
4 15 = 532 45 9 2029 85961
5 1.2 458 518 446 2036 86420
] 1.2 47 507 441 190 5 82991
7 24 a8 8141 441 1827 83795
g 18 51 516 44 5 2029 84442
| 34 45 520 45 4 20258 82656
10 24 44 533 461 2036 81611
N 15 43 522 45 4 2027 803543
12 13 43 54 9 47 7 2037 a0512
13 1.7 48 540 46 5 2009 89573
14 15 48 56 4 485 2037 93027
15 15 47 59 3 521 203 2 85247
16 15 45 50 .4 434 2039 97806
17 14 42 505 43 5 2025 99025
18 1.4 48 519 45 4 199 9 101a17
19 16 5.1 523 450 2008 101153
20 15 a2 514 44 3 2036 101596
21 15 48 531 46 4 2038 99040
22 15 5,1 527 45 5 2040 24007
23 15 a7 52 6 457 2002 101823
24 15 = 527 45 6 2008 101099
25 15 53 526 456 2031 101146
25 15 41 5149 45 2 2030 100937
27 1.3 33 519 44 8 2041 95749
28 12 42 56 5 490 2038 97EE3
28 13 55 56 2 49 2 2017 89540
a0 13 49 520 44 8 2031 93116

Tabela lll.13 — Perdas de Glicol em Diferentes Plataformas.

Plataforma PoMJ n?:o TEG Vaz?:m cifd:;as PosaM :‘os%u':ol
A 2083 1500000
B 3833 1500000 85
c 2333 110000 707
D 4417 2000000 74
E 1667 2000000
F 8083 1930000 140
G 833 2000000
H 3750 3000000
I 2417 2250000
J 3250 3600000
K 7917 3000000 88
L 1333 3000000
M 8833 3000000 98
N 2583 3600000
P 11997 4650000 85

De modo a obter um comparativo com as variaveis da Tabela 111.12 , seguem na

Tabela 111.14 os resultados da simulacdo para diferentes pacotes, utilizando as variaveis

de processo apresentadas em tal tabela. Deste modo, foram modificados os valores da

temperatura de entrada do Gas Umido e do TEG pobre na torre T-TEG-01, a
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temperatura do refervedor e a vazdo de entrada do gds, para os valores apresentados
na linha 1 da Tabela lll.12, de modo a se comparar o teor de dgua no TEG rico e no TEG

pobre.

Tabela I1.14 — Simulagdo do Processo nas Condigdes Operacionais da Planta

Glicol Modificado 0,035442 0,007982 0,441816 | 0,134589
Glicol 0,034775 0,007575 17,132478 | 0,133604
Peng-Robinson Modificado | 0,028454 0,004322 0,194706 | 0,512538
Peng-Robinson 0,028486 0,004331 0,117068 | 0,511649
PR mod. + Gly mod. 0,037272 0,010448 0,432969 | 0,299084

Glicol Modificado 0,577097 0,000073 3,780955 446,9
Glicol 17,270557| 0,000090 4,670364 | 13374,8
Peng-Robinson Modificado | 0,808643 0,000026 1,370832 626,2
Peng-Robinson 0,716800 0,000026 1,375246 555,1
PR mod. + Gly mod. 0,732071 0,000094 4,862797 566,9

Os resultados apresentados na Tabela 11l.14 demonstram que tanto a fracao
massica de 4dgua na corrente de TEG pobre quanto na corrente de TEG rico estdo
abaixo do valor operacional. Isto pode ser explicado por ineficiéncias nas hipéteses
adotadas na modelagem realizada no simulador de processo quando comparados aos
valores experimentais obtidos por pesquisas de campo.

Quanto a perda global de TEG, as condi¢Ges operacionais utilizadas equivalem a
um tratamento de 2000000 Sm>/d e, portanto, devem ser comparados com as
plataformas D, E e G da Tabela 1l.13. Deste modo, todos os resultados, exceto um,
apresentaram valores de perda de TEG inferiores as plantas citadas. Isto é um
indicativo de que a termodindmica prevé uma perda por vaporizacao inferior as
ocorridas nas unidades em questdo, indicando a ocorréncia de perdas de glicol por
arraste e por perdas mecanicas.

A discrepancia do valor encontrado para a perda mensal de TEG obtida com o
pacote do glicol deve-se ao fato de que este pacote superestima a solubilidade do
glicol no gds em altas pressdes, que é o caso da T-TEG-01. Portanto, este modelo é
inadequado para simular tal torre e seu resultado deve ser desconsiderado.
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Ja em relagdo a umidade do gas de exportagdo, ao se minimizar a quantidade
de TEG perdido ajustando as variaveis de processo, pode vir a ocorrer um aumento na
concentragdo de agua no gas de exportacdo. Como é muito dispendioso desidratar a
corrente gasosa a apenas tracos de H,0, é necessdrio que sua concentragdo fique
abaixo dos limites mdaximos estipulados. Nesse contexto, existem dois valores que
devem ser respeitados, o valor maximo para evitar a formacado de hidratos e a meta
estabelecida pelo cliente. Enquanto o primeiro representa uma concentracdo de 7
Ib/MMSCF [7], o segundo é estipulado em 2 Ib/MMSCF.

Dentre as simulacdes realizadas nas condi¢des do fluxograma (Figura l11.4), as
realizadas com o Glycol Package e com o Glicol Package modificado ultrapassaram a
meta do cliente. Ja as simulagdes realizadas com base nas condi¢Ges operacionais, a
simulacdo feita com dois pacotes também ultrapassou a meta do cliente. No entanto,
nenhum dos valores calculados ultrapassou o teto de formacdo de hidrato indicado
pela literatura.
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IV. Calculos

IV.1. Numero de Pratos das Torres

Como comentado no capitulo anterior, a fim de se realizar a simulacao, foi
necessario realizar um calculo prévio (aproximado) do nimero de estagios das colunas
absorvedora e regeneradora, uma vez que o HYSYS ndo tem colunas de recheio
implementadas. Tal calculo foi feito através do conceito de altura equivalente a prato
tedrico (HETP, em inglés).

Este procedimento é o mais usado para o calculo da altura de uma torre de
destilagcdo recheada. Nas torres recheadas, a eficiéncia de transferéncia de massa esta
relacionada ao contato continuo contracorrente e com as taxas de transferéncia entre
as fases, liquida e vapor. Tem-se a relagao:

Z = (HETP).N (Equacdo IV.1)
Onde:
Z = altura do leito
N = nimero de estdgios tedricos

A eficiéncia de uma torre recheada assim como a de uma torre de pratos
depende de trés conjuntos de parametros de projeto:

e Parametros do sistema: composicao e propriedades
e Condig¢des hidrodinamicas: vazdes e fluxos
e Parametros geométricos: dimensdes do equipamento de contato

Existem basicamente quatro métodos gerais para previsao da eficiéncia e HETP
de uma torre recheada em escala comercial:

e Comparagcdo com uma instalacdo similar cujos dados de desempenho
estdo disponiveis

e Uso de método empirico ou estatistico

e Extrapolacdo direta de dados experimentais, obtidos em planta piloto

e Através de modelos de transferéncia de massa tedricos

Para o cdlculo das torres absorvedora e regeneradora do processo tratado,
utilizou-se a correlacdo empirica de Lockett [8], especifica para previsdo de HETP de
recheios estruturados. O método estabelece uma relagdo entre HETP e a area
superficial do recheio, operando a 80% da condi¢do de inundagdo. A equagdo e suas
varidveis sdo descritas a seguir.

HETP = (4,82(p, — pg)*° 1y ~%%%)/a (Equagdo IV.2)
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Onde:
0,25
@ = ap(1+0,78exp(0,00058a,) (22) )2

p. = densidade do liquido (kg/m3)
pg = densidade do gas (kg/m?3)
ap = area superficial especifica do recheio (m?/m?3)

U, = relacdo entre as viscosidades do liquido na temperatura do leito e da agua
na temperatura de referéncia (20°C) - 0,001002 N/s.m?

v Estimativa inicial para torre absorvedora

Para realizar a estimativa inicial do nUmero de estagios da torre de absorcdo,
foram considerados:

e Corrente gasosa: gas vindo da unidade de compressdo cujos dados de
temperatura, pressao e composicao sdo conhecidos;

e Corrente liquida: TEG puro liquido a 49°C e a pressao da torre (176,6
bar)

As variadveis necessdrias foram obtidas através do proprio HYSYS, criando as
correntes isoladamente com suas respectivas condi¢cbes operacionais. A tabela IV.1
mostra os valores encontrados.

Tabela IV.1 —Dados das correntes da torre absorvedora

Densidade do liquido (kg/m3) 1140,613
Densidade do gas (kg/m?3) 187,1043
Viscosidade dinamica do liquido

(N/s.m?) 3,80E-02

Uma vez que a area superficial especifica (ap) do recheio, B1-200, é 200m?/m?3,
substituindo os valores na equacao IV.2:

HETP =0,247 m
A coluna de absorcdo tem uma altura Z de 3,8m, o que, pela equacgdo V.1 da:
N = 15,40 estagios

Adotando uma anadlise conservadora, estimou-se, portanto, um total de 16
estagios para torre absorvedora.
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v Estimativa inicial para torre regeneradora

Para realizar a estimativa inicial do numero de estdgios da torre de
regeneracdo, foram considerados:

e Corrente gasosa: vapor d’agua puro a 100°Ce 1 atm;

e Corrente liquida: a corrente liquida de TEG Uumido vinda da torre
absorvedora, em que se simulou somente a torre de absorgdao, com as
correntes e numero de estdgios da estimativa inicial, foi obtida a
corrente liquida de TEG Umido; em seguida, criou-se uma corrente de
mesma composi¢ao, mas a 100°C e 1 atm — condigbes da torre
regeneradora.

A tabela IV.2 apresenta os valores encontrados.

Tabela IV.2 —Dados das correntes da torre regeneradora

Densidade do liquido (kg/m3) 1066,811
Densidade do gas (kg/m3) 0,592256
Viscosidade dinamica do liquido (N/s.m?) | 7,09E-03

Uma vez que a torre regeneradora é preenchida com o mesmo tipo de recheio,
sua area especifica também é 200m?/m3. Substituindo os valores na equacgdo IV.2,
tem-se:

HETP = 0,544 m

A coluna de regeneracdo tem uma altura Z de 2,31m, o que, pela equacgado IV.1
da:

N = 4,26 estagios

Estimou-se portanto um total de 5 estagios para torre regeneradora.

v Calculo com os resultados da simulagio

Apods a realizacdo da simulagdo, utilizando as estimativas iniciais, foram refeitos
os calculos com as propriedades das correntes simuladas. A intencdo era verificar se os
“novos” numeros de estdgios sdo préoximos do estimado, indicando uma boa
convergéncia e um chute inicial efetivo.

Para a torre absorvedora, a principal diferenca reside no fato de agora
considerarmos como corrente liquida o TEG pobre regenerado, ndao este totalmente
puro. As propriedades das correntes sdo ilustradas na tabela abaixo.
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Tabela IV.3 —Dados das correntes da torre absorvedora obtidas na simulagdo

Densidade do liquido (kg/m3) 1138,043
Densidade do gas (kg/m3) 187,1043
Viscosidade dindmica do liquido (N/s.m?) | 3,38E-02

Para tais valores, temos como resultado:
HETP =0,248 m
N = 15,32 estagios
Para a torre regeneradora, as propriedades das correntes apds a simulacdo s3o:

Tabela IV.4 —Dados das correntes da torre regeneradora obtidas na simulacdo

Densidade do liquido (kg/m3) 1004,179
Densidade do gas (kg/m3) 0,788156
Viscosidade dinamica do liquido

(N/s.m?) 1,70E-03

Para tais valores, temos como resultado:
HETP =0,562 m
N = 4,11 estagios

Observa-se que o resultado obtido para ambas colunas é bem préximo do
estimado inicialmente, o que corrobora a escolha de 16 estagios para a coluna de
absorcdo e de 5 estdgios para a de regeneracao.

IV.2. Perdas Mecanicas de TEG

Como visto anteriormente, o objetivo principal do trabalho é avaliar a perda de
inventario de TEG na planta de desidratacao. Basicamente sdao 3 os pontos em que se
observa saida indesejavel de glicol, conforme observado na simulagdo:

e Gas desidratado para exportacao, saindo no topo da absorvedora;

e Gas residual para tocha, saindo do separador trifasico (vaso de
expansao);

e Destilado de topo da coluna regeneradora.

Tais perdas podem ser causadas por efeito termodindmico ou mecanico,
conforme previamente explicitado na secdo II.6. As perdas por razdes termodinamicas
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podem ser facilmente quantificadas através de simulacdes com softwares como o
HYSYS. No entanto, estas ndo conseguem prever as perdas mecanicas, sendo
necessarios alguns cdlculos especificos explicitados em seguida.

1V.2.1 Eliminador de Névoas

O eliminador de névoas (demister) tem como finalidade principal a remocao de
particulas liquidas de glicol que tenham sido arrastadas pela corrente gasosa, evitando
assim perdas deste, no gds de exportacdo que sai do topo da torre absorvedora. A
partir de informacdes relativas a corrente gasosa que entra na torre (vazado, densidade,
etc.), pode-se dimensionar a drea de eliminador necessaria para “tratar” tal corrente.
O equacionamento, obtido em [8], e confirmado em catdlogos de empresas
fabricantes de tais produtos, é descrito a seguir.

v’ Calculo da velocidade maxima (critica) de separagdo liquido-vapor - Vimax(m/s):
_ PL—PV~0.5 ~
Vinax = K(p—) > (Equagdo IV.3)
|4

Onde:
p. = densidade do liquido que entra na torre (kg/m?3)
pv = densidade do vapor que entra na torre(kg/m3)

K = fator de capacidade (m/s)

v’ Calculo da érea efetiva da sec3o transversal do eliminador de névoa — A(m?):
A =Q/Vmax (Equagdo IV.4)
Onde:
Q = vazdo de vapor (m3/s)

Neste trabalho, a partir do didmetro da torre absorvedora, verificou-se se, para
as vazbes de processo, a area ideal do eliminador de névoas era inferior a area
transversal da torre, uma vez que o demister é instalado internamente a esta. Caso
ndo o seja, tal fato representa erro de dimensionamento e utilizacdo de um eliminador
menor do que o necessario, o que indica a possibilidade de passagem de glicol liquido
por este e sua perda com o gas de topo.

E importante ressaltar que o fator de capacidade K é func3do de alguns fatores
do sistema, como viscosidade do liquido, tensdo superficial, estrutura da eliminador,
etc. No entanto, no caso em questdo foi considerado um valor minimo conservador,
padrdo para as industrias, de 0,11 (retirado de catdlogo do produto em questdo) [20].
Tal medida é conservadora, uma vez que considera-se quanto menor o valor
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considerado para tal parametro, maior é a drea obtida, ou seja, estando esta
corretamente dimensionada para o caso avaliado (menor do que a area transversal da
torre), também estara para casos de maior K.

Partindo dos resultados da simulacdo, indicados na tabela IV.5:

Tabela IV.5 —Dados das correntes da torre absorvedora obtidas na simulacado

Densidade do liquido

(kg/m3) 1138,043
Densidade do gas (kg/m3) 187,1043
Vazio de gas (m3/h) 584,3116

Substituindo estes valores nas equacdes V.3 e 1V.4, calculou-se a area efetiva
do eliminador de névoas:

Agemister = 0,65 m’

Sabendo que o didmetro interno da torre absorvedora (d) é de 1m, a drea
transversal é obtida por:

T 2
Atorre = T = 0,78 m2

Uma vez que a area efetiva necessaria, nas condicées do processo, para tratar
de maneira eficiente o gas seco é menor do que a area transversal da coluna existente,
conclui-se que ndo ha problemas de dimensionamento do demister e, a principio, ndo
ha perdas consideraveis de glicol associadas a este. No entanto, é importante ressaltar
gue as relagdes usadas sdao muito aproximadas, e, consequentemente, seus resultados
ndao podem ser usados como Unico parametro de analise da existéncia ou ndo de
arraste de liquidos.

IV.2.2 Condi¢dao de Inundacgao

Para vazbes muito elevadas de gas é possivel que ocorra um arraste excessivo
da fase liquida e a inundagdo da torre (jet flooding). Na condicdo de inundacgdo, o
escoamento gravitacional da fase liquida dificilmente ocorrerd, e qualquer liquido que
alimente a torre nesta condicdo sera carregado pela fase gasosa, pelo topo para fora
da torre. Além disso, o inventdrio de liquido na torre aumenta muito, a queda de
pressdo ao longo desta fica excessivamente elevada e seu controle fica bastante
dificultado.

A inundacdo também pode ocorrer por elevacdo demasiada da vazao da fase
liqguida (downflow flooding). A necessidade de escoar uma quantidade excessiva de
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liguido em uma area limitada pode sobrecarregar os pratos ou recheios, resultando na
elevacdo do inventario de liquido e no aumento da queda de pressao.

Para a boa operacdo da torre, sem haver perdas excessivas de liquido (na
unidade em questdo, perda de inventario de TEG), deve-se trabalhar com vazdes de
liquido e gas que estejam razoavelmente afastadas destas condi¢des limites. A partir
dos fluxos massicos de liquido e gds, e suas respectivas densidades nas condi¢des de
processo, é possivel calcular a velocidade de gds que causaria inundagdo na torre.
Assim, a coluna é projetada de forma que a velocidade real esteja numa faixa de 40-
80% da velocidade limite calculada. Segue abaixo um método grafico para predicdo das
condicdes de inundagao [9].

X = g(’;—f)% .100 (Equacdo IV.5)
Onde:
L = fluxo massico de liquido (kg/(m?s))
G = fluxo massico de gas (kg/(m?s))
p. = densidade do liquido (kg/m3)
pc = densidade do gas (kg/m?3)

A partir do valor de X (adimensional) retira-se do grafico da Figura IV.1, uma vez
sabendo o tipo de recheio da coluna, o eixo Y, que dad o parametro de capacidade de
Souders-Brown (Csg).
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Figura IV.1 -Dados de inundagao para recheios estruturados [9]
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De posse de Csg, tem-se que:

Csg = U, /pr_ch (Equacdo IV.6)

Desta relacao, é possivel entdo obter a velocidade do gds na condi¢ao de
inundacdo — U, (M/s).

Para o projeto realizado, em que ja se sabe a velocidade operacional de gas
entrando na torre, foi realizado o cdlculo da velocidade de inundacdo e uma
verificagao se a velocidade real esta na faixa de 40-80% desta. Em caso negativo, a
operacgao fora da faixa indica problema de dimensionamento e pode trazer problemas
tanto de inundagao e perda de glicol, no caso de > 80%, ou problemas de vazamento
de liquido (weeping), no caso de < 40%. Tal fato exigiria uma posterior andlise e
redimensionamento da coluna.

Dos resultados da simulagao, tem-se que:

Tabela IV.6 —Dados das correntes da torre absorvedora obtidas na simulagao

Vazao massica de liquido

(kg/s) 0,736111
Densidade do liquido
(kg/m3) 1138,043

Vazido massica de gas (kg/s) |30,36867
Densidade do gas (kg/m3) 187,1043

Os fluxos massicos de liquido e gas sdo calculados dividindo suas respectivas
vazdes massicas pela area transversal da torre absorvedora (rd?/4, com d=1m), e X é
obtido através da equacdo IV.5. Com isso:

L= 0,94 kg/s.m’
G = 38,67 kg/s.m?
X =0,98

Como o recheio da torre absorvedora da planta estudada é do tipo Montz B1-
200, com tal valor de X, encontra-se um Y de aproximadamente 13 pelo grafico, ou
seja:

Cse = 0,13 m/s
E uma velocidade Uo = 0,293 m/s.

A velocidade real do gas (m/s) entrando na torre é calculada por:
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Vs =G/ pg=0,207 m/s
Vo/Uo=0,71=71%

Portanto nas condi¢des de planta fornecidas, a torre trabalha com uma
velocidade de gas de 71% em relacdo a sua condicdo de inundacdo. Este valor se
encontra dentro da faixa ideal, e conclui-se que as perdas de glicol observadas nao
devem ser causadas por inundacdo da coluna.
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V. Analise de Sensibilidade

E sabido que as variacdes de alguns parametros de processo podem impactar
em todas as demais varidveis do processo. Baseado em tal fato, uma analise de
sensibilidade foi realizada para avaliar seus efeitos na concentragdo final de agua no
gas natural e a perda de glicol na planta. Desta forma, pode-se nortear a busca por
condicOes operacionais mais adequadas de modo a reduzir as perdas de TEG ocorridas,
economizando assim recursos financeiros.

A estratégia de modelagem termodinamica para a realizagdo desta analise
consistiu na utilizagdo do pacote Peng-Robinson modificado na T-TEG-02 e o pacote do
glicol modificado no restante da planta. Conforme mostrado anteriormente, o
primeiro pacote foi o que melhor reproduziu os dados experimentais obtidos em
baixas pressGes como a da torre regeneradora, enquanto o segundo foi o que mais se
aproximou dos pontos experimentais a alta pressdao. Portanto, melhores resultados
sao obtidos quando se utilizam ambos pacotes nas regides apropriadas.

Neste capitulo serdo comentados os resultados presentes nos graficos obtidos
a partir da analise de sensibilidade realizada no HYSYS, graficos esses que se
encontram no Anexo |. Os limites superior e inferior de cada intervalo abaixo foram
obtidos por meio de variacdes de 10 unidades para mais e para menos, a partir do
valor do parametro em condi¢cdes operacionais, com intervalos de 5 unidades. As
excegdes consistem na temperatura do refervedor e na vazdao de TEG recirculante,
para os quais se analisou apenas a diminuicdo da variavel em questdo. Os parametros
de processo que sofreram variagao foram:

Temperatura do Gas de Alimentagao [27,5°C -47,5°C]
Temperatura da corrente de TEG Pobre [39°C — 59°C]
Temperatura do Refervedor (T-TEG-02) [190°C —203,7°C]
Temperatura do Condensador (T-TEG-02) [90°C — 110°C]
Vazdo do Gas Stripping [38 kg/h - 58 kg/h]

Vazdo de circulagdo do TEG [2250 kg/h — 2650 kg/h]
Pressdao do Gas de Alimentacgao [166,6 bar — 186,6 bar]

No vk wNeE

Para cada varidvel perturbada, as seguintes varidveis de resposta foram
analisadas:

a) Teor de agua no TEG pobre

b) Teor de dgua no TEG rico

c) Teor de dgua no gas de exportacao
d) Perda de TEG na absorvedora

e) Perda de TEG na regeneradora

f) Perda total de TEG
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Abaixo segue a discussdao dos resultados obtidos. A Tabela V.1 apresenta um

resumo de tais resultados.

1) Temperatura do gds de alimentagdo: Tal varidvel afeta principalmente o teor de

agua no gas de exportacdo e a perda de TEG na absorvedora.

a)

b)

c)

d)

f)

Grafico Al-1: Observa-se uma curva com concavidade negativa com
ponto maximo em torno de 33°C, indicando que até esta temperatura, o
conteudo de dgua no gas de exportagdo aumenta e apds este ponto, tal
teor diminui. No entanto, a variacdo desta grandeza é muito baixa,
ficando em torno de 8e-7 °C* para a parte ascendente e -1,1e-7 °C™*
para a parte descendente.

Grafico Al-2: Apresenta o mesmo comportamento do teor de dgua do
TEG rico descrito acima com ponto de maxima préximo a 37°C e
variaces de 1,5e-3°C™ para a porcdo ascendente e de -1,4e-4 °C* para
a porcdo descendente.

Grafico Al-3: O teor de agua no gas de exportacdo é proporcional a
temperatura do gas de entrada e sua taxa de varia¢do fica em torno de
3,1e-6 °C™. Logo, menores temperaturas do gas de entrada aumentam a
eficiéncia de remocao de dgua do sistema.

Grafico Al-4: A perda de TEG na torre absorvedora é também
proporcional a temperatura de entrada do gds e apresenta uma taxa de
variacdo apreciavel que fica proxima a 0,03kg/(h.°C).

Grafico Al-5: Apresenta uma curva com concavidade negativa na regidao
analisada, apresentando um maximo em torno de 36°C e taxas de
variacdo de 0,0134 kg/(h.°C) para a parte crescente e 2,8e-4 kg/(h.°C) na
parte decrescente.

Grafico Al-6: Apresenta a perda global de TEG com a variacdao da
temperatura do gdas de entrada. Quanto maior a temperatura do gas de
entrada, maior a perda de TEG na planta, influenciada principalmente
pela perda de TEG na absorvedora. Nesta regido, taxa de variagao fica
em torno de 0,03 kg/(h.°C). Portanto, diminuindo-se a temperatura do
gas de entrada, além de se diminuir o teor de umidade do gas de
exportacao, reduz-se também as perdas de TEG no sistema.

2) Temperatura do TEG pobre: Tal como a anterior, esta varidvel afeta

principalmente o teor de agua no gas de exportacdo e a perda de TEG na

absorvedora.

a)

b)

Grafico Al-7: Apresenta um comportamento erratico sem padrdo de
variacao definido.

Grafico Al-8: Aumentando-se a temperatura do TEG pobre, diminui-se o
teor de umidade do TEG rico. A taxa de variacdo fica em cerca de -
1,55e-6 °C.
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c) Grafico AI-9: O teor de agua no gas de exportagdo é proporcional a
temperatura do TEG pobre e sua taxa de variacdo fica em torno de 4,2e-
8 °cl. Logo, menores temperaturas do TEG pobre aumentam a
eficiéncia de remocgado de agua do sistema.

d) Grafico Al-10: A perda de TEG na torre absorvedora é também
proporcional a temperatura do TEG pobre e apresenta uma taxa de
variacdo préxima a 5,25e-4kg/(h.°C).

e) Gréafico Al-11: Variacdo negativa com o aumento da temperatura
possuindo taxa de variagdo em torno de -2,7e-6 kg/(h.°C).

f) Grafico Al-12: Quanto maior a temperatura, maior a perda de TEG na
planta, influenciada principalmente pela perda de TEG na absorvedora.
Nesta regido, taxa de variagdo fica em torno de 5,2e-4 kg/(h.°C).
Portanto, diminuindo-se a temperatura do TEG pobre, além de se
diminuir o teor de umidade do gas de exportac¢do, reduz-se também as
perdas de TEG no sistema.

3) Temperatura do refervedor: Esta varidvel influencia principalmente as perdas
de TEG na regeneradora, além do teor de dgua no TEG pobre.

a) Grafico Al-13: Diminuicdo do teor de dgua com o aumento da
temperatura. Taxa de variagao de -2,4e-4°C™.

b) Gréfico Al-14: Comportamento semelhante ao anterior com taxa de
variacdo de -1,8e-4°C™.

c) Grafico Al-15: Comportamento também semelhante aos dois anteriores.
Apresenta taxa de variagdo de -1,5e-3 °ct. Logo, maiores temperaturas
no refervedor aumentam a eficiéncia de remocao de agua do sistema,
causada principalmente pela diminuicdo do teor de agua no TEG pobre.

d) Grafico Al-16: A perda de TEG na torre absorvedora é proporcional a
temperatura do refervedor e apresenta uma taxa de variacdo proxima a
6,7e-5kg/(h.°C).

e) Grafico Al-17: Variagcdo positiva com o aumento da temperatura. Taxa
de variacdo em torno de 8e-5 kg/(h.°C).

f) Gréfico Al-18: Quanto maior a temperatura, maior a perda de TEG na
planta. Nesta regido, taxa de variacdo fica em torno de 6,9e-4 kg/(h.°C).
Portanto, diminuindo-se a temperatura do refervedor, aumenta-se o
teor de dgua no gas de exportacao, mas diminui-se a perda de geral de
TEG.

4) Temperatura do condensador: Esta varidvel, a semelhanca da anterior,
influencia principalmente as perdas de TEG na regeneradora e o teor de agua
no TEG pobre.

62



b)

c)

d)

f)

Grafico Al-19: Diminuicdo do teor de dgua com o aumento da
temperatura. Taxa de variacdo de -2e-7°C™.

Grafico Al-20: Comportamento semelhante ao anterior com taxa de
variagdo de -1,5e-7 °ct.

Gréfico Al-21: Comportamento também semelhante aos das duas
varidveis anteriores. Taxa de variacdo de -1,3e-9 °C*. Logo, maiores
temperaturas no condensador aumentam a eficiéncia de remogao de
agua do sistema, principalmente devido a diminuicdo do teor de agua
no TEG pobre.

Gréfico Al-22: A perda de TEG na torre absorvedora é proporcional a
temperatura do condensador e apresenta uma taxa de variacao
préxima a 6,3e-7kg/(h.°C).

Grafico Al-23: Variacdo positiva com o aumento da temperatura com
taxa de variagdo em torno de 0,04 kg/(h.°C).

Gréfico Al-24: Quanto maior a temperatura, maior a perda de TEG na
planta, influenciada principalmente pela perda de TEG na regeneradora.
Nesta regido a taxa de variagdo fica em torno de 0,04 kg/(h.°C).
Portanto, diminuindo-se a temperatura do refervedor, aumenta-se o
teor de agua no gas de exportacdo, mas diminui-se a perda de TEG
global.

5) Vazdo de Stripping Gas: Esta variavel, também influencia as perdas de TEG na

regeneradora e o teor de dgua no TEG pobre.

a)

b)

d)

e)

f)

Grafico Al-25: Diminui¢do do teor de agua com o aumento da vazao e
taxa de variacdo de -5,7e-7(kg/h) ™.

Grafico Al-26: Comportamento semelhante ao anterior com taxa de
variacdo de -4e-7 (kg/h)™.

Grafico Al-27: Comportamento também semelhante aos das duas
varidveis anteriores com taxa de variacio de -4e-9 (kg/h)*. Logo,
maiores vazdes de stripping gas aumentam a eficiéncia de remocao de
agua do sistema, principalmente devido a diminuicdo do teor de agua
no TEG pobre.

Grafico Al-28: A perda de TEG na torre absorvedora é proporcional a
vazdo de stripping gas e apresenta uma taxa de variacdo proxima a 2e-6.
Grafico Al-29: Variagdo positiva com o aumento da temperatura com
taxa de variacdo em torno de 0,005.

Grafico Al-30: Quanto maior a vazao, maior a perda de TEG na planta.
Nesta regido a taxa de variacdo fica em torno de 0,005. Portanto,
diminuindo-se a vazdo de gas stripping, aumenta-se o teor de 4dgua no
gas de exportacao, mas diminui-se a perda de TEG global.
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6) Vazdo de TEG Circulante: Esta varidvel possui influéncia em toda a extensdo da

planta e foi feita sua avaliagdo de modo a verificar qual o impacto da

diminui¢do de seu valor.

a)

b)

d)

f)

Grafico Al-31: Aumento do teor de 4gua com o aumento da vazdo e taxa
de variacgo de 2,1e-8(kg/h)™.

Grafico Al-32: Decréscimo do teor de agua em questdo com o aumento
da vazdo. Taxa de variacdo de -2e-5 (kg/h)™.

Grafico Al-33: Concentracdo de dgua proporcional a vazdo. Taxa de
variagdo de 4e-10 (kg/h)'l. Logo, maiores vazdes de TEG circulante
aumentam a eficiéncia de remog¢ao de agua do sistema, principalmente
devido a diminuicdo do teor de dgua no TEG pobre.

Grafico Al-34: A perda de TEG na torre absorvedora é proporcional a
vazao de TEG e apresenta uma taxa de varia¢do préoxima a 2e-6.

Grafico Al-35: Variagdo positiva com o aumento da vazdo. Taxa de
variagdo em torno de 7e-6.

Grafico Al-36: Quanto maior tal vazao, maior a perda de TEG na planta.
Nesta regido a taxa de variacao fica em torno de 1e-5. Portanto, a perda
de TEG sofre modificacGes inexpressivas com a vazdo do glicol
recirculante pela abordagem termodinamica. No entanto, perdas
mecanicas e por arraste podem ser influenciadas por esta variavel.

7) Pressdo do gas de entrada: Assim como a temperatura do gas de entrada, esta

variavel influencia as principalmente as perdas de TEG na absorvedora e o teor

de gds na corrente de TEG rico.

a)

b)

c)

d)

f)

Grafico Al-37: Ligeiro aumento do teor de agua com o aumento desta
pressdo. Taxa de variacao de 3,7e-7M pal.

Grafico Al-38: Curva com concavidade negativa e ponto de maxima em
17,2 MPa. Taxa de variacdo de -2e-6 MPa™ na regido de maior variacao.
Grafico Al-39: Teor de agua proporcional a pressdo. Taxa de variacdo de
5e-7 MPa™.

Grafico Al-40: A perda de TEG na torre absorvedora é proporcional a
pressdo na alimentacdo apresentando uma taxa de variacdo préoxima a
0,02 kg/(h.MPa).

Grafico Al-41: Variacdo negativa com o aumento da pressdo. Taxa de
variacdo em torno de 7e-6 kg/(h.MPa).

Grafico Al-42: Quanto maior a pressao, maior a perda de TEG na planta.
Nesta regido, taxa de variacdo fica em torno de 2,5e-2 kg/(h.MPa).
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Tabela V.1 — Resumo dos Resultados da Analise de Sensibilidade

a) Teor de H20 no TEG Pobre ALl |Concav. Negativa|8,00E-7 °C';-1,10E-7 °C
b) Teor de H20 no TEG Rico Al.2  |Concav. Negativa|1,50E-3 °C’; -1,40E-4 °C'
1) Temp. do Gas na Alimentago c) Teor de H20 no Gas de Exp. Al.3 Ascendente 3,10E-6 o
d) Perda de TEG na Absorvedora |Al.4 Ascendente 0,03 kg/(h.°C)
e) Perda de TEG na Regeneradora |Al.5 Concav. Negativa|1,34E-2 kg/(h.°C); 2,80E-4 kg/(h.°C
f) Perda total de TEG AlL6 Ascendente 0,03 kg/(h.°C)
a)Teor de H20 no TEG Pobre AlL7 Indefinida N.D.
b) Teor de H20 no TEG Rico Al.8 Descendente -1,55E-6 °C"
2)Temp. do TEG pobre c) Teor de H20 no Gas de Exp. Al.9 Ascendente 4,20E-8 ¢
d) Perda de TEG na Absorvedora [Al.10 [Ascendente 5,25E-4 kg/(h.°C)
e) Perda de TEG na Regeneradora |Al.11 [Descendente -2,70E-6 kg/(h.°C)
f) Perda total de TEG Al.12  [Ascendente 5,20E-4 kg/(h.°C)
a) Teor de H20 no TEG Pobre Al.13 Descendente -2,40E-4 ot
b) Teor de H20 no TEG Rico Al.14 Descendente -1,80E-4°C1
3) Temp. do Refervedor c) Teor de H20 no G3s de Exp. Al.15 |Descendente -1,50€-3 °C'
d) Perda de TEG na Absorvedora [Al.16 [Ascendente 6,70E-5 kg/(h.°C)
e) Perda de TEG na Regeneradora [Al.17 [Ascendente 8,00E-5 kg/(h.°C)
f) Perda total de TEG Al.18 [Ascendente 6,90E-4 kg/(h.°C)
a) Teor de H20 no TEG Pobre Al.19 Descendente -2,00E-7°C1
b) Teor de H20 no TEG Rico Al.20 Descendente -1,50E-7 oct
4) Temp. do Condensador c) Teor de H20 no G3s de Exp. Al.21 |Descendente -1,30E-9 °C'
d) Perda de TEG na Absorvedora [Al.22 [Ascendente 6,3E-7kg/(h.°C)
e) Perda de TEG na Regeneradora [Al.23  [Ascendente 0,04 kg/(h.°C)
f) Perda total de TEG Al.24  [Ascendente 0,04 kg/(h.°C)
a) Teor de H20 no TEG Pobre Al.25 |Descendente -5,70E-7(kg/h)1
b) Teor de H20 no TEG Rico Al.26  |Descendente -4,00E-7 (kg/h)1
5) Vazio do Stripping Gas c) Teor de H20 no G3s de Exp. Al.27  |Descendente -4,00E-9 (kg/h)'
d) Perda de TEG na Absorvedora [Al.28 [Ascendente 2,00E-06
e) Perda de TEG na Regeneradora [Al.29  [Ascendente 5,00E-03
f) Perda total de TEG Al.30 |Ascendente 5,00E-03
a) Teor de H20 no TEG Pobre Al.31 |Ascendente 2,10E-8(kg/h)1
b) Teor de H20 no TEG Rico Al.32  [Descendente -2,00E-5 (kg/h)!
6) Vazdo de TEG c) Teor de H20 no Gas de Exp. Al.33  [Ascendente 4,00E-10 (kg/h)1
d) Perda de TEG na Absorvedora [Al.34 [Ascendente 2,00E-06
e) Perda de TEG na Regeneradora [Al.35 [Ascendente 7,00E-06
f) Perda total de TEG Al.36 |Ascendente 1,00E-05
a) Teor de H20 no TEG Pobre Al.37 |Ascendente 3,70E-7M pa
b) Teor de H20 no TEG Rico Al.38 |Concav. Negativa|1,72E-5 MP3; -2e-6 MPa’
7) Pressdo do Gas na Alimentacdo c) Teor de H20 no G3as de Exp. Al.39  [Ascendente 5,00E-7 MP3
d) Perda de TEG na Absorvedora [Al.40 [Ascendente 2,00E-2kg/(h.MPa)
e) Perda de TEG na Regeneradora |Al.41  [Descendente 7,00E-6 kg/(h.MPa)
f) Perda total de TEG AlL42  [Ascendente 2,5E-2 kg/(h.MPa)
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V.1. Discussao dos resultados

Com base nos resultados anteriores, pode-se apresentar os parametros de
processo que mais influenciam a perda de TEG. Portanto, pode-se observar na Tabela
V.1 que a perda de TEG é proporcional a todas as varidveis modificadas acima, cada
uma delas afetando a perda de TEG em uma extensao diferente.

Logo, a termodinamica indica que a perda de TEG é reduzida com a diminui¢ao
da temperatura de alimentacdo do gds natural, temperatura da corrente de TEG
pobre, temperatura do refervedor, temperatura do condensador, vazdo do gas de
stripping, vazdo de TEG e pressdao do gds natural na alimentacdo. Dentre estas
variaveis, a vazao de TEG é a que apresenta uma menor influéncia na perda de glicol.

Vale ressaltar que estas modificacbes devem ser feitas observando sua
influéncia no teor de agua no gds de exportacdo, de modo que este valor ndo
ultrapasse os limites mencionados anteriormente.
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VI.

Analise Economica:

De modo a avaliar economicamente uma unidade de produgdo industrial,
existem diversos fatores que devem ser levados em consideragdo para que se possa
obter um valor razoavel e significativo dos custos e receitas advindos da producdo. De
posse dessas informacdes, pode-se proceder uma avaliacdo do lucro esperado e do
tempo de retorno projetado para o capital investido no empreendimento, entre outros
indicadores econdmicos relevantes para que possamos ter uma abordagem econ6mica
completa acerca da unidade.

Dessa forma, para que se tenha uma andlise correta dos custos envolvidos no
empreendimento, devemos obter valores e informagdes quanto ao investimento fixo e
aos custos de producdo. O primeiro item é composto pelo capital investido durante a
fase de projeto da planta, antes que comece a ser produzido qualquer produto ou
tratado qualquer vazdo de gds natural, no caso da unidade de desidratacdo estudada
no trabalho. O segundo item apresenta importancia e relevancia apenas a partir do
momento em que a planta comecga a ser operada, demandando investimentos para
aquisicdo de matérias-primas, catalisadores, entre outros componentes a serem
explorados mais adiante.

Aprofundando a anadlise acerca dos custos envolvidos na unidade, sabe-se que
o montante dispendido no investimento fixo é composto pelo preco dos equipamentos
principais, instalacdo, tubulacdo de processos, instrumentacao, isolamento, instala¢des
elétricas, prédios e estruturas, aquisicdo do terreno, entre outros custos. Por sua vez,
os custos de producdo podem ser divididos em: custos varidveis, que variam com o
nivel de producao da unidade de processo, e pelos custos fixos, que ndo variam com o
nivel de producao.

E valido ressaltar que os custos varidveis s3o compostos, principalmente, pelos
custos de compra de matérias-primas, produtos quimicos e reposicdo de catalisadores
(desgaste) consumo de energia e utilidades, pagamento de “royalties” e licenca de
tecnologia para o caso da tecnologia utilizada n3ao pertencer a empresa que estd
utilizando-a em seu respectivo processo. Quanto aos custos fixos, pode-se destacar: as
despesas com supervisdao e mao-de-obra de operacdo, custos de manutencdo, taxas e
seguros, dentre outros menos importantes.

Assim, deve-se restringir a analise para o problema em especifico. Conforme
solicitacdo do cliente, deve-se proceder uma avaliacdo acerca dos custos envolvidos na
unidade de desidratacdo de gas natural com uso de TEG, bem como numa unidade de
injecdo de metanol para inibicdo de formacao de hidrato.

No entanto, de modo a possibilitar a realizacdo de um orcamento completo e
detalhado dos materiais, da mao de obra e das despesas indiretas para cada nova
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unidade industrial, deve-se ter um conjunto extensivo de dados e especificacdes de
projeto em maos. Nesse contexto, mesmo que tenhamos disponiveis informacdes
detalhadas, a estimativa passivel de ser realizada ndo é precisa em sua totalidade, uma
vez que determinados componentes do custo (mdo de obra, despesas no campo,
despesas com a engenharia e com a pré-operagao) nao podem ser mensurados [15].

Além disso, é valido destacar que se sobrepde aos custos de equipamentos,
uma série de outros custos tais como custo de instalagdao, tubulagdo, manutengdo. A
Figura VI.1 constitui uma colecdo de dados de custo, expressos como fracdes
percentuais do custo total de uma fabrica a ser instalada, possibilitando que o custo de
uma nova unidade de processo possa ser estimada a partir de um conjunto reduzido
de dados, como o custo dos equipamento envolvidos.
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Figura VI.1 — Faixas dos Componentes de Custo em Instalagdes de Processos Multiplos, a partir do zero [15]

Neste projeto, considerar-se-a uma instalagdo maritima off-shore de exploracao
e processamento de petrdleo e gds natural, na qual o custo percentual de
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equipamentos tende a ser reduzido em virtude da utilizacdo intensiva de mao-de-obra
nessas localidades que implicam em maiores custos com pessoal, transporte e outras
varidveis. Trabalharemos assim com o limite inferior para o custo dos equipamentos
em relagao ao custo total da planta: 25%.

Assim, sera tratado apenas um orgcamento preliminar, que residirda em uma
estimativa para o custo das plantas com base no dimensionamento de seus
equipamentos disponivel nos dados de cada um deles presente na simulagao realizada
no programa HYSYS. Assim sendo, calcular-se-do apenas os custos associados a compra
dos principais equipamentos de cada unidade, bem como os custos envolvidos com os
agentes inibidores em cada uma delas, consistindo numa andlise preliminar, mas que
pode conduzir a resultados interessantes para comparagao entre 2 processos
diferentes visando combater a formacgao de hidratos.

VI.1. Estratégia de Analise

Uma vez definido o custo percentual dos equipamentos como 25 % do total da
planta, torna-se necessario obter uma estimativa razodvel para seu valor. O custo dos
equipamentos foi retirado de [14], que permite efetuar o calculo de custo de
equipamentos a partir do dimensionamento dos mesmos, devendo-se fornecer dados
acerca das dimensbes dos equipamentos, bem como do material constituinte do
mesmo.

Nesse topico, cabe uma ressalva de que todos os custos depreendidos do link
mencionado estdo baseados no CEPCI (Chemical Engineering’s Plant Cost Index) de
janeiro de 2002. Desta forma, de modo a atualizar os custos para a data atual e
permitir uma andlise contemporanea acerca dos custos das unidades de producao,
foram utilizadas informacdes do Chemical Engineering Plant Cost Index de dezembro
de 2011.

A conversdo dos precos deve ser realizada de acordo com a seguinte expressao:
prego ano X = [preco ano Y] * [indice ano X] / [indice ano Y] (eq. VI.1)

onde X corresponde ao més de setembro de 2011 e Y corresponde ao ano de 2003,
uma vez que nao foram encontradas informacdes relativas ao ano de 2002 no relatdrio
utilizado para a conversdo dos valores

Por fim, os precos relativos ao metanol e ao TEG foram extraidos de [16], que
fornece dados acerca dos valores cobrados por fornecedores dos mais diversos
produtos quimicos, tendo sido atualizado em valores do ano de 2006. No entanto,
alguns produtos possuem precos mais recentes, como no caso do metanol, que possui
valores referentes ao ano de 2008.
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VI.2. Avaliacao de uma Planta de Desidratac¢ao por Absor¢ao com TEG

A planta a ser avaliada estd representada com detalhes na Figura 1ll.7. Nesse
sentido, uma vez que n3do se possui informacdes detalhadas e confidveis das
dimensdes de todos os equipamentos constituintes da planta, serdo utilizados para
efeito de calculo os custos associados as torres absorvedora e regeneradora, uma vez
que estas realizam os servicos principais do processo e sdao responsdveis pelos
principais custos associados ao processo de desidratagdo de gas natural.

A torre absorvedora (T-TEG-01), representada na Figura IIl.5, apresenta como
dimensbes: 9,15 m de altura e 1 m de diametro. Nessa mesma figura, pode-se
observar que o recheio apresenta altura de 3,8 m, possuindo aproximadamente o
mesmo didmetro interno da coluna. Como ndo apresentam condensador e/ou
refervedor, os custos referentes a torre de absorcdo de restringem a esses
componentes.

A torre regeneradora (T-TEG-02), representada na Figura Ill.6, apresenta como
dimensbes: 3 m de altura e 0,54 m de didmetro. Nessa mesma figura, pode-se
observar que o recheio apresenta altura de aproximadamente 2,3 m, com o mesmo
didmetro interno da coluna (0,5 m). No caso da coluna de regeneracdo, devemos
incluir nos cdlculos o condensador e o refervedor presentes na mesma. Desta forma, o
condensador foi considerado como um trocador de calor casco-e-tubo com multiplos
passes, com area de troca térmica de 60 m? fornecida pelo HYSYS, bem como pressdo
atmosférica de operacao (101,3 kPa). O refervedor, por sua vez, foi considerado como
vaporizador com volume de 5,25 m3 como pode ser calculado a partir das dimensdes
disponiveis na Figura IIl.6, com pressao maxima até 505 kPa.

Nesse sentido, por meio de consulta a [14], obtiveram-se os seguintes custos
para os equipamentos mencionados, representados na tabela VI.1. Vale ressaltar que o
material tanto das colunas, dos trocadores, vaporizadores, quanto do recheio foi
especificado como sendo de aco inoxiddvel (sendo o recheio especificado como aco
inoxiddvel 316), tendo em vista que as condi¢Ges de pressdo elevadas e o ambiente
altamente corrosivo em que elas se encontram demandam materiais resistentes e,
consequentemente, mais onerosos para a correta operagdo da planta.

De modo a trazer os valores para uma escala mais atual (dezembro de 2011),
utilizou-se a equacdo VI.1, considerando o indice anual de 2003 (indice ano Y) como
sendo 402,0 e o indice de setembro de 2011 preliminar (indice ano X) para os
equipamentos como sendo 727,6.

70



Tabela VI.1 — Custos dos Equipamentos da Desidratagdo por Absorgdo

Coluna de Absorc¢ao 129296 234019,33
Recheio da Absorvedora 13293 24059,67
Condensador da
11894 21527,55
Regeneradora
Coluna Regeneradora 8596 15558,33
Recheio de
2845 5149,31
Regeneradora
Vaporizador da
35110 63547,35
Regeneradora
TOTAL USS 363861,54

De posse desse valor, podemos estimar o custo total da planta que sera 4 vezes
o valor dos equipamentos calculado na Tabela VI.1:

CUSTO TOTAL DA PLANTA =4 x 363861,54 = US$ 1455446,16

Para finalizar a analise, devemos analisar as perdas de TEG presentes na planta
de modo a computar os custos envolvidos para reposi¢ao do glicol perdido ao longo do
processo. Tais informag¢des encontram-se organizadas na Tabela .14 e serdo
utilizadas para calcular a perda média de glicol nas diferentes simulac¢des realizadas,
com excecdo da realizada com o pacote do glicol, que apresenta um resultado erréneo
e fora do observado na pratica, conforme ja discutido em seg¢des anteriores. Assim
sendo, temos que a perda média de glicol serd de :

(0,577097 + 0,808643 + 0,716800 + 0,732071 ) / 4 = 0,708653 kg/h

Desta forma, com posse também da cotacdo do Trietilenoglicol, extraido de
[16], que é de USS 0,70/lb (f.o.b), podemos estimar os custos anuais advindos das
perdas de glicol, que sera de:

0,708653kg/h x 8640 h/ano x 0,70 USS/Ib x 1Ib/0,45 kg = USS 9524,29 / ano

VIL.3. Avaliacao de uma Planta de Injecao de Metanol

E valido ressaltar que existem determinadas situa¢des na quais a desidratac3o
do gas natural por processos convencionais ndo se mostra viavel, podendo-se proceder
com processos mais simples de inibicdo de formacdo de hidratos, como a simples
injecdo de metanol na linha de gas a ser exportado.
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De modo a realizar a analise dos custos envolvidos em tal processo, considerar-
se-d a planta de injecdo como sendo constituida apenas por um tanque de
aproximadamente 5 m3? de capacidade, sendo feito de aco inoxidavel 316, de modo a
manter a coeréncia com o raciocinio desenvolvido na se¢do VI.2, e uma bomba
alternativa, com poténcia capaz de sugar o metanol a pressdao atmosférica e
descarrega-lo com pressdo igual ao do gas umido de aproximadamente 180 bar (ou
1,8x10" kPa). Com base nessas informacdes, poderiamos obter os valores dos
equipamentos envolvidos na planta, por meio da consulta a [14]. No entanto, como o
calculo do custo da bomba demanda valores para a vazdao volumétrica que passa pela
bomba, é interessante calcularmos a quantidade de metanol a ser adicionado ao gas
umido de modo a inibir a formagao de hidrato.

Esse calculo sera feito com base em [12]. Assim sendo, precisamos definir
primeiramente os dados do problema:

- Vazdo do Gas a ser Exportado (Vazdo de Entrada na Planta de Desidrata¢do): 5577
kgmoles/h

- Press3o do Gas de Entrada: 1,766 x 10* kPa
- Temperatura do Gds de Entrada: 37,52C

- Demais dados serdo utilizados conforme fornecidos no problema em questao, sendo
eles: temperatura do gds on-shore (409F), pressdo on-shore (900 psia), temperatura de
formacdo de hidrato do gas (559F), producdo de condensados associados
(10Bbl/MMscf) com 502API e massa molecular de 140.

e Calculo do montante de agua condensada por dia:

Primeiramente, é preciso converter a vazao molar em vazao volumétrica nas
condicdes normais de temperatura e pressdao (152C e 101,3 kPa). O HYSYS calcula
automaticamente um conjunto de propriedades termodinamicas nas mais diversas
unidades, com base nas condicdes da corrente (no caso, a C0). Com posse do valor da
vazdo volumétrica nas propriedades da corrente, tem-se que:

Vaz3o Volumétrica do Gas = 1,319 x 10° S(tandard)m3/h

Em seguida, é necessario converter a vazao obtida para a unidade utilizada nos
calculos a serem realizados (MMscf/d):

1,319 x 10° Sm3/h x 1 ft3/0,03m3 x 24h/dia = 1,06 x 10 ft3/dia = 106 MMscf/d

Por fim, para que se possa calcular a quantidade de dgua condensada por dia,
deve-se converter a temperatura e a pressdo do gas a ser tratado para as unidades de
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oF e psia, respectivamente, para que se possa lancar mao do diagrama de McKetta
(anexo 2). Assim, temos que:

Press3o do gas a ser tratado = 1,766 x 10* kPa x 0,15 psia/kPa = 2650 psia
Temperatura do gas a ser tratado = 37,52C/5 = (T(2F) — 32)/9
T(2F) = 67,52C + 322C = 99,52C (aproximadamente 1002F)

Pode-se prosseguir com o calculo da quantidade de agua condensada por dia,
com o auxilio do diagrama mencionado acima.

Quantidade de agua no gas na plataforma off-shore (1002F, 2650 psia) = 35 Ib / MMscf
Quantidade de agua no gas on-shore (402F, 900 psia) = 9,5 b / MMscf

Quantidade de agua condensada = 106 MMscf/d x (35-9,5)Ib/MMscf = 2703 |b/d

° Calculo da Concentracao da solugao inibidora de metanol:

De modo a calcularmos a concentracao, deve-se utilizar a equagdao de
Hammerschmidt [12]:

d =Kh * Xi / MWi * (1-Xi) (eq.VI.2)

onde d corresponde a depressdao do ponto de orvalho — 159F — diferenca entre a
temperatura do gas on-shore e a temperatura de formacgao de hidrato

Kh é uma constante igual a 2335 para o metanol
Xi é a fracdo molar de inibidor na solugao
MWi é a massa molar do inibidor — 32g/gmol
Desta forma, temos que:
Xi/ (1-Xi) = 15x 32 / 2335 = 0,2055

Xi = 0,2055 / (1-0,2055) = 0,259

° Calculo da massa de inibidor necessaria na fase aquosa:

Para efetuar esse calculo, considera-se que 100% do metanol é injetado no gas,
e utiliza-se e expressao abaixo:

mi = Xr * myao/ (X1 = Xr)
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onde mi consiste na massa de inibidor injetada

Xr é a fracao molar do metanol na solu¢do aquosa

My20 € @ massa de agua condensada

X| é a fragdao molar do inibidor seco

Desta forma, tem-se que:
mi = 0,259 x (2703) / (1-0,259)
mi = 944,77 Ib/dia

° Estimativa das perdas de metanol por vaporizagao:

A estimativa em questdo é realizada com base na Figura VI.2, que fornece a
razdo da composi¢cdao do metanol presente na fase vapor em relagdo a composi¢dao do
metanol na fase liquida, em func¢do da pressao e da temperatura do gas.
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Figura V1.2 — Razdo das Composi¢des de Metanol nas fases Liquida e Vapor em fun¢do da pressdo para diferentes
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Mol% Methanol in Hydrocarbon Phase

Nesse contexto, podemos extrair da figura a informacdo desejada. O gas
transportado até chegar a costa tem condi¢cbes de temperatura e pressao de 409F e
900 psia, respectivamente, apresentando uma razao de aproximadamente 1,05 (Ib de
metanol/ MMscf)/%MeOH. Convertendo para Ib/dia, chega-se a:

Perda diaria por vaporizagdo = 1,05 x 106MMscf/d x 25,9 = 2882,67 Ib/dia

° Estimativa das Perdas por Solubilizagao na Fase Aquosa de Hidrocarbonetos:

A estimativa pode ser realizada com base na Figura VI.3, que relaciona a
porcentagem molar de metanol dissolvido nos hidrocarbonetos em funcdo da
temperatura e da concentracdo de inibidor presente na solucdo aquosa inicial.
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Figura V1.3 — Fragdo Molar de Metanol dissolvido nos hidrocarbonetos em fungdo da temperatura e pureza da
solugdo aquosa inibidora [12]

Assim sendo, por meio da analise da figura, podemos depreender que a
porcentagem molar de metanol dissolvida nos hidrocarbonetos durante o processo de
condensagdao dos mesmos é de 0,15%, considerando que o gds se encontra numa
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temperatura de 409F e a solugao aquosa de inibidor tem fragdo molar de metanol de
0,259.

De posse desses dados, podemos calcular as perdas de metanol advindas da
condensacdo dos hidrocarbonetos em virtude de problemas de solubilizacdo.
Primeiramente, deve-se obter a taxa de condensac¢ao de hidrocarbonetos:

106 MMscf/d x 10Bbl / MMscf x (350*0,78) Ib/bbl x 1lbmol/140lb = 2067 Ibmol/d
Pode-se calcular a taxa molar de perda de metanol:
2067 lbmol/d x 0,0015 = 3,1 Ibmol/d de metanol

Utilizando-se a massa molar do metanol, disponivel nos dados do problema,
chega-se a conclusao que:

Perdas de Metanol por Solubilizagdo = 3,1 Ibmol/d x 32 Ib/lbmol = 99,2 Ib/dia

° Taxa total de injecao de metanol para inibicao:

De modo a obtermos a taxa total necessaria para realizar o servico desejado,
deve-se somar a massa de metanol necessdria na fase aquosa com a reposicdo
necessaria em virtude das perdas de vaporizagao e solubilizagdo. Desta forma, tem-se:

Taxa de Metanol Necessaria = 944,77 + 2882,67 + 99,2 =3926,66 |b/d

De posse das informacdes calculadas acima, podemos entdo retomar a
avaliagcdo econ6mica do processo de injecdo de metanol para inibicdo da formacao de
hidratos pela presenca de umidade no gas natural. Com base na taxa de injecao
necessaria de metanol, pode-se calcular a vazao volumétrica que devera passar pela
bomba, sabendo-se que a massa especifica do metanol é de 0,79 g/cm3:

(3926,66 Ib/d x 1d/24h x 1d/3600s x 0,45 kg/Ib) / (7,9 x 102 kg/m?3) = 2,59 x 10° m3/s

Tendo em vista que todos os valores necessarios para o cdlculo dos custos os
equipamentos ja foram estimados, pode-se calcular os precos de cada um deles,
conforme disposto na tabela VI.2 a seguir.
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Tabela V1.2 — Custos dos Equipamentos da Inibicdo com Metanol

Tanque de
26656 48246,03
armazenamento
Bomba Centrifuga de
L 16670 30171,87
Injecao
TOTAL USS 78417,90

De posse desse valor, podemos estimar o custo total da planta que serd 4 vezes
o valor dos equipamentos calculado na tabela acima:

CUSTO TOTAL DA PLANTA =4 x 78417,90 = US$ 313671,60

Por fim, pode-se calcular o custo relativo ao metanol necessario na inibicao,
tendo como base o valor da cotacdo do Metanol, extraido de [16], que varia na faixa
de USS 0,96-2,11/Ib (U.S. Gulf spot export), dependendo do fornecedor. Utilizando-se
uma média desses valores, considerou-se um preco de USS 1,54/Ib, o acarreta num
custo total com inibidor de:

3926,66 Ib/d x 365 d/ano x 1,54 USS/Ib = USS 2207175,59 / ano

VI.4. Discussao dos Resultados

Conclui-se que a planta de desidratacdo de gds natural por meio de processos
de absorcdo mostra-se economicamente mais vantajosa em relacdo a simples inibicdo
de formacdo de hidratos com injecao de metanol. Tal constatacao advém do fato que
os custos relacionados a reposicao do glicol perdido sdo muito inferiores aos custos
relativos a utilizagdo de metanol como agente inibidor, que chegam a valores de USS 2
milhGes.

Nesse contexto, mesmo que os custos da planta de desidratacdao de gas natural
com a utilizacdo de TEG sejam cerca de quatro vezes maiores que os da planta de
metanol, tendo em vista a complexidade dos processos envolvidos nas plantas (a
injecdo de metanol demanda apenas um tanque de armazenamento e uma bomba de
injecdo), a opcdo pela desidratacdo por absorcdo é economicamente mais vidvel,
devendo ser o processo escolhido para remoc¢do da umidade presente no gds natural,
a menos que estejamos diante de um gas extremamente especifico que inviabilize a
realizacdo dos processos convencionais de remoc¢do da dgua associada.
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VIL.

Conclusao

Este trabalho apresenta um estudo e uma simulacdo de uma unidade de
desidratagdo de gds natural operando em pressdes elevadas, assim como o estudo das
fontes principais da perda de inventario de TEG no processo de absorgao. Por fim, foi
também realizada uma analise de sensibilidade para identificar as varidveis de
operacdo passiveis de manipulacdo para otimizar o processo de desidratacdo, bem
com uma analise econdmica simplificada de forma a comparar a viabilidade econ6mica
do empreendimento em questao, quando comparado a uma planta mais simples de
injecdo de metanol para inibicdo de formagao de hidratos. No tocante ao software de
simulacdo utilizado, o HYSYS consistiu em uma importante ferramenta ao longo de
todas as etapas compreendidas no projeto.

Quanto ao desenvolvimento dos estudos do projeto, tornou-se possivel tomar
conhecimento de todas as tecnologias disponiveis para realizar a desidratacdo do gas
natural, bem como dos processos que conjuntamente sdo utilizados para especificar o
gas, tornando-o passivel de comercializagdo e transporte. Nesse contexto, foi possivel
observar a complexidade das etapas de processamento de gds, que devem ser
estudadas e aplicadas conforme o tipo de gas efluente do reservatdério submarino.

Com base na analise de sensibilidade, foi possivel identificar as varidveis que
apresentam maior impacto na reducdo das perdas de TEG quando manipuladas
permitindo selecionar aquelas que podem ser alteradas durante a opera¢do de modo a
melhorar as condi¢des operacionais das plantas de desidratacdo. Além disso, quanto a
analise econdmica comparativa realizada, foi possivel constatar que a utilizacdao das
unidades de desidratagdo com glicol mostra-se uma solugdo vidvel e com excelente
relagdo custo/beneficio, devendo ser utilizada para esse fim sempre que possivel.

Como trabalhos futuros, podem ser realizados estudos mais aprofundados
acerca dos impactos da operacdao em pressdes elevadas nos mais diversos processos
envolvidos no processamento de gas natural. Além disso, podem-se buscar maneiras
de otimizar e reduzir os custos envolvidos nos demais processos de desidratacdo de
gas natural, tornando-os economicamente vidveis e competitivos como os processos
de desidratagao por absorcdo nas mais diversas situagoes.
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Anexo I - Tabelas e diagramas da analise de sensibilidade
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de TEG na Tome Absorvedora
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Grafico A1.22 - Influéncia da Temperatura do Condensador na Penda
de TEG na Tome Absorvedora

Grafico A1.23 - Influéncia da Temperatura do Condensador na Perda
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Grafics Al.25 - Influéncia da Vazio de Stripping Gas no teor de Age
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Grafico A1.28- Influéncia da Vardo de Stripping Gas na Perda de TES
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Grafico Al 32 - Influéncia da Vazo de TEG Circulante no teor de Agua
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Grafico A1.34- Influéncia da vardo de TEG Circulante na Perdade
TEG na Torme Absorvedora

Grafico A1.35 - Influéncia da Vazio de TEG Circulante na Perdade TEG
na Torme Regensradora

Grafico Al.36 - Influéncia da Vazio de TEG Circulante na Penda Total
de TEG
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Grafico Al.37 - Influéncia da Vazio de TEG Circulants no teor de

Grafico Al 35 - Influéncia da Vazio de TEG Circulante no teor de Agua

Grafico AL.32 - Influéncia da Vazio de TEG Circulants no teor de
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Grafico A1.40- Influéncia da Vardo de TEG Circulante na Perdade
TEG na Tome Absorvedora

Grafico AL4L - Influéncia da Vazio de TEG Circulants na Perdade TEG
na Torre Regensradors
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L water/millicn cu ft of wet gas at 680 ° F and 14.7 psia

Anexo II - Diagrama de McKetta
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