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RESUMO

Tecnologias criogénicas de separacdo sdo muito usadas no processamento de gas natural.
Dentre as chamadas tecnologias tradicionais, como a turbo-expansdo, a absorcao refrigerada
apresenta uma elevada capacidade de recuperacdo a um custo menor. Com o objetivo de avaliar
as condicdes de operagdo e de dimensionamento de uma coluna de absorcdo para uso dessa
tecnologia, realizou-se um estudo atraveés do simulador comercial Aspen Plus. Para que as
modelagens adotadas sejam fidedignas ao processo, foi feita uma analise termodinamica prévia
dos modelos de interacdo entre as moléculas, optando-se pelo uso do modelo de Peng-
Robinson. O dimensionamento foi realizado para diferentes condi¢fes de vazao de solvente e
de composi¢des de gas natural, resultando em uma coluna de 14 estagios tedricos, com 1,3 m
de didmetro com 7,0 m de altura. Uma vazdo de solvente igual a 30 Nm?3/h foi utilizada para
tratamento de uma vazdo total de gas natural igual a 1,42 MNm?3/dia, sendo essas duas correntes
resfriadas a até —20 °C antes da alimentacdo na coluna. O processamento teve 67,0% de
recuperacdo de propano, gerando um gas para comercializagcdo com 90,4% de metano, 7,1% de
etano e 1,4% de propano; o teor de inertes ficou proximo a 1%. Apds analise de sensibilidade,
o0 diametro da coluna foi aumentado para 1,4 m, permitindo a utilizacdo do equipamento em
uma faixa de operagdo mais ampla. Foi analisada a influéncia da temperatura de resfriamento
das correntes, antes da entrada na coluna, na composicdo final do gas natural comercializado.
Foi também analisado o uso do equipamento projetado para especificacdo de diferentes
composicdes de gas natural recebidas. Avaliou-se as condi¢fes de operacdo necessarias para
obtencdo de um gas natural apenas com composicdo dentro das faixas de comercializacdo e
outro com baixo teor de hidrocarbonetos pesados, especificado para uso em tecnologia GNA
(gés natural adsorvido).

Palavras-chave: Absorcdo; Gas Natural; Aspen Plus; Simulacdo de Processos; Lean Oil.



ABSTRACT

Cryogenic technologies for separations are widely used in natural gas processing. Among the
traditional technologies, such as turbo-expansion, refrigerated lean oil absorption presents a
high recovery capacity with a lower cost. Aiming to analyse the operational conditions and the
sizing of an absorber column for this technology, a study was conducted in the commercial
software Aspen Plus. To ensure a trustworthy modelling and simulation, a thermodynamic
analysis of the models used to predict the particles interactions was performed. Among the
tested models, Peng-Robinson was chosen. The column sizing was done for different solvent
flowrates and different gas compositions, resulting in a column of 14 theorical stages, with a
diameter of 1.3 m and a 7.0 m high. A solvent flowrate of 30 Nm2/h was selected to process a
total natural gas flowrate of 1.42 MNm?3/day. Both streams were cooled down until —20 °C
before feeding the column. The process had 67.0% of propane recovery, producing a sales gas
with 90.4% methane, 7.1% ethane, 1.4% propane, and an inert content near 1%. After a
sensitivity analysis, the column diameter was increased to 1.4 m, allowing the utilization of the
equipment in a larger operational range. It was analysed the influence of the cooling
temperature of the feed streams in the sales gas. Furthermore, it was evaluated the use of the
sized equipment for processing of distinct natural gas compositions. Finally, a comparative
study was done between the operation conditions needed to produce a natural gas with
composition according to the commercialization range, and the conditions needed to produce a
natural gas with low content of heavy hydrocarbons, specified for the use in ANG (adsorbed

natural gas) technology.

Keywords: Absorption; Natural Gas; Aspen Plus; Process Simulation; Lean Oil.
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1 INTRODUCAO

A tecnologia associada ao gas natural (GN) para uso veicular como combustivel
vem sendo objeto de estudos de diversos pesquisadores. Além de mais econdmico que a
gasolina e que o diesel, 0 GN possui um grande potencial energético e uma baixa emissao de
poluentes (BASTOS-NETO et al., 2005; TALU, 1993). Com 0 aumento do preco do petroleo
e com a preocupacdo ambiental crescente, a utilizacdo do gas natural como insumo energético
vem ganhando notabilidade na sociedade, apresentando um aumento de 86,04% entre 2008 e
2017 (EPE, 2018).

O gés natural ofertado ao mercado € especificado em Unidades de Processamento
de Gas Natural (UPGN) para que sua composicdo seja normatizada aos padrdes legais definidos
pela Agéncia Nacional de Petréleo, Gas Natural e Biocombustiveis (ANP). Sdo conhecidas na
literatura quatro tecnologias para especificagédo do GN (VAZ; MAIA; DOS SANTQOS, 2008),
todas baseadas em processos criogénicos para a liquefacdo das fragfes mais pesadas dos
componentes do gas natural: absorcao refrigerada, expansdo de Joule-Thompson, refrigeracédo
simples e turbo-expansdo. Assim, a otimizacdo do processamento do gas que sera
disponibilizado para o mercado torna-se elemento essencial para reducéo do custo agregado ao

combustivel, além de proporcionar uma melhoria na qualidade do gas vendido.

Devido as distancias existentes entre as UPGNS e 0s centros consumidores, a etapa
de transporte € primordial para o0 melhor aproveitamento do gas natural. O transporte pode ser
feito na forma liquida, em tanques resfriados, ou na forma gasosa, em gasodutos ou comprimido
em tanques de armazenamento, citando as formas mais comuns (MOKHATAB; POE; MAK,
2019). O alto custo agregado a esse transporte limita a ampla utilizacdo do gas natural como

combustivel.

Em razdo de sua baixa densidade energética em condicGes de temperatura ambiente,
0 gas natural necessita ser comprimido até pressées elevadas (aproximadamente 20 MPa) para
transporte e utilizagdo (MENON; KOMARNENI, 1998; TALU, 1993). Ja para o transporte em
fase liquida, o GN precisa ser refrigerado até uma temperatura de —161 °C, porém o gas fica
suscetivel a variaces de temperatura dentro do tanque de transporte, causando oscila¢fes na
pressdo interna (MENON; KOMARNENI, 1998).

Outras tecnologias de transporte e armazenamento do gas natural estdo sendo

desenvolvidas para contornar as dificuldades existentes com custos e seguranga. A utilizagéo
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do gés natural em sua forma adsorvida em materiais porosos (GNA) permite a reducdo da
pressdo interna, trabalhando entre 3,5 e 4 MPa (MOTA, 1999; TALU, 1993), deixando o
processo mais seguro e com uma maior flexibilidade geométrica (MENON; KOMARNENI,
1998; QUINN; MACDONALD, 1992; RIOS et al.,, 2011; TALU, 1993). Todavia, a
composicdo permitida pela legislacdo do gés natural seco (GNS) provoca a desativacdo do
material adsorvente ao longo dos ciclos. Os hidrocarbonetos superiores ao etano ndo séo
removidos durante a etapa de dessorcdo, acumulando-se no tanque e reduzindo a capacidade
disponivel (MOTA, 1999). Portanto, faz-se necessaria uma remocdo das fracGes de

hidrocarbonetos que provocariam a desativagéo, antes do armazenamento na forma adsorvida.

A composicdo ideal de gas para uso da tecnologia GNA pode ser obtida pelas
tecnologias tradicionais de processamento ja citadas, como absorcdo refrigerada e turbo-
expansdo, variando as condigdes de operagdo, como temperatura, pressdo ou vazao de
absorvente. Esses métodos, todavia, apresentam um elevado custo energético para adequar a
uma especificacdo mais restrita. Processos envolvendo adsor¢éo, por exemplo, pressure swing
adsorption (PSA) (RUTHVEN; FAROOQ; KNAEBEL, 1994; SIRCAR, 2006) também podem
ser utilizados para especificar o gas natural.

Diversos autores buscaram metodologias para otimizacdo do processamento do gas
natural e reduzir os custos envolvidos no processamento (FISSORE; SOKEIPIRIM, 2011;
GETU et al., 2013; GHORBANI; SHIRMOHAMMADI; MEHRPOOYA, 2018; LUYBEN,
2016; RINCON; JIMENEZ-JUNCA; DUARTE, 2016). Em sua maioria, esses autores focam
na otimizacao do processo de turbo-expansdo, por ser mais moderno e capaz de especificar o
gas em mais fracbes. Contudo, ainda existem unidades de processamento que utilizam
tecnologia de absorcéo refrigerada, sendo importante o estudo da reducgéo de custos envolvido
nesse processo para readequacdo dessas unidades. Além disso, a absorcao refrigerada permite
uma maior integracdo do processo, modificando facilmente condi¢cdes de operagcbes, como a
temperatura de alimentagdo do gés no separador. 1sso possibilita operacdo sob ampla faixa de
temperatura, a depender das condi¢des do gas de alimentacdo, ou da composicdo desejada.
Assim, a escolha do estudo focado na absorcéo refrigerada visa a uma possibilidade de

utilizacdo das instalacGes ja existentes.
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1.1 Objetivos

A seguir, sdo apresentados o objetivo geral e os objetivos especificos definidos

para esse trabalho.

1.1.1 Objetivo Geral

Estudar e dimensionar uma coluna de absor¢do para o processo de producgéo de gas
natural através da tecnologia de absorcdo refrigerada utilizando o software de simulagdo Aspen
Plus. Busca-se comparar 0s custos energéticos para producdo do gas natural especificado para
uso na forma de gas natural veicular (GNV) a partir da absorcéo refrigerada tradicional com os
custos do processo de absor¢do modificado para obtencdo do gas na composicéo adequada ao
uso do GNA.

1.1.2 Objetivos Especificos

Os objetivos especificos tracados para auxiliar na obtencdo do objetivo geral sdo:

a) a partir de dados de equilibrio liquido-vapor, escolher o modelo
termodinamico que melhor representa as interacdes entre os hidrocarbonetos

presentes no gas natural;

b)  dimensionar uma coluna de absorcao para processamento de gas natural capaz
de especificar o GN para composi¢do necessaria a ser utilizada na tecnologia
GNA;

c) avaliar a sensibilidade do dimensionamento da coluna absorvedora quanto
aos parametros envolvidos no projeto, como vazdo de 6leo de absorcdo e

composic¢do do gas;

d) estudar a influéncia das condi¢des de temperatura de alimentagdo do gas na

operacéo da coluna de absorcéo;

e) avaliar a sensibilidade de uma coluna ja dimensionada a diferentes

composicdes de GN.
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2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

O presente capitulo apresentard uma coletanea das informagfes necessarias para o
desenvolvimento deste trabalho, incluindo informag6es quanto ao gas natural: composicéo,
cadeia produtiva e producdo, bem como informacdes sobre as UPGN e as tecnologias existentes

para o processamento do GN.

2.1 Gas Natural

O gas natural é, atualmente, a terceira principal fonte energética mundial, atras
apenas do petroleo e do carvdao mineral. Com um crescimento na sua producdo e no seu
consumo, 0 gas natural demonstra um elevado potencial de matriz energética no futuro. Na
ultima década, o consumo de gas natural cresceu cerca de 2,5%, valor superior ao do carvao
mineral, de 0,8%, e o do petréleo, de 1,1% (BP, 2020).

Esse elevado potencial como matriz energética é explicado pelo alto poder
calorifico e pela grande disponibilidade de reservas. Segundo o relatério da BP (2020), em
2019, foram identificados 198,8 trilhdes de Nm3 de gas em reservas provadas ao redor do
planeta; valor comparavel ao total de reservas de petroleo existentes. Além disso, mesmo nao
sendo uma matriz renovavel, 0 GN possui uma combustdo menos poluente, por emitir menor
quantidade de CO> por energia utilizada do que outros combustiveis fosseis, como o diesel e a
gasolina (KIDNAY; PARRISH, 2006), sendo, portanto, uma alternativa mais ecol6gica a outros

combustiveis fosseis.

No &mbito nacional, todavia, a utilizacdo do gas natural ainda é pequena, ocupando
apenas a quarta posicdo na matriz energética nacional. Mesmo apresentando um crescimento
de 45% na sua producao desde 2013, sua utilizacdo teve um recuo entre 2017 e 2018, por conta
da queda na geracdo de energia termoelétrica (EPE, 2019). No primeiro semestre de 2020, a
producdo média foi de 126,05 milhdes de Nm?3/dia extraidos no pais, com apenas 40% desse
valor sendo ofertado ao mercado nacional (BRASIL, 2020). Do restante, 70% do GN é
reinjetado, aproximadamente 20% é consumido nas unidades de exploracdo e producdo, 6% é
absorvido pelas UPGN como insumo, e os outros 4% séo perdidos em queima. Contudo, esse
valor ofertado ao mercado néo é suficiente para suprir a demanda de gas natural nacional, sendo
necessaria a importacdo de GN. Foram importados, em média, 18,7 milhdes de Nm3/dia de GN
da Bolivia em 2019, aproximadamente 24% da demanda nacional (BRASIL, 2020).
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O gas natural é comumente definido como a forma gasosa do petréleo, sendo uma
mistura de hidrocarbonetos que, mesmo nas condic6es do reservatorio, encontra-se na fase gas.
No Brasil, 0 GN é definido pelo Artigo 6° da Lei n°® 9.478, de 6 de agosto de 1997 (BRASIL,
1997). Aléem dos hidrocarbonetos, o gas natural também apresenta outros componentes
inorgénicos, como N,, C0,, e em menor quantidade, &gua, componentes sulfurados (H,S, CS,,
C0S) e mercdrio. Sua composi¢do varia com a regido que o gas é extraido, podendo apresentar
diferentes proporcdes dos componentes que sdo regularmente encontrados. A Tabela 1
apresenta as composicdes usuais encontradas para o gas natural explorado no territério

brasileiro.

Tabela 1 — Composicdes tipicas do gas natural encontrado no Brasil

Com(f;z)s icao RioC eGar?éde S,:I?Q;EZSI Bahia E;Z;rtigo JF\;ir?e(ijri) S&o Paulo  Amazonas
do Norte
C: 74,53 81,32 81,14 88,16 79,69 87,98 68,88
C 10,40 8,94 11,15 4,80 9,89 6,27 12,20
Cs 5,43 3,26 3,06 2,75 5,90 2,86 5,19
Cs 2,81 1,84 1,39 1,55 2,13 1,16 1,80
Cs 1,30 0,74 0,72 0,44 0,77 0,27 0,43
Co+ 1,40 0,42 0,30 0,44 0,44 0,07 0,18
N2 1,39 1,51 1,43 1,62 0,80 1,16 11,12
CO; 2,74 1,97 0,81 0,24 0,50 0,23 0,20
H2S 1,50 7,50 7,60 7,50 6,70 Tragos -
(mg/m®)

Fonte: (VAZ; MAIA; DOS SANTOS, 2008).

A chamada “riqueza do gas” € relacionada a fracdo de hidrocarbonetos presentes
superiores ao propano. O gas natural é considerado rico quando possui mais de 7% de sua
composicao molar de hidrocarbonetos superiores ao propano (Cs,.). Caso essa fracdo seja menor
que 7%, denomina-se ga&s pobre. Esse nome deriva do maior valor agregado aos
hidrocarbonetos mais pesados. Os produtos derivados desses alcanos pesados, como GLP e a

gasolina natural, possuem um valor de mercado superior ao do gas especificado.

2.1.1 Especificag¢Oes de Qualidade

O gés natural extraido dos reservatérios ainda ndo possui a qualidade necessaria
para ser transportado por dutos ou comprimido. Por esta razéo, antes de chegar ao mercado

consumidor o gés deve ser especificado, visando a sua adequacéo aos padrdes de qualidade,
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que incluem aspectos energéticos e de composicdo. A Tabela 2, abaixo, evidencia os limites
determinados pela ANP, no caso do Brasil, e pelo GPSA (Gas Processing Suppliers

Association) para padrdes internacionais.

Tabela 2 — Especificacdo do Gas Natural no Brasil, considerando a regido Sudeste, e 0 padrdo internacional

c - Brasil Internacional
aracteristica Minimo Maximo Unidade Minimo Maximo Unidade
Metano (C1) 85,0 - % mol 75 - % mol

Etano (C,) - 12,0 % mol - 10 % mol

Propano (Cs) - 6,0 % mol - 5 % mol

Butano e mais pesados - 3,0 % mol - 2,5 % mol
(Car)

Oxigénio (0Oy) - 0,5 % mol - 1 % mol

Inertes (CO2 + Ny) - 6,0 % mol - 3 % mol

Dioxido de Carbono - 3,0 % mol 2-3 % mol
(COy)

Teor total de enxofre - 70 mg/m3 - 5-20 g/100 Nftd
Gas Sulfidrico (H.S) - 10 mg/m3 - 0,25-0,30  9/100 Nft?
Poder Calorifico 35.000 42.000 kJ/m?3 950 1150 Btu/Nft3

Superior
indice de Wobbe 46.500 52.500 kJ/m?3 - - -
Ponto de Orvalho da - 45 °C - - -
Agua (a1 atm)
Ponto de Orvalho de - 0 °C - - -
Hidrocarbonetos (a 4,5 MPa)
Namero de Metano 65 - - - - -

Fonte: (ANP, 2008; GPSA, 2004).

As defini¢des técnicas de alguns parametros citados na portaria da ANP sdo
detalhadas a sequir.

2.1.1.1 Ponto de Orvalho de Hidrocarbonetos

O ponto de orvalho dos hidrocarbonetos (POH) representa a temperatura na qual
ocorre a liquefacdo dos hidrocarbonetos presentes no gas. Segunda a Resolucao n® 16 da ANP
(2008), dispensa-se a medicao do POH caso a concentra¢do molar de propano for inferior a 3%
e ade C,, inferior a 1,5%. Caso contrario, 0 gas deve passar por ensaios a pressao de 4,5 MPa

para obtenc¢éo do valor de POH.

2.1.1.2 Poder Calorifico Superior (PCS)

Representa a quantidade de calor liberado durante o processo de combustéo

completa do gas a pressao constante. O ensaio para obtencdo do PCS considera a temperatura
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dos produtos a mesma que a dos reagentes, uma vez que a agua formada esta no estado liquido.
Assim, na determinagdo do PCS, inclui-se o calor latente de condensagdo da agua (VAZ;
MAIA; DOS SANTOS, 2008). A referéncia utilizada pela ANP considera temperatura igual a
293,15 K e pressdo de 101,325 kPa.

2.1.1.3 Indice Wobbe

O indice Wobbe (IW) representa a quantidade energética por unidade de volume
que é possivel passar por um determinado orificio. Esse indice é utilizado para comparar a
energia produzida por diferentes gases para aplicacdo em um equipamento, permitindo prever
0 desempenho do gas em um dado motor. Quanto maior o valor de IW, maior a energia térmica
liberada pelo gas durante sua combustdo (KLIMSTRA, 1986). O indice Wobbe ¢ calculado

pelo quociente entre o poder calorifico superior e a densidade relativa, como demonstra a
Equagdo /W = |PCS/, (1. A densidade relativa, Equagio 2p, = MMgss (2) é
quag = P\t » EQUAca0 2p, = MM, \4)

obtida pela razdo entre a massa molar do gas combustivel e a massa molar do ar. Todas as
medidas nas mesmas condic¢des de temperatura e pressao, no caso da ANP, 293,15 K e 101,325
kPa.

W = PCS/,Dr (1)
MM,
Pr = gas/ MM, (2)

2.1.1.4 NUmero de Metano

O numero de metano (NM) é uma caracteristica baseada na composi¢do do géas e
determina a tendéncia de detonacdo do GN. Primeiro, calcula-se 0 nimero de octano motor
(MON), através da Equacéo 3MON = 137,78.x¢, +

29,948. x.,—18,193.xC3-167,062.xC4+181,233.xC02+26,994.xN2(3, que relaciona a

composicao com a resisténcia a detonagdo em altas rotacGes de motor em plena carga.

MON = 137,78.x¢, + 29,948.xc, — 18,193.x¢, — 167,062 x¢, + 181,233.x¢0, +
26,994. xy, (3)
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Nessa equacéo, os valores de x representam as composi¢des molares de cada um

dos componentes subscritos. A partir do valor de octanagem equivalente, o nimero de metano

é calculado por uma correlacéo linear, dada pela Equacéo 4.

NM = 1,445 X MON — 103,42 4)

2.1.2 Cadeia Produtiva do Géas Natural

A cadeia produtiva do gas natural possui oito etapas, iniciando com a exploracéao

em busca de reservatérios até a distribuicdo dos produtos (Figura 1). Até a etapa de

desenvolvimento e producdo, o gas natural e o petroleo seguem juntos. A partir do

condicionamento do gas, cada combustivel sofre diferentes processos até chegar ao seu

consumidor final.

Figura 1 — Fluxograma da cadeia produtiva do gas natural

Exploracéo

Desenvolvimento e

Producéo Condicionamento

Perfuragdo

Processamento Transporte Armazenamento Distribuicéo

Fonte: Elaborag&o propria.

De acordo com Vaz, Maia e dos Santos (2008), as etapas da cadeia de producéo do

gas natural sdo descritas como:

a)

b)

Exploracéo: etapa inicial para obtencdo de gas natural; consiste no estudo das
estruturas propicias a existéncia de petrdleo ou de gas natural, conduzindo a

descoberta dos reservatorios.

Perfuracdo: inicia-se ap0s a identificacdo de uma regiao de possivel acimulo
de hidrocarbonetos, com a perfuracdo do primeiro pogo. Uma vez confirmada
a presenca de 6leo ou de gés, sdo perfurados outros pogos, delimitando a

regido de exploragéo.

Desenvolvimento e producéo: etapa de efetiva obtencdo do géas natural ou
petréleo. Parte do gas produzido é utilizado na propria area de producao,
podendo ser utilizado como gas de elevagédo ou reinjetado para aumentar a

recuperacdo do reservatorio. O restante do gas pode ser transportado para
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f)

9)

h)
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centros de tratamento ou queimado, caso ndo haja infraestrutura para o seu

transporte.

Condicionamento: no geral, esta etapa ocorre em regiGes proximas as areas
produtoras. Durante o condicionamento, 0 GN recebe um tratamento primario
para remover componentes que comprometam o processo de transporte até
uma unidade de processamento. Dentre os componentes que sdo removidos,
estdo compostos sulfurados e gas carbonico, além de liquidos, como agua e

condensados de gas.

Processamento: o principal objetivo desta etapa é separar a corrente de gas
natural ja condicionada em produtos de aplicacdo especifica, visando a um
maior valor agregado a cada fracdo. Apds o condicionamento, 0 gas €
transportado para uma Unidade de Processamento de Gas Natural (UPGN),
para ser especificado de acordo com as normas de comercializagcdo. Na
unidade, a riqueza removida do GNS deve ser separada em produtos

comercializaveis.

Transporte: o gas especificado, ou GNS, é finalmente transportado aos pontos
de distribuicdo, como companhias distribuidoras estaduais, ou para grandes

consumidores.

Armazenamento: etapa que consiste na estocagem do gas natural, mais
comum em regides com variacdo de consumo do combustivel, como por
exemplo, paises de clima mais frio, onde ha um consumo mais elevado de

GN durante o inverno do que durante outros periodos do ano.

Distribuigéo: etapa final da cadeia produtiva do GN; consiste na entrega do

gas ao consumidor final por parte das companhias distribuidoras.

2.2 Tecnologias de Transporte e Armazenamento de Gas Natural

O transporte e 0 armazenamento do gas natural sdo etapas primordiais na cadeia

produtiva do GN por conta da distancia entre as unidades de processamento e 0S centros

consumidores. Por sua baixa densidade energética, o transporte e armazenamento de gas natural

em condi¢des ambientes ndo é atrativo. Para uma mesma demanda energética, o gas natural
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ocupa um volume quase nove vezes maior do que o ocupado pela gasolina (MENON;
KOMARNENI, 1998).

Visando a viabilizar o transporte do gas natural a partir do aumento de sua
densidade, diversas alternativas foram desenvolvidas, considerando o deslocamento do gas
natural em fase gasosa, por meio de gasodutos ou na forma de GNC, ou em fase liquida, como
acontece no GNL. Além dessas tecnologias tradicionais, a adsor¢cdo do gas natural em sélidos
porosos vem sendo objeto de estudo por pesquisadores ao longo dos anos (BASTOS-NETO et
al., 2005; MENON; KOMARNENI, 1998; RIOS et al., 2011; TALU, 1993), apresentando-se

como uma solucdo viavel para a reducdo das pressdes envolvidas no transporte em fase gasosa.

2.2.1 Fase Liquida

O gés natural é transportado em sua forma liquefeita a temperatura de
aproximadamente —161 °C e a pressao ambiente, o que permite uma reducdo de 600 vezes do
volume da mistura para transporte (KIDNAY; PARRISH, 2006; MENON; KOMARNENI,
1998). A liquefacdo do gas natural é utilizada principalmente para transportes a longa distancia,
através de navios ou caminhées (MOKHATAB; POE; MAK, 2019). Contudo, por conta da
temperatura envolvida, os custos de producdo do GNL sdo superiores ao do GN na sua forma
gasosa, refletindo no consumo de energia e na complexidade dos materiais necessarios. O GNL
é composto basicamente por metano, sendo necessaria a separacdo das demais fracdes para o

processo de liquefacdo; é também um combustivel inodoro, sem cor, ndo corrosivo e atdxico.

Mesmo sendo possivel de ser utilizado como combustivel veicular, 0o GNL necessita
de uma infraestrutura agregada que dificulta esse uso, sendo necessario tanques projetados para
armazenamento em temperaturas criogénicas, com uma ventilagdo para compensar variacdes
na pressao interna (KUMAR et al., 2017; SPEIGHT, 2019). O abastecimento também se torna
um limitante, uma vez que exigiria uma equipe treinada para trabalhar com liquido criogénico
(MENON; KOMARNENI, 1998; MOKHATAB; POE; MAK, 2019). Todavia, a tecnologia
GNL é capaz de produzir um combustivel com uma densidade energética superior a obtida pela
compressédo do gas natural, conseguindo uma densidade energética comparavel a da gasolina e
a do diesel (SPEIGHT, 2019).
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2.2.2 Fase Gasosa

O transporte em fase gasosa é feito pela compressdo do gas, considerando o
aumento da densidade energética proporcional ao aumento de presséo (KIDNAY; PARRISH,
2006). Esse processo possui um custo menor quando comparado ao da liquefacdo do gas, além
de apresentar uma infraestrutura de uso mais vantajosa. O gas natural em sua forma gasosa
encontra-se, no geral, em temperatura ambiente e altas pressfes. O transporte do GN gasoso

pode ser feito por meio de dutos ou armazenado em tanques.

2.2.2.1 Gasodutos

O transporte por gasodutos é o mais utilizado em alguns paises, como os Estados
Unidos, os membros da Unido Europeia e a Russia, para cobrir grandes distancias terrestres. O
gas é comprimido até pressdes entre 5,5 e 10,3 MPa, e transportado por meio de dutos entre as
unidades de processamento e o0s centros de distribuicdo ou instalacbes de armazenamento
(KIDNAY; PARRISH, 2006; SPEIGHT, 2019). No caso dos Estados Unidos, que sé&o 0s
maiores produtores de gas natural do mundo, a maior parte da movimentacao de GN ocorre por
meio de dutos. Sdo cerca de 485 mil de km de dutos transportando uma producéo de 920,9
bilhdes de Nm3 em 2019 (BP, 2020), Figura 2.

Figura 2 — Cartograma de gasodutos para transporte de gas natural nos Estados Unidos.

Legend

—— interstate pipelines
- intrastate pipelines

Fonte: (EIA, 2018)
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O Brasil, por outro lado, possui uma malha dutoviaria, apresentada na Figura 3,
bem mais modesta, estando concentrada nas regides de processamento proximas ao litoral, além
do gasoduto entre a Bolivia e o Brasil, conhecido como GASBOL. Totalizando quase 9,5 mil
km em extensao de dutos, essa rede transporta 66,48 milhGes de Nm3/dia de gas natural (ANP,
2019; BRASIL, 2020).

Figura 3 — Cartograma infraestrutura e movimentacéo de gas natural no Brasil
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Fonte: (ANP, 2020)

2.2.2.2 Gas Natural Comprimido (GNC)

Além do transporte por dutos, 0 GN pode ser comprimido e transportado em tanques

feitos de aco, projetados para suportar altas pressdes. O armazenamento do gas é feito em
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tanques sob pressao entre 20 e 24 MPa, ocupando menos de 1% do volume necessario para GN
sob pressdo atmosférica (KHAN; YASMIN; SHAKOOR, 2015; MOKHATAB; POE; MAK,
2019; VAZ; MAIA; DOS SANTOS, 2008). O GNC é utilizado principalmente como
combustivel veicular e no transporte do gas entre o centro de distribuicdo e o consumidor
(SPEIGHT, 2019); o gasto energético para compressao do GNC é cerca de 60% menor do que
0 GNL (MOKHATAB; POE; MAK, 2019).

O uso de GNC como combustivel veicular, chamado de géas natural veicular (GNV),
é limitado por conta da densidade energética do gas. Assim, é necessario um volume maior no
tanque de abastecimento do gas natural do que em outros combustiveis liquidos, como gasolina
ou diesel. No entanto, 0 GNV é um combustivel mais seguro e menos poluente. Em caso de
vazamento, 0 GN rapidamente se dispersa no ar, além de emitir menos monoéxido de carbono e
Oxidos de nitrogénio (NO,) durante o processo de queima (BASTOS-NETO et al., 2005;
SPEIGHT, 2019).

A Tabela 3 apresenta algumas propriedades fisico-quimicas do GNV comparado a
dois combustiveis liquidos: gasolina e diesel. E possivel observar que a densidade energética
do GNV ¢é quase 43% menor do que a da gasolina. Contudo, 0 GNV apresenta um limite de
inflamabilidade maior do que esses outros combustiveis. Dessa forma, por necessitar de uma
maior concentracdo volumétrica presente para ser inflamavel, O GNV é menos explosivo
guando comparado a gasolina ou ao diesel, por necessitar de uma maior concentracdo
volumétrica presente para ser inflamavel. Entretanto, por conta da baixa densidade energética,
o0 alcance de condugdo com o tanque € limitado, reduzindo a competitividade desse combustivel
frente a gasolina e ao diesel (KUMAR et al., 2017).

Tabela 3 — Propriedades fisico-quimicas do GNV, da gasolina e do diesel

Propriedade GNV Gasolina Diesel
Massa Molar (kg/mol) 17,3 109 204
Densidade Energética (MJ/m3) 24,6 42,7 36,0

Limite de Inflamabilidade no Ar 4,3 -15,2 14-7,6 1,0-6,0

(% volume de ar)

Fonte: (KHAN; YASMIN; SHAKOOR, 2015)
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2.2.3 Gas Adsorvido

O armazenamento de g&s natural a baixas pressdes e a temperatura ambiente
contornaria os problemas, vistos para GNC e GNL, da utilizacdo de GN como combustivel,
como visto para GNC e GNL. A tecnologia de GNA (gas natural adsorvido) prope a adsor¢édo
do GN em materiais porosos, permitindo a obtencdo de uma densidade energética semelhante
a obtida por GNC com apenas 20% do volume ocupado pelo gas comprimido (KUMAR et al.,
2017).

Com a reducdo de pressdo obtida pela GNA, é possivel obter uma flexibilidade da
geometria do tanque de armazenamento e uma reducdo da sua espessura, reduzindo os custos
de fabricacdo do tanque. Os custos de compressdo do gas também sdo reduzidos, uma vez que
ndo se faz mais necessaria a existéncia de varios estagios de compressao para atingir a pressao
final desejada (KUMAR et al., 2017; VASILIEV et al., 2000).

Busca-se viabilizar o uso do gas natural adsorvido para substituir a tecnologia GNC
usada para abastecimento veicular. Seguindo essa linha de pesquisa, a Hyundai Motors
depositou uma patente de um tanque considerando tecnologia GNA em fevereiro de 2020
(CHOI; RYU, 2020). Seus criadores descrevem que a invengéo, que pode ser visualizada na
Figura 4, foi motivada pela utilizacdo do GN como combustivel veicular, viabilizando a reducéo

do volume ocupado pelo tanque dentro do veiculo.

Figura 4 — Modelo de tanque para gas natural adsorvido patenteado pela Hyundai Motor
Company®

Fonte: (CHOI; RYU, 2020)
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Essa tecnologia, no entanto, é limitada pela composicdo do GN que chega ao
mercado consumidor. Os primeiros experimentos realizados com tanques de armazenamento
operando com tecnologia GNA consideravam apenas o metano na corrente de gas (MENON;
KOMARNENI, 1998; SPANGLER, 1953; VASILIEV et al., 2000). Estudos posteriores
mostram que a composicdo de outros hidrocarbonetos presentes no gas natural influenciam os
ciclos de abastecimento, reduzindo a capacidade de géas a cada ciclo (MOTA, 1999; RIOS et
al., 2011). Assim, visando a uma ampla utilizacdo da tecnologia GNA para abastecimento
veicular, € necessario um GN sem a presenca de hidrocarbonetos pesados, responsaveis pela

desativacdo do adsorvente ao longo dos ciclos de carga e descarga (PEIXOTO, 2020).

2.3 Unidades de Processamento de Gas Natural (UPGN)

O design de uma UPGN, bem como sua operacdo, depende das condi¢des do gas
que chega a unidade e dos produtos desejados. Os processos sao especificados para a melhor
recuperacdo da fracdo de interesse do gas natural considerando as composic¢des usuais na regido
de instalagdo da unidade. A UPGN apresenta duas regides distintas, uma fria e outra quente,
além de sistemas auxiliares de tratamento de produtos (VAZ; MAIA; DOS SANTOS, 2008).

Na regido fria, as fragdes mais pesadas do gas natural sdo liquefeitas através de
processos criogénicos sob pressdes elevadas, produzindo o chamado liquido de gas natural
(LGN). As fracdes mais leves que permanecem no estado gasoso sdo chamadas de gas natural
seco (GNS). Também conhecido como gés residual ou gas combustivel, 0 GNS é composto
principalmente de metano e vendido ao mercado consumidor para aplicagbes como matriz

energética, insumo industrial ou combustivel veicular.

O LGN gerado segue para a regido quente, que opera a baixas pressdes e elevadas
temperaturas, quando comparada a outra regido. O tratamento do LGN permite a obtencdo dos
demais produtos de uma UPGN: propano, gas liquefeito de petréleo (GLP) e gasolina natural
(Cs+). Tecnologias de processamento mais robustas, como a turbo-expansao, sao capazes de
obter etano petroguimico e gas butano isolados, além dos produtos ja citados. Além das
tecnologias criogénicas de separacdo, sistemas auxiliares sdo utilizados para garantir uma
otimizacgdo energética entre os equipamentos, bem como um correto tratamento das correntes

de insumos e produtos.

Por definir as proporgdes entre GNS e LGN, o sistema criogénico é a etapa mais
importante do processamento de gas natural. As diferentes tecnologias de geracao criogénica
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sdo utilizadas para melhor separar o gas para favorecer a recuperacao de sua riqueza, ou seja,

para aumentar a propor¢do de LGN obtido. A partir das condi¢es do gas a ser especificado, o

processo termodinamico é definido para uma separacdo mais eficiente. As tecnologias

utilizadas sdo listadas abaixo:

a)
b)
c)
d)

Expanséao Joule-Thomson;
refrigeracdo simples;
absorcéo refrigerada;

turbo-expanséo;

Até 2020, existem instaladas no Brasil 14 polos produtores de gés natural, com um

volume processado igual a 61,4 milhdes de Nm3/dia (ANP, 2019). A Tabela 4 apresenta 0s

polos instalados por Estado, além de suas capacidades nominais, dos volumes processados no

ano de 2018 e das tecnologias instaladas. Percebe-se que a maior parte do gas natural é

processado em unidades que utilizam a turbo-expansao como tecnologia criogénica.

Tabela 4 — Tecnologias criogénicas utilizadas nas unidades de processamento de gas natural

Gas Natural Capacidade
Polos Produtores UF | Processado em 2018 Nominal Tecnologia
(mil Nm3) (mil Nm3/dia)
Urucu AM 3.716.874 12.200 Absorgao refrigerada (1)
Turbo-expanséo (11 e I11)
Lubnor CE - 350 Absorcao refrigerada
Guamaré RN 485.758 5.700 Absorgao refrigerada (1)
Turbo-expanséo (11 e I11)
Alagoas AL 468.033 1.800 Turbo-expansédo
Atalaia SE 278.067 3.000 Absorcao refrigerada
Candeias BA 520.469 2.900 Absorcao refrigerada
oo BA i 2000 Absorcéo refrlg(irada ()
Turbo-expansao (I1)
Estacédo V:?mdemlr BA 1.750.310 6.000 JOl_JIe—Th~0ms_on e
Ferreira Refrigeragéo simples
Cacimbas ES 2.468.777 16.000 Turbo-expanséo
Sul Capixaba ES 366.630 2.500 Refrigeracéo simples
Reduc RJ 548,587 5.000 Absorgao refrigerada (1)
Turbo-expanséo (1)
Cabilnas RJ 7.407.153 15.900 Turbo-expansédo
RPBC SP 218.284 2.300 Joule-Thomson
Caraguatatuba SP 4.186.367 20.000 Refrigeracéo simples

Fonte: (ANP, 2019; EPE, 2016; VAZ; MAIA; DOS SANTOS, 2008).
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Espera-se que, por conta do gas natural obtido a partir do Pré-Sal e do Pos-Sal, até
2050, as unidades sejam capazes de processar uma demanda de 220 milhGes de Nm?/dia de gas
natural dmido (GNU), quase duas vezes a demanda atual, correspondendo a investimentos de
mais de 30 bilhdes de reais nas UPGN (EPE, 2018). Como o volume de GLP importado ainda
é elevado, representando 20% de todo o GLP disponivel no mercado nacional (EPE, 2019),
espera-se que esse investimento seja utilizado para melhor especificar o processamento,

aumentando a recuperacao das fragdes mais ricas do gas.

A escolha da tecnologia associada a separacao das fragdes mais pesadas tem relacéo
com a composicdo e com a vazdo do gas que chega a UPGN, com a curva de producdo do
reservatorio e com os produtos a serem especificados nesta unidade (KIDNAY; PARRISH,
2006; VAZ; MAIA; DOS SANTOS, 2008). O custo de operacdo € intrinsecamente associado

ao grau de separacao obtido, sendo importante uma analise prévia das necessidades de mercado.

2.3.1 Expanséo Joule-Thomson

Baseado no resfriamento do gas através de uma expansao isentalpica em uma
valvula, essa tecnologia €, possivelmente, a mais simples e de menor custo agregado dentre as
utilizadas para processamento de GN (CAMPBELL, 1992; VAZ; MAIA; DOS SANTOS,
2008).

O gés que chega a UPGN passa por trés etapas que caracterizam a tecnologia e por
uma etapa opcional de compressdo inicial, que é utilizada apenas se 0 gas recebido pela unidade
estiver sob pressdao muito baixa para permitir o resfriamento adequado pela valvula. Assim, o
gas pode ser comprimido e em seguida resfriado para atingir os padrdes adequados a utilizacdo

da unidade.

Ap0s essa etapa opcional, o gas é resfriado em trocadores, de forma a otimizar o
processo de expansdo. Em seguida, a valvula isentélpica realiza a variagao presséo do sistema,
com uma consequente reducdo da temperatura, atingindo um equilibrio de fases. A Gltima etapa
¢ a divisdo dessas duas fracbes em um vaso separador. A qualidade do gas processado é definido
pela temperatura atingida pela valvula, que também estabelece o ponto de orvalho do GNS
(VAZ; MAIA; DOS SANTOS, 2008).

O sistema tem aplicacdo bem restrita, permitindo a separag@o apenas para o butano
e para cadeias superiores, e em menor grau para o propano (KIDNAY; PARRISH, 2006). Caso
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0 gas a ser processado possua uma elevada riqueza, esta tecnologia ndo € capaz de especificar
0 gas para comercializacdo, sendo necessario o acoplamento de outro processo para se atingir

a composicéao definida pela ANP.

A expansdo de Joule-Thomson € muito utilizada como ferramenta de
condicionamento, para a remogéo de hidratos antes da corrente ser enviada para processamento,
ou na UPGN, em processos combinados, para ajuste de ponto de orvalho do GNS (KIDNAY;
PARRISH, 2006; VAZ; MAIA; DOS SANTOS, 2008).

2.3.2 Refrigeracao Simples

Assim como a expansao Joule-Thomson, a Refrigeracdo Simples é um processo
trivial e possui limitagGes para sua aplicacdo. Sua implementacao necessita de um investimento
superior ao da tecnologia anterior, e € utilizada em unidades de tratamento de gas natural com
riqueza inferior a 7% da composi¢do molar do géas natural (VAZ; MAIA; DOS SANTOS,
2008).

O sistema € baseado na troca térmica entre o gas natural e um fluido refrigerante,
geralmente propano, produzido dentro da propria unidade. E necessario que o gas natural seja
desidratado antes de chegar a esse processamento, evitando a formagdo de hidratos e a
consequente diminuicdo da eficiéncia do processo. O processo € iniciado com a injecdo de
monoetilenoglicol (MEG) na corrente, que funciona como agente desidratante. Em seguida, o
gas é resfriado e 0 MEG é separado da fracdo liquida gerada. A fracdo gasosa gerada € o proprio
GNS, ja especificado. O LGN, por fim, segue para tratamento de recuperacéo do etano e para
o fracionamento dos demais componentes (GPSA, 2004; VAZ; MAIA; DOS SANTOS, 2008).

A unidade de Caraguatatuba, no Estado de S&o Paulo, possui um elevado volume
de gas natural processado em um ano, o segundo maior do Brasil, e opera a partir de um sistema
de refrigeragdo simples. Esta unidade recebe gas natural a uma presséo de 4500 kPa, como uma
mistura de 50% do gas vindo do Pré-Sal e os outros 50% vindos do Pds-Sal. A composicdo
dessa mistura fica aproximadamente 80% de metano, 10% de etano, 6% de inerte e 4% em mol
de Cs+, antes do processamento. Sendo assim, um processo simplificado de refrigeragéo,
operando a —34 °C, é capaz de especificar corretamente 0 GNS, sem se preocupar com uma alta
recuperacdo de LGN (VAZ; MAIA; DOS SANTOS, 2008).



36

2.3.3 Absorcgéo Refrigerada

Baseado em um processo de transferéncia de massa entre a corrente gasosa e uma
corrente liquida, a absorcdo refrigerada € uma das tecnologias mais antigas que possibilitam
uma efetiva separacdo das fracdes de hidrocarbonetos mais pesados. Esse processo foi muito
utilizado entre as décadas de 1910 e 1970 (MOKHATAB; POE; MAK, 2019), sendo substituido
por processos com turbo-expansores por conta do elevado custo de operacdo e de manutencao

em relacdo a produtividade e ao grau de especificacéo.

A operacdo ocorre em duas etapas: inicialmente, com uma refrigeracdo da corrente
de gés natural que chega a unidade, seguida pela absor¢do em contracorrente das fracbes mais
pesadas por um solvente. Esse solvente, conhecido como 6leo de absorcéo ou lean oil, deve
possuir caracteristicas que favorecam o processo, como elevada solubilidade do gés, além de
ser atoxico, estavel e pouco volatil. As unidades que operam com esse tipo de tecnologia,
usualmente, utilizam como 6leo de absorcao a aguarras ou outros 6leos produzidos durante o
fracionamento do petroleo (GPSA, 2004; KIDNAY et al., 2011; VAZ; MAIA; DOS SANTOS,
2008).

O processo é determinado por uma relagdo entre a temperatura do gas de entrada, a
pressdo da coluna e a vazdo de 6leo. A absorcdo é um fendmeno no qual massa é transferida da
fase gas para o liquido, com a migracdo de componentes gasosos para o solvente até ser atingido
o equilibrio termodinamico. E uma operagdo de transferéncia de massa essencialmente
exotérmica, ou seja, ocorre um aumento na temperatura interna da coluna ao longo do processo.
A absorcdo a temperaturas baixas favorece essa migracdo do gas para o liquido, atenuando o
efeito de evaporacdo do 6leo por conta do aumento da temperatura. Sendo assim, para uma
mesma vazao de solvente, uma menor temperatura permite uma melhor recuperacéo das fragdes
de LGN no 6leo rico (GPSA, 2004; VAZ; MAIA; DOS SANTOS, 2008). A pressdo também
influencia na fracdo de recuperacdo, sendo o processo de absorgéo favorecido pelo aumento
dessa propriedade. A combinacdo favoravel dessas trés variaveis (presséo, vazado e temperatura)

permite maiores recuperacdes da riqueza do gas.

Sé&o identificadas duas correntes saindo da absorvedora: uma corrente gasosa, que
ndo é absorvida e uma corrente liquida de 6leo rico, recuperada no fundo da coluna. Esse fluxo
de 6leo rico segue para outras etapas de tratamento, visando a recuperagdo de cada uma das
fraches desejadas. O solvente € recuperado e reutilizado no processo. A refrigeracdo do gas

antes de entrar na coluna ocorre de forma semelhante ao processo de refrigeracdo simples,
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abordado no Tépico 2.3.2, com a necessidade da adicdo de desidratantes e de posterior
recuperacao destes, para evitar a formagéo de hidratos. Um esquema do processo de absor¢éo

refrigerada pode ser observado na Figura 5, abaixo.
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Figura 5 — Fluxograma do processo de Absorcao Refrigerada
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Fonte: adaptado de Mokhatab, Poe e Mak, 2019.

Por ser um processo mais complexo, a absor¢do refrigerada possui um custo mais
elevado quando comparada aos processos anteriores. O custo dessa operacdo é impactado,
principalmente, pela vazédo utilizada do solvente e pela carga energética para regeneracdo da
aguarras, sendo de extrema importancia uma analise das condic¢fes operacionais (KIDNAY;
PARRISH, 2006).

A unidade deve ser dimensionada para uma capacidade nominal minima de
processamento de gas natural que torne o processo economicamente rentavel. De acordo com
Vaz, Maia e Dos Santos (2008), uma planta com tecnologia de absorcdo refrigerada necessita
operar com capacidade minima nominal igual a 1.000.000 Nm?3/dia para o processo ser lucrativo
em pouco tempo de investimento. Porém caso a fracdo de hidrocarbonetos pesados (Cs+) seja

superior a 10%, a planta consegue operar satisfatoriamente com capacidades até menores.

2.3.4 Turbo-expansao

Dentre as tecnologias disponiveis para processamento de gas natural, a turbo-
expansdo é a mais eficiente, conseguindo obter uma riqueza no gas residual proxima a zero.
Essa tecnologia surgiu em 1964, no Texas, e desde entdo é a mais utilizada para especificacao
do GNS e para recuperacdo de LGN (MOKHATAB; POE; MAK, 2019). Em determinadas
condicGes de operagdo, 0 processo € o Unico capaz de gerar etano petroquimico, produzindo um
gas residual com composicdo superior a 90% de metano (GPSA, 2004; VAZ; MAIA; DOS
SANTOS, 2008).
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O processo se baseia na condensacdo das fragdes mais pesadas através de uma
expansao isentrépica. O gas que chega a unidade passa por uma etapa inicial de refrigeracéo,
condensando as fragdes mais pesadas do gas. Em seguida, segue para uma expansao isentropica,
onde a temperatura da mistura é reduzida, liquefazendo todos os componentes mais pesados
que o metano. A corrente de vapor que sai do processo ja é o gas especificado, seguindo para
compressdo e comercializacdo. A corrente de LGN, por sua vez, é enviada para uma etapa de
fracionamento, recuperando seus componentes em fragdes individuais (etano petroquimico,

propano, butano e gasolina natural).

Além de liquefazer a riqueza do gaés, o processo gera trabalho na turbina, que pode
ser aproveitado para a compressdo do gas residual ou para uma compressao inicial do gas que
chega a planta. A turbo-expansdo é o processo gque fornece a maior queda de temperatura do
sistema a uma dada perda de pressdo, conseguindo atingir temperaturas menores que —95°C.
(KIDNAY; PARRISH, 2006)

A0 mesmo passo em que 0 processo apresenta grande simplicidade, por se tratar de
uma etapa de refrigeracdo e de uma etapa de expansao, apresenta também o maior custo de
operacéo envolvido. Pelo alto grau de separagdo dos componentes envolvidos, para se obter
uma operacao economicamente, € necessaria uma capacidade nominal superior a 2.500.000
Nm?3/dia (VAZ; MAIA; DOS SANTOS, 2008).

2.4 Outras Aplicagdes da Absorcéo na Induastria do Gas Natural

Como ja descrito, a absorcdo € um processo de transferéncia de massa com
passagem de componentes presentes no gas para o liquido, baseada na solubilidade dos
componentes no liquido. Esse processo pode ser utilizado para recupera¢do de um composto na
corrente liquida ou para purificacdo da corrente gasosa. Absorc¢éo fisica e a absorcdo quimica
podem ser utilizadas no processo de tratamento de gas natural para o condicionamento do gas,
removendo &gua, sulfeto de hidrogénio (H,S) e dioxido de carbono (€0,), bem como na etapa
de processamento, durante a recuperacdo das fragbes mais pesadas presentes no gas,

normalmente integrada a um sistema de refrigeracdo (CAMPBELL, 1992).

Na ultima decada, essa tecnologia aplicada a etapa de processamento foi pouco
estudada, sendo interessante a retomada do estudo pelas possibilidades de integracdo a outras
etapas da cadeia produtiva do GN, como a etapa de condicionamento do gés. A otimizacdo dos

processos envolvidos na obtencdo de GNS e LGN visam a reducdo dos custos agregados a
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produtos, tornando-os mais atrativos ao mercado. A absorgédo é extensamente estudada como
parte do condicionamento do gas natural, buscando-se uma melhoria dos solventes e uma

reducdo do custo de instalacéo e de operacéo.

Rincon, Jiménez-Junca e Duarte (2016) estudaram a absorcdo como forma de
separar simultaneamente a 4gua e os hidrocarbonetos pesados (Cs..) da corrente de gas natural.
Os autores observaram que o 6leo de absorcdo utilizado, o lean oil, possui caracteristicas
semelhantes as do trietilenoglicol (TEG). Assim, a utilizacdo de um 0leo de absorcao que fosse
uma mistura de TEG-lean oil reduziria os custos de processamento, ndo sendo necessarios

processos distintos para separa¢do da agua e do LGN.

Ghorbani, Shirmohammadi e Mehrpooya (2018) buscam otimizar o processo de
recuperacdo da riqueza do gas natural, juntamente com um aproveitamento energético para
reducdo do custo de obtencdo do GNL. O sistema sugerido conta com uma coluna de absorcéo
integrada a um sistema de refrigeracdo em cascada, responsavel por resfriar o GN até as

temperaturas criogénicas necessarias para a operacao.

Peters et al. (2011) consideram a utilizacdo de absor¢do para o adogamento do gas
natural, ou seja, para a remogéo de H,S e CO,, com aminas. Os autores se baseiam na reagéo
dos compostos acidos e a amina, dissolvendo estes na fase liquida. Focando seus estudos na
comparacdo do processo de adocamento do GN por absor¢do com amina ao processo de

adogcamento por separacdo em membranas.

Karadas, Atilhan e Aparicio (2010) avaliam a substituicdo das aminas no processo
de absorcdo de componentes acidos por liquidos idnicos. Os autores demonstram que mesmo
que atrativos, os liquidos idnicos ndo sao bons solventes, pela baixa solubilidade de H,S e CO,
neles. Contudo, destacam que a baixa pressao de vapor dessa nova classe de material, bem como
sua alta estabilidade térmica, mesmo a altas press6es, sdo vantagens para o0 processo, sugerindo,
por fim, uma andlise de outros pares de cations e anions para substituicdo dos solventes

organicos utilizados.
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3 MODELOS E METODOS

Este capitulo trard os equacionamentos e 0s conhecimentos necessarios para a
obtencdo dos resultados. Inicialmente, o capitulo aborda os modelos termodinamicos testados
e os dados experimentais escolhidos. Em seguida, é apresentado o fluxograma da planta,
descrevendo as etapas a serem seguidas. Por fim, detalha-se o equacionamento para o
dimensionamento da coluna de absorcao, com as consideragdes de nimeros de estagios e de

didametro do equipamento.

3.1 Modelo Termodinamico

A modelagem e a simulacdo de um processo ndo devem se basear apenas na
reproducdo dos equipamentos e das correntes existentes, fazendo-se necessaria uma
representacdo fidedigna do sistema completo, incluindo as caracteristicas fisico-quimicas das
moléculas, como presséo de vapor, densidade e solubilidade, bem como suas propriedades de
transporte, como viscosidade, condutividade térmica e difusividade, e suas interagdes

intermoleculares.

Um estudo adequado dos modelos termodinamicos deve considerar, inicialmente,
0 tipo de processo envolvido. Desta forma, o modelo deve representar corretamente as
propriedades de interesse desse processo, bem como as propriedades de transporte e as
interacdes entre os componentes envolvidos. Considerando o processamento criogénico de gas
natural, a operacdo € centrada na separacdo dos componentes por meio das diferencas no
equilibrio liquido-vapor (ELV). Assim, espera-se que o modelo termodinamico selecionado
represente adequadamente os parametros binarios de equilibrio entre os componentes
envolvidos. O uso de um modelo termodindmico inadequado compromete todos os resultados
obtidos pela simulacdo, podendo causar impactos na construcdo dos equipamentos ou nas

correntes de produto obtidas.

3.1.1 Selecao de Modelos Termodinamicos

Devido a ampla variedade de modelos existentes, com diferentes aplicacGes e com
diferentes faixas de operagdo, devem ser estabelecidos critérios para a selecdo de modelos a

serem analisados. Assim, 0 pesquisador pode reduzir a quantidade de modelos testados no
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software de simulagéo, poupando tempo e sendo mais objetivo em seu estudo. Carlson (1996)
descreve quatro fatores que auxiliam a escolha do modelo:

a) anatureza das propriedades de interesse;
b)  acomposicdo da mistura;

c) as faixas de pressdo e de temperatura;

d) adisponibilidade de parametros.

As propriedades de interesse nesse tipo de processos sdo as relacoes de equilibrio
para 0S componentes existentes no sistema. A composicdo da mistura é importante por
considerar os tipos de interacdes existentes entre os componentes. E necessario descrever se 0s
componentes sdo polares ou apolares, se formam eletrélitos, ou se sdo componentes reais, isto
é, se sao representados tal como existem ou se na mistura ha a presenca de um
pseudocomponente. Deve-se avaliar, também, a importancia da temperatura e da pressao na
escolha do modelo, observando se o sistema possui caracteristicas de liquido ou de gas ideal,
ou se pode ser representado através da lei de Henry. Por fim, a disponibilidade de parametros
visa a contornar situacdes nas quais ndo ha, no simulador, pardmetros binarios para aquele
componente puro, como pode ocorrer com liquidos iénicos, por exemplo, sendo importante a
escolha entre a obtencdo experimental — ou através da literatura — e a estimativa desses
parametros (CARLSON, 1996).

Como ja dito, o processo criogénico de absorcdo tem como forgca motriz a diferenca
de solubilidade do gas no liquido, sendo centrado nas relagdes de equilibrio liquido-vapor dos
componentes. Foi considerado que o gas natural que chega a unidade para processamento ja foi
adocado e o contedo de agua removido, restando apenas os hidrocarbonetos saturados, além
de CO, e de N,. Tem-se, entdo, apenas componentes apolares e reais, ou seja, ndo ha a presenca
de pseudocomponentes. A temperatura do processo varia entre temperaturas ambiente e

temperaturas criogénicas, porém a pressdo é constante, igual a 40 bar.

A partir dessas informacgdes e seguindo a arvore de decisdo proposta por Carlson
(1996), ilustrada na Figura 6, os modelos que mais se adequam ao sistema séo as equacdes de
estado, sendo escolhidas duas para serem avaliadas: Peng-Robinson (1976), por ser um modelo
classico para sistemas de gas natural (CORDEIRO, 2011; KONTOGEORGIS; FOLAS, 2010;
SANDLER, 2006) e Lee-Kesler-Plocker (LEE; KESLER, 1975; PLOCKER; KNAPP;
PRAUSNITZ, 1978), por ser fundamentado na mecanica estatistica.



43

Figura 6 — Parte da arvore de decisBes para escolha do modelo termodinamico.
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Além das equacdes de estado, optou-se pela analise de um modelo considerando as

duas fases (liquida e vapor) ideais, visando a medir os desvios de idealidade presentes nas

condicdes utilizadas. Por fim, foi analisado também um método de predicdo de propriedades
baseado no coeficiente de atividade, NRTL (RENON; PRAUSNITZ, 1968), considerando a

equacéo de estado de Redlich-Kwong (1948) para a fase gasosa.

Para método de NTRL, existem cinco versdes implementadas no Aspen Plus:

a) NRTL —descreve o ELV, considerando gas ideal para a fase gasosa;
b)  NRTL-2 - descreve o ELL, considerando gas ideal para a fase gasosa;

c¢) NRTL-RK - descreve o ELV, considerando a equacdo de estado de Redlich-
Kwong (REDLICH; KWONG, 1948) para a fase gasosa;

d) NRTL-HOC —descreve o ELV, considerando a equacéo de estado de Hayden
O’Connell (GEORGE HAYDEN; O’CONNELL, 1975) para a fase gasosa;

e) NRTL-NTH — descreve ELV, considera a equagéo de estado de Nothnagel
(NOTHNAGEL; ABRAMS; PRAUSNITZ, 1973) para a fase gasosa;
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Os métodos com representacao da fase vapor pela equacgdo de Nothnagel (1973) ou
pela equagdo de Hayden O’Connell (1975) sdo recomendados quando a dimerizacgdo afeta o
equilibrio, como em misturas contendo &cidos carboxilicos, sendo utilizadas em pressdes baixas
e moderadas, respectivamente. Pelas pressdes elevadas a serem trabalhadas nesta dissertacéo,
0 modelo que considera a fase vapor ideal ndo foi utilizado, sendo escolhida, portanto, a analise
com NRLT-RK.

Djezzar e Meniai (2019) estudaram o modelo UNIFAC e NRTL para a
representacdo de misturas de alcanos, motivando a considera¢édo do modelo de contribuicéo de
grupos (FREDENSLUND; JONES; PRAUSNITZ, 1975). Contudo, o modelo foi descartado
apos ser observado que as temperaturas criogénicas (T < 273 K) ficavam fora da faixa de

temperatura do modelo, que vai de 275 K até 400 K.
3.1.1.1 Ideal

Considera fase liquida ideal (coeficiente de atividade unitério) e fase vapor definida
pela equacdo dos gases ideais, representada pela Equacdo 5. O volume molar da fase liquida é
definido pela Equacdo de Rackett (1970), dada pela Equacédo 6. O ELV ¢é definido pela Lei de
Raoult e, para baixas concentragdes, pela Lei de Henry. O modelo é recomendado para baixas

pressdes (— 1 a 2 bar).

P.v=R.T (5)

2
/7
_ (T (+-T/r,)
i=Rr("/p).2c ' (6)
Na equacéo 5, P é pressdo do sistema, v representa o volume molar, R é a constante
dos gases ideais e T a temperatura. Na equacdo 6, V; é o volume molar de liquido saturado, T,
e P. sdo as condicdes criticas de temperatura e pressdo, respectivamente, e Z. é o fator de

compressibilidade critico.
3.1.1.2 Lee-Kesler-Plocker (LKP)

O modelo termodindmico de Lee-Kesler-Plocker presente na documentacdo do
software Aspen Plus considera a equacdo de estado de Lee-Kesler-Plocker para o célculo de

todas as propriedades termodindmicas, exceto para o volume molar de liquido em misturas. Da
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mesma forma que o modelo ideal, o volume molar da fase liquida é calculado pela equagédo de
Rackett (1970), ja apresentada.

A equacado de estado de Lee-Kesler (1975), Equacéo 7, propde um aperfeicoamento
da correlacéo de Pitzer para o célculo do fator de compressibilidade (PITZER, 1955; PITZER
etal., 1955).

Z=7+=.(2" -2 (7)

Na equacéo acima, Z é o fator de compressibilidade do fluido normal, Z° é o fator
de compressibilidade do fluido simples, w é o fator acéntrico do fluido normal, e Z" e w" séo,

respectivamente, o fator de compressibilidade e o fator acéntrico para o fluido de referéncia.

Os autores (LEE; KESLER, 1975) utilizam trés conceitos de fluidos para

diferenciar os termos da equacéo:

a)  Fluido normal — componente de interesse para o qual se deseja obter o fator
de compressibilidade.

b)  Fluido simples — definicdo igual a utilizada por Pitzer (1955); é uma
classificacdo de substancias semelhantes a0 metano ou aos gases nobres,
caracterizados por moléculas esféricas, apolares, com fracas interacGes

intermoleculares.

c) Fluido de referéncia — substancia “pesada”, com comportamento distinto ao
do fluido simples, os autores (LEE; KESLER, 1975) definiram o n-octano
como a referéncia do modelo; por ser 0 maior hidrocarboneto com preciséo
nos dados PVT e de entalpia durante a elaboracdo da equacéo de estado de
LK o n-octano foi considerado o componente com o maior desvio quando

comparado ao fluido simples.

O fluido de referéncia é uma convencdo tomada para 0 modelo. Lee e Kesler (1975)
optaram pelo uso do n-octano, porém outros autores adaptaram a equacéo de estado de LK com
0 uso de outros fluidos. De Hemptinne e Ungerer (1995), por exemplo, também utilizam um
hidrocarboneto como fluido de referéncia, porém substituiram o n-octano pelo butano em seu
modelo. Sorner e Strom (1995), diferentemente, alteraram os pardmetros de Lee-Kesler para
utilizag&o de dois fluidos refrigerantes como referéncia, o R-12, também conhecido como CFC-
12 (diclorodifluorometano), e o R-134a, também chamado de HFC-134a (1,1,1,2-

tetrafluoroetano).
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O fator de compressibilidade do fluido simples (Z°) e do fluido de referéncia (Z")
sdo calculados a partir da equacéo de estado de Benedict, Webb e Rubin (1940), dada pela
Equacdo 8. O fator de compressibilidade € funcao das condi¢c6es reduzidas de pressédo (B.), de
temperatura (T,.) e de volume (V,) do fluido normal. O que diferencia o resultado de Z para
fluido simples, Z°, do resultado para o fluido de referéncia, Z", sdo as constantes utilizadas na
equacdo, apresentadas na Tabela 5. As Equacdes 9 a 11 apresentam os calculos dos parametros

B, C e D presentes na Equagéo 8.

_ﬂ_ E i 2 Cy l _L

Z = 3 _1+Vr+Vr2+V1~5+Tr3Vr2(ﬁ+Vr2)exP( Vrz) ©
b, bs b

B=b-2-3-3 ®

Cme-ge (10)
d;

D=d +2 o

Tabela 5 — Constantes da equacdo de BWR no modelo de LK

Constante S':imé)ollgs Igelgelsgngsa Constante S':i:rl:]I;IIgs Igelgelsgng?a
by 0,1181193  0,2026579 | c3 0,0 0,0169010
b, 0,2657280 0,3315110 | c, 0,0427240 0,0415770
bs 0,1547900 0,0276550 | d, x 10* 0,1554880 0,4873600
by 0,0303230  0,2034880 | d, x 10* 0,6236890 0,0740336
c1 0,0236744  0,0313385 | 8 0,653920 1,2260000
cy 0,0186984 0,0506180 | y 0,0601670  0,0375400

Fonte: (LEE; KESLER, 1975)

O modelo BWR, por ser derivado da equacao de Virial, tem fundamentacéo tedrica
nos principios da mecanica estatistica, baseando-se em estados correspondentes, apresentando
uma clara diferenca quando comparada a outros modelos, como Peng-Robinson e Redlich

Kwong, que séo equacdes de estado obtidas por ajustes matematicos.

A equacdo de estado de LK ¢é aplicada principalmente em sistemas de
hidrocarbonetos com gases leves, como H,S, N,, H,, CO e CO, (LEE; KESLER, 1975), e pode
ser aplicada a sistemas de temperatura reduzida com valor entre 0,3 a 4 e de presséo reduzida
ate 10.

Plocker, Knapp e Prausnitz (1978) ampliaram a faixa de aplicabilidade dos estudos
de Lee e Kesler, abrangendo outros hidrocarbonetos de cadeias superiores ao n-octano, além de

avaliar melhores condi¢des para a implementacdo computacional do método. Por esse motivo,
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0 modelo termodinamico encontrado nos simuladores € comumente observado como Lee-

Kesler-Plocker (LKP), com os parametros baseados no n-octano como fluido de referéncia.
3.1.1.3 NRTL-RK

De forma semelhante ao modelo para coeficiente de atividade de Wilson (1964), a
equacdo NRTL (Non Random Two-Liquids) proposta por Renon e Prausnitz (1968) se baseia
nos conceitos de composicao local, considerando a energia potencial molar para definir a forma
de interacdo entre os dois liquidos (SCOTT, 1956). Uma das diferencas entre os modelos de
Wilson e NRTL é que o ultimo é aplicavel a sistemas equilibrio liquido-liquido, ndo apenas 0s
de equilibrio liquido-vapor ja contemplados no equacionamento de Wilson. As Equacbes 12 e
13 representam a modelagem do coeficiente de atividade para dois componentes quaisquer.

_ a2 G2y 2 T12G12
Iy, = x; [TZl ( /x1 + X3 Gz1) + /(Xz + x1. G12)? (12)

G 2 15,6
— 2
ln )’2 - xl [TIZ ( 12/x2 + xl' GlZ) + 2t 21/(.'X'1 + xz. GZl)Z] (13)

Nas equacdes, y é o coeficiente de atividade, x representa a fracdo de liquido e y
representa a fracdo de vapor. Os subscritos 1 e 2 representam os componentes individuais, 0s
subscritos 12 e 21 sdo as indicacOes de interacdes entre esses componentes. O coeficiente G é

definido pelas equacdes 14 e 15, e o coeficiente T esta apresentado nas Equacdes 16 e 17.

G12 = exp(—ai2712) (14)
Gy1 = exp(—aq2721) (15)
Ty = (912 — 922)/RT (16)
Ty, = (921 — gll)/RT (17)

Nas equagdes acima, g;; representa a energia da interagdo entre duas moléculas, e
aq, esta relacionado a ndo aleatoriedade da interacdo binaria. @, € um pardmetro empirico
proposto pelos autores Renon e Prausnitz, em 1968, e representa a tendéncia das espécies
envolvidas, 1 e 2, de serem distribuidas de forma néo aleatdria. O valor de a,, deve estar entre

0,1 e 0,3, podendo chegar a 0,47 em algumas misturas, mas Renon e Prausnitz (1968)
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recomendam o uso de 0,3 para a maioria das misturas. Pela consideracdo dos parametros g;,

J21 € @42, 0 modelo NRTL é chamada de modelo de trés pardmetros.

O modelo NRTL apresentou vantagens em relacdo ao modelo de Wilson além da
representacdo de ELL, sendo capaz de descrever bem os dados experimentais de misturas
fortemente ndo ideias, como em sistema parcialmente ou completamente imisciveis
(PRAUSNITZ; LICHTENTHALER; AZEVEDO, 1999).

A fase gasosa é representada pela equacdo cubica de estado de Redlich-Kwong
(REDLICH; KWONG, 1948), dada pela Equacdo 18. Como todas as equacdes cubicas, o termo
repulsivo é semelhante ao da equacdo de van der Waals, porém o termo atrativo sofre

modificagdes, incluindo a raiz quadrada da temperatura.

P=RT/,_})- (a/Tl/z. v. (v + b)) (18)

Na equacao, R € a constante dos gases ideais, T a temperatura e v € o volume molar.
Os parametros a e b sdo obtidos a partir da temperatura e da presséo criticas como apresentado

nas Equacdes 19 e 20, abaixo.
2 2,5
a = 0,42748. (R Te P) (19)
c

b = 0,08664. (R'TC/PC) (20)

3.1.1.4 Peng-Robinson (PR)

A equacdo de Peng-Robinson (PENG; ROBINSON, 1976), representada pela
Equacdo 21, assim como a equacdo de Redlich-Kwong, é baseada no modelo de repulsdo de
van der Waals. O termo de atracdo, contudo, modifica a consideracdo da equacao de RK para a
inclusdo da dependéncia da temperatura. O método é recomendado para sistemas apolares ou

pouco polares, em regides de altas pressdes ou de altas temperaturas.

P=(RT/, _p)- (am v.(v+b) +b. (v—b)) 2D

Na equacao, R € a constante dos gases ideais, T a temperatura e v € o volume molar.

Os parametros a e b sdo calculados a partir das condicdes criticas, como apresentado nas
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Equacdes 22 e 23. Esses pardmetros foram obtidos de modo empirico para o ponto critico, sendo
resultados de ajustes matematicos das fungdes para varios componentes analisados.

a(T) = a(T). 0,45724.R2T62/PC 22)

b =0,07780.%Tc/, (23)
C

Para que a Equacdo 22 seja adequada a outras temperaturas além da critica, 0s
autores incluiram o parametro a(T). Esse parametro é adimensional, sendo obtido através da

temperatura reduzida (T;.) e do fator acéntrico (w), como € visto nas Equaces 23 e 24.

2
a(T) =[1+x(1-T,)] (24)
Kk = 0,37464 + 1,54226. 0 — 0,26992. w? (25)

Por conta da utilizacdo de um terceiro parametro relacionado a nédo esfericidade das
moléculas, chamado de fator acéntrico (w), a equacao de PR é capaz de representar melhor as
moléculas que a equacdo de RK. E importante destacar que nas regides proximas ao ponto
critico, o modelo de Peng-Robinson apresenta uma menor precisao, mesmo gue seus parametros

tenham sido calculados para o ponto critico.
3.1.2 Dados Experimentais

Os dados experimentais foram obtidos através do banco de dados do NIST
(National Institute of Standards and Technology) presente no software Aspen Plus. Como ja
mencionado, foram analisados apenas as interacdes entre os binarios de hidrocarbonetos
representativos no gas natural, do metano (C,) ao heptano (C,). Optou-se por ndo incluir o
nitrogénio (N,) e o diéxido de carbono (C0O,) neste estudo, por eles, no geral, serem pouco
absorvidos no processo (MOKHATAB; POE; MAK, 2019; RINCON; JIMENEZ-JUNCA;
DUARTE, 2016). A selecdo desses dados foi feita a partir dos seguintes critérios:

a)  sdo priorizados dados experimentais que englobam as condic¢des de processo,
ou seja, dados a temperaturas criogénicas (T < 273 K), principalmente entre

255 e 273 K, ou que incluam pontos de pressdo proximos a 40 bar;
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b)  os dados devem apresentar um bom desempenho nos testes de consisténcia
termodinamica executados pelo Aspen Plus, dando preferéncia a dados com

0QD = 0,8, como seré explicado na proxima secao.
3.1.3 Testes de Consisténcia Termodinamica

Dados experimentais podem nao representar corretamente um sistema por falhas
durante a execucdo do experimento, ou pela ma calibracdo dos equipamentos de medigéo
envolvidos. Objetivando reduzir os erros recorrentes de uma escolha indevida de dados
experimentais, o Aspen Plus permite que seja feita uma andlise de consisténcia termodinamica
destes dados. Essa analise é feita através de seis testes que retornam uma avaliacdo da qualidade
geral dos dados (ODQ — Overall Data Quality), graduada de 0 (ruim) a 1 (bom).

A primeira condicdo a ser satisfeita, para qualquer conjunto de dados
termodinamicos, é que os dados devem satisfazer a equacdo de Gibbs-Duhem (SANDLER,

2006), representada pela Equacao 26.
%, x,d8; — (49/ dP)xT dp —(49/ dT)xp dT =0 (26)

Na equacdo acima, 6 é uma propriedade termodinamica qualquer em base molar,
0, ¢ a propriedade molar parcial, T é a temperatura, P representa a pressdo e x apresenta a

composicdo liquida. O subscrito i indica um componente qualquer do sistema.

Geralmente, para analise de dados de equilibrio PVT, a propriedade molar estudada
(8) € a energia livre de Gibbs (G%) dividida pelo produto da constante dos gases (R) e da

temperatura (T'), como apresentado abaixo, na Equagéo 27.

GE

b=_—= YiX;Iny, (27)

Nessas condicgdes, a Equagédo 26 assume o formato apresentado na Equacéo 28, a
seguir, na qual, além dos pardmetros ja descritos para a Equacdo 26, y € o coeficiente de

atividade, v£ é a 0 volume em excesso e HE € a entalpia em excesso.

Sixiny; = (" /pp)dP = (H/ppa ) dT = 0 (28)



51

3.1.3.1 Teste de Herington

O teste de Herington (1951), também conhecido como teste da area, foi idealizado
para avaliar se um conjunto de dados a pressdo constante estdo em conformidade com a
Equacdo 28. Contudo, as observacdes realizadas pelo autor foram estendidas a condigdes
isotérmicas a partir do equacionamento ja existente de Redlich e Kister (1948a, 1948b). A rotina
para aplicacdo desse teste no software Aspen Plus considera os critérios de aprovagao definidos
por Wisniak (1994) e por Kojima e seus colaboradores (KOJIMA; MOON; OCHI, 1990;
KURIHARA et al., 2004). O teste, todavia, ndo é aplicado quando um dos componentes
envolvidos estd em condi¢des supercriticas, ou superiores a 50% da pressao critica. Também
ndo € executado quando os dados apresentam variacdo na temperatura e na pressao,

simultaneamente.

O objetivo do teste de Herington € avaliar a aplicagdo da equacgdo de Gibbs-Duhem
em toda a composic¢do da mistura. A Figura 7 apresenta o grafico gerado pelo software durante

a execucao do teste.

Figura 7 — Grafico resultante do teste de Herington
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Fonte: (ASPEN TECHNOLOGY INC., 2000)

3.1.3.2 Teste de Van Ness

Esse teste (VAN NESS; BYER; GIBBS, 1973), por sua vez, avalia a capacidade de
modelagem dos dados experimentais. Ou seja, 0 teste tem como objetivo avaliar se um modelo
termodinamico de coeficiente de atividade € capaz de reproduzir os dados experimentais. O
modelo NRTL de 5 parametros (RENON; PRAUSNITZ, 1968) € utilizado para obter a pressao

de bolha a diferentes temperaturas e composigdes. Jackson e Wilsak (1995) descrevem que
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outros modelos podem ser usados para esse teste, porém os pardmetros devem ser ajustados

para adequacdo do modelo de coeficiente de atividade desejado.

O teste de Van Ness é capaz de avaliar incoeréncias sutis presente em sistemas
diversos, para varias faixas de temperatura e de pressdo, desde que escolhidos os modelos
adequados para representacdo das fases. Para o modelo implementado no Aspen Plus, o teste
ndo é realizado quando ha variacdo na pressdo e na temperatura, simultaneamente, nem em

condicdes proximas a condi¢éo critica.
3.1.3.3 Teste de Ponto

Calcula o desvio percentual de cada ponto experimental em relagéo a equacdo de
Gibbs-Duhem (KOJIMA; MOON; OCHI, 1990; KURIHARA et al., 2004). Por limitacdes do
método, visando a evitar erros de célculos, o teste ndo é aplicado a dados isobaricos na rotina
existente no Aspen Plus. O critério de aprovagdo para esse teste é que o desvio total seja menor
que 5%.

3.1.3.4 Teste de Diluicéo Infinita

Da mesma forma que o teste de ponto avalia 0 comportamento para cada par binario
existente, o teste de diluig&o infinita observa a consisténcia dos dados experimentais em suas
composigdes extremas (KOJIMA; MOON; OCHI, 1990; KURIHARA et al., 2004). O teste de

e o . E .
diluicdo infinita busca avaliar se os valores de (G /RT)/xl'xZ coincidem com os valores

observados do logaritmo natural do coeficiente de atividade (Iny; e Iny,), como pode ser

observado na Figura 8. Se os desvios forem maiores que 30%, o teste retorna falha nos dados.
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Figura 8 — llustracdo definindo o comportamento das curvas de coeficiente
de atividade e de (GE/RT)/xl. x, ao longo da composicdo x,
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Fonte: (KOJIMA; MOON; OCHI, 1990)

3.1.3.5 Teste da Equacéo de Estado

Utiliza a regra universal das misturas (VOUTSAS et al., 2006) considerando
UNIQUAC (ABRAMS; PRAUSNITZ, 1975) como o modelo de coeficiente de atividade e a
equacdo de estado PR, ja descrita no Tépico 3.1.1.4, para representar o modelo do envelope de
fases. Esse teste é aplicado apenas quando as pressdes sdo superiores a 1 MPa (10 bar) e é
limitado a regifes ndo criticas, pois 0 modelo ndo representa corretamente a regido critica. Os

calculos sdo semelhantes aos realizados para o teste de Van Ness.

3.1.3.6 Teste do Ponto Final

Também conhecido por teste do componente puro, o teste do ponto final avalia uma
extrapolacdo do comportamento do sistema para 0s componentes puros (x; = 0 e x; = 1). Para
dados experimentais que ndo apresentem o0s pontos de componentes puros, 0s valores sdo
regredidos usando o0 modelo NRTL descrito no Tépico 3.1.1.3. As seguintes condigdes devem

ser atendidas para que o teste seja executado na sua rotina padrao:

a)  sistemas isotérmicos;
b)  no minimo 8 pontos experimentais;

c) devem existir pelo menos um ponto naregido x; > 0,8 e outro naregiao x; <

0,2.
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O desvio entre o valor da presséo de vapor obtida a partir dos dados experimentais

(Ps2t) e os valor tabelados para 0 componente (P) é obtido pela Equagéo 29, abaixo.

sat _ po
AP? = ® F )/P." (29)
l

l

Caso essas condicdes de composicdo ndo sejam atendidas, ou o conjunto de dados
seja isobarico, os valores do desvio entre as pressdes de vapor, AP, séo obtidos pelo desvio
médio entre a pressdo de bolha ou de orvalho calculada por NRTL com as pressdes de vapor

do componente puro.

O resultado desse teste € chamado de qualidade dados puros (F,,.), dado pela

Equacdo 30, onde AP < 0e APY < 10, e é utilizado como base para os calculos da ODQ.

2

Foure = 150 aporarg) (30)

3.1.3.7 Qualidade Geral dos Dados (ODQ)

O calculo da qualidade geral dos dados leva em consideracédo a qualidade dos dados

puros (Fy,.) € 0s resultados de qualidade de cada um dos testes executados (Fiese;). A

Equacdes 31 apresenta o calculo paraa 0DQ quando N,.,; forem executados.

ODQ = Fyyr x 2Ftest/y (31)

test

Definiu-se que os dados experimentais escolhidos deveriam apresentar ODQ
superior a 0,8, preferindo-se dados que apresentem resultado em pelo menos um dos testes

executados.

Para todos os testes, € necessario que os dados de composi¢cdo de ambas as fases,
liquida e vapor, estejam expressos nos dados experimentais. Do contrério, os testes ndo sdo

executados e a qualidade dos dados é obtida pela Equacdo 32, abaixo.

0DQ = 0,5 X Fyyre (32)
3.2 Fluxograma e Descri¢ao do Processo

Como ja discutido na revisao bibliografica, a absorcao refrigerada é uma das mais
antigas tecnologias de processamento de gas natural. Uma UPGN que opera com essa
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tecnologia possui 4 regibes, divididas pelos produtos obtidos, as etapas envolvidas estéo
listadas a seguir:

a) aabsorcdo das fracdes pesadas do géas e especificacdo do gas natural seco;
b)  separacdo do etano residual no éleo rico, na torre deetanizadora;

c)  recuperagdo do 6leo rico, com separacao das fragdes superiores ao propano;
d)  separacdo das demais fracdes, propano, butano e da gasolina natural (Cs..).

Este trabalho busca avaliar as condi¢Ges de processamento para producdo de GNS
em unidades com tecnologia de absorcdo refrigerada. Portanto, serd focado na primeira parte
do processamento descrito anteriormente. Busca-se uma analise de sensibilidade das condicGes
de processo para a geracdo de um gas natural adequado ao uso como combustivel para a
tecnologia GNA. Ou seja, busca-se obter um GNS com um baixo teor de C5,. e com uma fracdo
maximizada de metano (PEIXOTO, 2020). A Figura 9, a seguir, apresenta o fluxograma

utilizado no Aspen Plus para as simulagdes da etapa de absor¢édo das fracdes pesadas da UPGN.

Figura 9 — Fluxograma utilizado para o processo de Absor¢do Refrigerada no Aspen Plus.

E
GNRES-F
>
MIX | HEAT-02
k. V-ACUMU
AGUARRAS
ABSORBER
RICH-OIL 3
GNS
HEAT-02
e | =
GN < LGH L

Fonte: Elaboragdo propria no ambiente do software Aspen Plus.

O dimensionamento da coluna de absorcéo é determinado a partir das condi¢des de

alimentacdo das correntes liquida e gasosa e das suas especificacdes de saida. Sendo assim,
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deve-se, inicialmente, descrever essas correntes e definir as composicoes de saida esperadas no

processamento.

O gas natural ja condicionado que chega a UPGN foi representado pela corrente de
“GN”. Essa corrente passa por dois processos de refrigeragdo antes de entrar na coluna de
absorcdo. O primeiro trocador (HEAT-01) visa a um aproveitamento energético, aquecendo a
corrente de GNS que sai do processamento pela transferéncia de calor da corrente de GN que
chega a unidade. O segundo trocador (HEAT-02) define a temperatura de entrada do GN na
coluna de absorcéo. A corrente de GN resfriada é separada em um vaso (V-SEP) para que apenas
a fracdo gasosa entre na coluna de absorcdo. A fase liquida residual (LGN), composta pelos
hidrocarbonetos mais pesados que foram liquefeitos, segue para processamento dessa riqueza

em outros prod utos.

O oleo de absorcgdo, representado pela corrente “AGUARRAS”, passa por um
processo de pré-saturacdo antes de entrar na coluna. Este processo tem como objetivo aumentar
a eficiéncia de absorcdo da coluna pois reduz o calor de absorcao a ser liberado durante o
processo na coluna (MEHRA, 1997). O contato entre 0 6leo “limpo” (AGUARRAS) e a corrente
que sai no topo da coluna de absor¢cdo (GN-TOP) gera uma absorcéo das fragdes mais leves,
metano e etano, presentes em maior proporcao no gas de topo. O calor de absorcdo gerado
durante processo é resfriado em um trocador (HEAT-03) e a corrente é separada em um vaso
acumulador (V-ACUMU). A fracdo de liquido (LEAN-OIL) é alimentada no topo da coluna de
absorcdo, enquanto a fracdo de vapor, segue para o trocador de aproveitamento energético

(HEAT-01), como ja descrito no inicio do processo, obtendo-se, finalmente, 0 GNS.

O 6leo de absorcao rico (RICH-OIL), ou seja, 0 6leo apds ter absorvido as fracdes
pesadas na coluna de absor¢do é enviado para tratamento. Essa etapa mesmo que nao simulada,
permite o reaproveitamento do 6leo e a separacdo e tratamento da riqueza recuperada do gas

natural.

3.3 Dimensionamento da Coluna de Absorcéo

As etapas descritas a seguir sdo analisadas em conjunto para a definicdo do
dimensionamento do equipamento. O célculo das dimensBGes necessarias para a coluna de
absorcdo envolve uma anélise simultanea entre a altura e o didmetro do equipamento, a vazao
de solvente, a produtividade e a composi¢cdo do GNS. O processo de dimensionamento do
equipamento seguiu o fluxograma indicado na Figura 10.
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Figura 10 — Fluxograma do processo de dimensionamento de uma coluna de absorcéo.
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residual

Fonte: Elaboracéo propria.

3.3.1 Vazao de Oleo de Absorcéo

A escolha do tipo de 6leo de absorgdo bem como de sua vazédo deve levar em conta
aspectos econdmicos, como custo e disponibilidade no mercado, e aspectos operacionais, como
solubilidade, viscosidade e estabilidade. O melhor solvente deve apresentar, além de baixo
custo, uma baixa volatilidade, baixa tendéncia a corroséo e a incrustagdo, ser pouco Vviscoso e
altamente estavel, além de ser pouco inflaméavel (CAMPBELL, 1992; SINNOTT; TOWLER,
2020)

No caso do processo de absorcdo, o solvente usado é um 6leo composto por
hidrocarbonetos parafinico, com massa molecular entre 100 e 200 g/mol, sendo mais utilizados
valores entre 120 e 140 g/mol para processos com temperaturas criogénicas (CAMPBELL,
1992; GPSA, 2004).

A vazdo de liquido deve ser definida a partir da composi¢do de alimentacdo do
componente-chave e da solubilidade deste no solvente que esta saindo da coluna, considerando
0 equilibrio de fases (KISTER et al., 2008). Contudo, ndo hd uma relacdo fixa nessa relacédo
para absor¢do multicomponente; a variacdo da vazdo impacta na separacao, influenciando na

escolha do componente-chave e no nimero de estagios necessarios para a separacao.
3.3.2 Numero Minimo de Estagios

Diferentemente do caso da destilacdo, o conceito de nimero de estdgios minimos
na absorcdo depende da vazdo de absorvente utilizada, da temperatura de alimentacéo de gés e
de 6leo na coluna e das composicgdes dessas correntes (SOUDERS; BROWN, 1932). Se a vazéo
de liquido for suficientemente alta, a separacdo desejada pode ser atingida mesmo com apenas
um estagio (KISTER et al., 2008). Sendo assim, a escolha da vazdo de 6éleo deve otimizar a

relacdo entre o custo de construcdo da torre de absorcao e a demanda de absorvente necessaria.
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Para uma dada vazdo de gas natural a ser processado, deve-se definir a minima
vazdo de absorvente necessaria para 0 processo ser possivel, ou seja, para que todos 0s
equipamentos consigam operar e para que o gas natural residual obtido esteja nas especificacdes
da ANP, como visto no Capitulo 2. Esse procedimento foi realizado por tentativa no Aspen
Plus, buscando a menor vazdo de aguarrés, ou outro Oleo de absorcdo, que permite que o
programa execute todos os equipamentos envolvidos. E necessario ressaltar que a vazao de 6leo
definida ndo € a mesma vazéo de alimentacdo na coluna de absor¢do. Como ja descrito no
Tdpico 3.2, 0 6leo limpo é pré-saturado com a corrente de topo da coluna de absorcdo. Apos o
resfriamento dessa mistura, apenas a fracdo liquida é alimentada no topo da coluna. A vazdo de
liguido que efetivamente entrara na coluna de absorcdo é funcdo das condi¢Bes de topo da

coluna e da vazao definida de 6leo limpo que entra no processo.

Escolhida uma vazdo de liquido para a operagdo, o célculo do nimero minimo de
estagios dependera do fator de absorc¢éo (A) para o componente-chave dessa mistura. Esse fator
relaciona a operacgdo ao diagrama de equilibrio de fases, estabelecendo uma restricdo quanto a
quantidade absorvida por estagio. Quanto maior seu valor, menos estagios sdo necessarios para
a separacao ocorrer (TREYBAL, 1981). Caso o fator-A para um componente seja menor que
uma unidade, sua absorcao é limitada, mesmo que na situacdo tedrica de infinitos pratos.
Quando esse valor ¢ maior que uma unidade, a absorcdo € possivel desde que haja estagios
suficientes para o processo (KISTER et al.,, 2008; SEADER; HENLEY; ROPER, 2011;
TREYBAL, 1981).

A definicdo de componente-chave é feita, também, pelo fator de absorcéo.
Considera-se que o componente-chave do processo € aquele que apresente o fator-A mais
proximo de 1 (CAMPBELL, 1992), e, a partir desse componente, sera calculado o nimero

minimo de estagios tedricos.
3.3.2.1 Gases Diluidos

O célculo do fator de absorcdo depende das caracteristicas do sistema. Quando 0s
gases envolvidos no processo sdo pouco soltveis no liquido, o equilibrio se assemelha a uma
reta, podendo ser representado por uma constante K;. Como a constante de equilibrio é funcéo
da temperatura e da pressdo, pode sofrer varia¢cdes ao longo da coluna. Assumindo que 0s

efeitos térmicos sdo despreziveis e que a razdo entre as vazdes molares de liquido (L,) e de
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vapor (V,) em equilibrio é constante em toda a extensdo da coluna, a Equacdo 33 pode ser

utilizada para calcular o fator de absor¢do de um componente presente no gas de alimentacao.

_ (L 1
A; = ( "/Vn) x g (33)
Se essas condicOes forem atendidas, 0 numero de estagios tedricos necessarios é
calculado pela equacédo de Souders e Brown (1932), aplicada na forma derivada por Colburn
(1941), como apresentada na Equacédo 34, abaixo.

Y1—Kixq

Np

In[(1—-41) x 22~ fa% 4 g1
_nn| Vs o

Na equacédo anterior, y representa a fracdo molar de um componente na corrente
gasosa, x representa a fracdo molar do mesmo componente na corrente liquida, e 0s subescritos

n+1 e 1 representam as condi¢cdes dos estagios de fundo e topo da coluna, respectivamente.
3.3.2.2 Gases Nao-Diluidos

Nos casos em que a razdo L/V ndo é constante entre topo e fundo da coluna, bem
como quando o 6leo de absor¢do apresenta componentes que também estdo na fase gasosa antes
de entrar na coluna, o valor de A; calculado pela Equacdo 33 ndo sera constante em todos os

pratos, sendo necessario o calculo do fator-A para cada componente a cada estagio teorico.

Horton e Franklin (1940) demonstraram uma relacédo entre a eficiéncia de absorcéo,
ou de stripping, de um dado componente em um processo e o0s fatores de absorcdo deste
componente em cada prato. A partir desse equacionamento, Edmister (1943) propde um modelo
reduzido, dado pela Equacdo 35, considerando apenas as condi¢fes terminais de topo e fundo
da coluna, a partir de fatores de absorcéo efetivos (4, e A").

E, =0l o (1 leX ) (Ut (35)

Ynt1 A' Vpt1Yn+1 (A)NPH1-1

Na equacdo acima, L, é a vazdo molar de liquido que entra na coluna, x, € a fracdo
molar do componente na fase liquida que entra no topo da coluna, Np é o nimero de estagios
minimos e V,,,., é a vazdo molar total de vapor que na coluna de absor¢édo. Os valores de Y; e
Y,.+1 representam a concentracdo molar do componente-chave no topo e no fundo da coluna,
respectivamente, em relacdo a vazdo de entrada de vapor, como indicado na Equacdo 36,

abaixo, na qual V; , representa a vaz&o molar de vapor do componente i no estagio n.
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V.
Yi,n = l'n/Vn+1 (36)

Os fatores de absorcéo efetivos sdo calculado pelas Equacbes 37 e 38, e
independem do ndmero de pratos. A, e A’sdo obtidos considerando apenas os fatores de

absorcéo de topo (A4,) e no de fundo (4,,). 4; e A,, sdo calculados a partir da Equacéo 33.

Ag; = \/Ai,n(Ai,1 +1)+0,25-0,5 (37)
A; — Ain(Aj1+1) (38)
Ai,n+1

A Equacdo 35 foi reescrita para simplificar o processo de célculo, sendo

implementada no Excel na disposicao apresentada pela Equacéo 39.

(1-oete ) (WUiote) _ah (39)

A Vny1Yn+1 (Ag)NPH1q Y1

A Equacao 39 foi resolvida utilizando o Solver do software Excel, buscando o
menor valor inteiro positivo para Np. Foi utilizado o método GRG N&o Linear, com tolerancia
igual a 0,0001.

3.3.3 Numero de Estagios Reais

O numero de estagios reais € calculado a partir do valor teorico, considerando uma
eficiéncia entre 25 e 40% (CAMPBELL, 1992). Nessa dissertacdo, foi considerada, entdo, uma
eficiéncia de processo de aproximadamente 30%. O numero de pratos reais € calculado a partir
do nimero de pratos tedricos pela Equacgdo 40, abaixo. Caso o resultado seja fracionado, este

deve ser sempre arredondado para o inteiro superior, adequando a condicdo minima de pratos.
N.

Ny reais = p/0’30 (40)

3.3.4 Diametro e Altura da Coluna

O calculo do diametro minimo do equipamento esta relacionado principalmente a
condicdo de inundacdo da coluna, sendo geralmente, calculado para que a coluna opere entre
80 e 90% da velocidade de inundacéo do sistema (FAIR; KISTER, 2018; SEADER; HENLEY;

ROPER, 2011). O didmetro € obtido indiretamente a partir da velocidade méxima de inundacao,
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ou da &rea ativa ou area de borbulhamento da coluna (Ag). Para downcomer perpendicular, a
Equacdo 41, a seguir, é aplicada para o calculo do diametro.

_ 4.(Ag + 2. 4p)
4. (1 - A—f)

Ap

Dr (41)

Na equagdo acima, Ap, € a area do downcomer (m2) e A¢ € a area dos furos. A relagdo
Ar/Ap € um pardmetro de projeto, sendo definida entre 8 e 12% para valvulas perfuradas
(KISTER et al., 2008).

Os valores foram dimensionados automaticamente pelo proprio Aspen Plus,
seguindo os equacionamentos ja implementados no programa, considerando o didmetro como
funcdo da velocidade méaxima de inundagdo. Esses resultados, contudo, foram analisados
juntamente aos graficos e aos relatorios gerados pelo software, buscando um resultado étimo,
gue adequasse queda de pressdo, fracdo de inundacao, acumulo de liquido no downcomer e

fracdo liquido-vapor no estagio.
3.3.4.1 Velocidade Maxima de Inundacao

Define-se inundacdo de uma coluna como o acumulo excessivo de liquido no
equipamento, causando um aumento da queda de pressdo, além de uma reducdo no contato
entre as fases, prejudicando o processo. Dessa forma, a predicdo correta da condicdo de

inundagéo do equipamento permite um melhor dimensionamento.

A inundacdo ocorre quando a velocidade do vapor € elevada o suficiente para
vencer a gravidade e suspender uma gota do liquido. A maioria dos equacionamentos usados
para predizer essa situacdo limite parte da equacdo de Souders e Brown (1934), dada pela
Equacdo 42. O fator de Souders e Brow, ou fator-C, esta diretamente relacionado ao arraste de
goticulas pelo gas.

C=u pr—Gpa (42)

Na equacdo anterior, u representa a velocidade linear de vapor, p; e p, Sdo as
densidades de vapor e liquido, respectivamente. Quando a velocidade linear do gés € elevada o
suficiente para suspender as particulas de liquido, ndo permitindo que elas escorram pela

coluna, diz-se que o sistema atingiu a velocidade de inundagao (uy).
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Entretanto, o equacionamento do fator-C néo foi realizado apenas por Souders e
Brown. Dentre os modelos existentes, o equacionamento conhecido como “Equagdo 13 de
Glitsch” (KOCH-GLITSCH INC., 1993), apresentado na Equacéo 43, é amplamente utilizado

para pratos valvulados ou pratos perfurados com maior area de furos (12—15%).

%flood
100

Q.FPL
Ap.CAF

Cg
CAF + 1,359. (43)

Na equacdo acima, %flood representa a porcentagem atingida do limite da
condicdo de inundacéo, geralmente esse valor esta entre 80 e 90. Q ¢ a vazdo de liquido. Cz € 0
fator-C baseado na area de borbulhamento, em m/s. FLP (do inglés, Flow Path Length) é a
distancia percorrida pelo liquido. Ay representa a area de borbulhamento. CAF € o parametro

capacidade de vapor (do inglés, Capacity Factor).

A distancia percorrida pelo liquido (FPL) representa a distancia horizontal entre o
downcomer e o vertedouro, como ilustrado na Figura 11. Esse valor é calculado a partir do

didmetro da coluna e do nimero de passagens, através da Equacéao 44.

FpL =9.0r (44)

N pass

Figura 11 — llustracdo da FPL para um prato com uma e com duas passagens

I

SINGLE PASS
Fonte: (KOCH-GLITSCH INC., 1993)

A éarea ativa, ou area de borbulhamento (4p), ilustrada na Figura 12, é a area

disponivel para o contanto entre vapor e liquido no prato.
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Figura 12 — llustracdo da area de borbulhamento
para um prato com uma passagem

Fonte: Elaboragdo propria.

A area ativa é calculada a partir do didametro e das éareas de furos e de downcomer,

como indicado na Equacao 45, abaixo.
AB = Tl. (O,S.DT)Z - Af - 2'AD (4‘5)

O Cg representa o fator-C baseado na area de borbulhamento, e é obtido pela
Equacdo 46, onde o termo de velocidade linear do vapor é calculado a partir da vazdo de vapor
e da area de borbulhamento.

Cp = (%) p— (46)

O fator de capacidade (CAF) é semelhante a condicdo de inundacéo, representando
a velocidade limite de vapor no sistema antes da condicdo de inundacdo. CAF é obtido
graficamente, a partir da densidade de vapor e do espacamento entre os pratos (7'S), como
apresentado na Figura 13. O resultado, CAF,, estd em unidades inglesas (ft/s) e deve ser

convertido para m/s e ajustado com o fator de sistema (SF) através da Equacao 47.
CAF = 0,3048. CAF,.SF (47)

Na equacdo, CAF, € o fator de capacidade em ft/s, e SF (do inglés, System Factor)
é um fator de sistema que dependente da formacg&o de espuma. Para sistemas nos quais ndo ha

formacdo de espuma, SF € igual a 1.
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Figura 13 — Fator-C para a condicéo de inundacgéo usado na correlagdo de Glitsch

. . o Bk Ee sty A s P s S G TR R N w & 0O Noo
8 8 888%888'9 S 8 R &3S83 e f')“fnf”:‘f”ﬂ [ A A
e N R A i vt B v i i I E 1 | I A | i IR
T TR T
THTHE T
T I an 1
1 T o
1
6 i ‘ 6
T - it
T i 1
H1 1 See Equation (2 a) il 1 iin
¥ + il i
5 ! : i 5
A1 f R
' fiEae IRy
« )
% T fil !
i [%[ I Il
4 8 i 4
LL° H I u_o
< I . i <<
(6] I i I (&)
f itaiimi i hi 1 1 ‘ i
i 2 ] T i 11 | ‘ ‘
3 T A i 1 T ﬁh\, i i i G
- - f T 11| T 1 T T - -
i = ; B i f T 1 ‘ i
i 1 ! I il
i1 1 il 0 i i mng Limit Line =
o ‘ il - i i I itt] NOTE: Extrapolate past Limit Line if conditions {{iiii].2
b | 7 e - 8 ol on page 14 are met.
S i ‘ B -
1 mS I 1
i T ]
ERE | ‘
| I i a i1 r I I
.001 .002 .004 .006 .01 .02 .04 06 0.1 0.2 04 06 1.0 2. 4. 6. 10

D,,, Vapor density, Ib / cu ft
Fonte: (KOCH-GLITSCH INC., 1993)

3.3.4.2 NUmero de Passagens

Para a definicdo da distancia percorrida pelo liquido (FPL), como visto
anteriormente, € necessario o conhecimento do nimero de passagens do fluido. Esse parametro
indica quantas vezes o liquido que esta escorrendo trocara de sentido em sua distribuicdo no
prato. O numero de passagens € um recurso utilizado para reduzir a velocidade linear do liquido,
permitindo um maior tempo de contato com a fase vapor, além de uma redugédo do acimulo de

liquido no downcomer.

Contudo, essa préatica pode gerar ma distribui¢do do liquido no prato, provocando
uma reducdo da eficiéncia do estdgio. Busca-se minimizar o numero de passagens,
considerando esse aumento apenas se a carga de liquido for maior que 100 m3/(h.m) escorrendo
para o downcomer. A utilizacdo de trés passagens, bem como quaisquer valores impares
superiores a trés, deve ser evitada por conta da maior assimetria entre os pratos, tornando-0s
mais suscetiveis a ma distribuicéo do liquido (KISTER et al., 2008). A Tabela 6 apresenta uma

sugestdo de uso do nimero de passagens com diametros da coluna projetada.
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Tabela 6 — Relacgdo entre 0 nimero de passagens e o diametro da

coluna
Diametroda  NUmero de llustragéo
Coluna Passagens
—
<15m 1 4' ‘
l_
1=
1,5-3,0m 2 |—‘
—
on o ()
>40m
mim

Fonte: (KISTER et al., 2008)

O nudmero de passagens tem um impacto direto na velocidade méxima de
inundacdo. Por isso, o diametro do equipamento varia com essa grandeza. Colunas com
diametros superiores a 3 m sdo pouco encontradas industrialmente; assim, o uso de quatro ou
mais passagens é recomendado apenas para casos de elevadas vazbes de liquido, ndo sendo

amplamente encontradas.

3.3.4.3 Espacamento dos Pratos

O espacamento entre 0s pratos impacta ndo s6 na altura da coluna, como também
no diametro. Um maior espacamento permite uma maior altura de downcomer;

consequentemente, influencia na velocidade de inundacéo.

Recomenda-se espagamentos minimos de 450 mm, principalmente em torres de
refinarias, e colunas com didmetro menor que 1,5 m, ou altura superior a 50 m (KISTER et al.,
2008). Para o caso de colunas com diametro superior a 1,5 m, recomenda-se 0 uso de um
espacamento de 600 mm; para didmetros maiores que 6 m, um espacamento de 750 mm. O
espacamento em torres de maior diametro deve ser suficiente para a passagem de um operador,
0 que ndo acontece com torres de pequeno diametro, sendo possivel o acesso as paredes da
coluna sem o operador precisar entrar no equipamento (KISTER, 1992; SEADER; HENLEY;
ROPER, 2011).
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3.3.4.4 Design Hidraulico do Estagio

A coluna também deve respeitar limites hidraulicos de funcionamento. O

dimensionamento do prato deve atender a algumas condi¢des (SINNOTT; TOWLER, 2020):

a)  garantir um bom contato entre as fases;

b)  reter o solvente por tempo suficiente em cada estagio para fornecer uma boa

transferéncia de massa;

c) possuir espaco suficiente entre os pratos e na superficie de contato para

manter a queda de presséao e o arraste de liquido dentro de limites aceitaveis;
d)  possuir area de downcomer suficiente para o liquido escorrer entre os pratos.

Para auxiliar na avaliacdo da operacdo de cada prato, diagramas de estabilidade
foram elaborados para avaliar os limites hidraulicos existentes. A Figura 14 apresenta o grafico
elaborado pelo software Aspen Plus para um dos estagios gerados durante a simulagdo. Para o
prato em questdo, o ponto de operacdo (Operating Point) encontra-se dentro do envelope de

operacdo, indicando um correto dimensionamento do equipamento.

Figura 14 — Exemplo de diagrama de estabilidade hidraulica

Maximum Entrainment

Sttmsimya,... 80% Jet Flood
Se+04 e,
| 50% Downcomer Backup
- - i )
des0d = - Operating Point
o
= :
_5 Je+0d — + Minimum Weir Load Constant V/L
e i
- :
= - !
- '
§ i 0% Weep
= i
2e+04 = 1
i
- ]
100% Weep (Dumping)
fe+04 —
0 T T T T T T T
0 5000 1e+04 15e+04 2e+04 25e+04 3e+04 35e+04

Liquid Mass Flow (kg/hr)

Fonte: Elaboragdo propria, gerado pelo software Aspen Plus.
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Para uma mesma carga de liquido escorrendo pelo prato, os limites para a corrente
de gés sdo definidos pelas condi¢bes de inundacao (flood) e gotejamento (weep) do prato. O
gotejamento ocorre quando a vazdo de gas nao e suficiente para reter o liquido do prato,
acarretando o escoamento do solvente pelos furos do prato. O limite inferior definido como 0%
Weep pelo diagrama apresenta a menor vazdo de vapor necessaria para que ndo haja o
gotejamento do liquido. Caso a vazdo de vapor seja insuficiente para reter o liquido na
superficie do prato, o solvente passa a escorrer pelos furos (dumping), ndo apenas como gotas,

e a transferéncia de massa entre as fases € prejudicada.

O aumento da vazdo de vapor gera arraste do liquido que, em condicdes excessivas,
reduz a eficiéncia de absorcdo, além de aumentar a queda de pressdo (SINNOTT; TOWLER,
2020). A inundacdo de um prato pode ocorrer pelo arraste excessivo do liquido pelo gas ou pelo
retorno do liquido do downcomer. No diagrama da Figura 14, esses limites sdo representados
pela linha continua roxa, para o limite de arraste de liquido (maximum entrainment), e pela linha

continua vermelha, para a inundacdo pelo downcomer (downcomer backup).

A Figura 15, abaixo, ilustra o funcionamento normal da retencdo de liquido pelo
downcomer. A inundagdo ocorre por um aumento do acimulo de liquido nessa regido. Caso 0
volume retido no downcomer ndo consiga suportar a carga de solvente, o liquido passa a inundar
0 prato acima, reduzindo a eficiéncia de absorcao do processo (KISTER et al., 2008; SEADER,;
HENLEY; ROPER, 2011). Contudo, uma vazdo de liquido insuficiente ndo é capaz de
atravessar a barreira do vertedouro, impedindo o escoamento do solvente pelo downcomer,
sendo necessaria uma carga minima de liquido para que o processo aconteca (minimum weir
load).

Figura 15 — Representacdo de dois estagios em
uma coluna com liquido escorrendo

Downcomer

Backup

/|
Fonte: Adaptado de Kister (1992).
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3.3.5 Outros Calculos
Adicionalmente, foi avaliada a produtividade da coluna e a recuperagéo do propano

pelo processo. A produtividade é calculada através da Equacéo 48, abaixo, dada pela razao entre

vazdo de produto e volume total da coluna.

.. Nm3/dia Vazio de produto
Produtividade ( / )— p

m3

(48)

" Volume total da coluna

A recuperacdo de propano, por sua vez, € calculada pela quantidade desse
componente que passa para a corrente de 6leo em relagdo a quantidade de propano que foi
alimentado na coluna, sendo obtida pela Equacdo 49. Valores usuais para a recuperacao de
propano, dependendo do gas de alimentacdo, estdo entre 50 e 60% (MOKHATAB; POE; MAK,
2019), podendo chegar até 95% (CAMPBELL, 1992), dependendo das condi¢Ges do processo.

(Vazio de propano na entrada)—(Vazio de propano no topo)
(Vazio de propano na entrada)

Recuperagio (%) = 100 x (49)

E importante destacar a diferenca entre a recuperagio de propano pela coluna,
calculada pela Equacdo 49, e a recuperacdo de propano pelo processo. A recuperacdo pelo
processo envolve também a etapa de pré-saturacdo do 6leo. Na qual o solvente limpo entra em
contato com o gas de topo e é resfriado. Nesse processo, pode haver a migracdo de propano
presente no gas que sai da coluna de absorc¢do para a fase liquida, apés o resfriamento do 6leo.
A recuperacdo total de propano é dada pela razdo entre a vazao de propano presente no 6leo
rico, retirado no fundo da coluna, e a vazao de propano na entrada da coluna de absor¢do, como

formulado na Equacéo 50.

(Vazio de propano no éleo rico)

Recuperagdo Total (%) = 100 X

(50)

(Vazao de propano na entrada)

Como o objetivo deste trabalho é o processamento de um gas natural com teor de
propano inferior a 1%, pretende-se maximizar a recuperacgéo total de propano, considerando a

melhor produtividade a ser obtida.
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4 RESULTADOS

Este capitulo retine os resultados obtidos durante os estudos realizados. A primeira
parte do capitulo aborda os resultados para o modelo termodinamico, escolhendo o modelo que
sera utilizado no software de simulacdo. Em seguida, sdo apresentados os resultados de
dimensionamento e da andlise de sensibilidade da coluna. O dimensionamento foi analisado
para diferentes vazdes de 6leo de absorcdo e para diferentes composicOes de gas natural a ser
processado. Além disso, foi realizado um estudo sobre a simplificacdo da composicao do 6leo
de absorcdo para pseudocomponente e 0 impacto dessa considera¢do no dimensionamento. A
andlise de sensibilidade, por sua vez, foi realizada para as condi¢cGes de temperatura de

alimentacdo do géas na coluna de absorcéo.

4.1 Modelos Termodinamicos

Como visto, a escolha do modelo termodindmico ndo envolve apenas adequar 0s
dados experimentais a um modelo para ser utilizado. O processo de escolha do modelo envolve,
inclusive, as etapas de obtencdo de dados experimentais. Para dados experimentais obtidos em
fontes da literatura e bancos de dados, € importante a analise das suas consisténcias

termodinamicas, visando a evitar erros que podem ocorrer durante as afericdes do experimento.

Assim, os resultados a seguir apresentam, primeiramente, 0os conjuntos de dados
ELV escolhidos para os componentes representativos do gas natural (hidrocarbonetos do
metano ao heptano). Apds a selecdo dos envelopes de equilibrio, os quatro modelos pré-
selecionados foram analisados em busca de um que apresentasse uma melhor coincidéncia com

0s sistemas.

4.1.1 Dados Experimentais

Os dados experimentais foram escolhidos a partir de critérios ja citados, buscando
dados em condigdes proximas as utilizadas durante o processo de absorcédo refrigerada (T <
273 K e P = 40 bar) e, preferencialmente, com 0QD = 0,8. Por essas condi¢des ndo serem
sempre atendidas pelos dados disponiveis no banco de dados do NIST, o processo de escolha
dos dados ocorreu simultaneamente a analise dos erros e dos modelos. A Tabela 7, a seguir,

apresenta os conjuntos de dados ELV escolhidos.



70

Tabela 7 — Informacdes sobre os dados de ELV selecionados

H (0]
Tipo de Temperatura( Pressédo (bar) N° de Referéncia
envelope K) pontos
C, — C, | Isotérmico 260 17,02 — 66,04 14 (GUPTA et al., 1980)
€, — Cs | Isotérmico 270 431-9292 33  (WEBSTERKIDNAY,
2001)
C, — C, | Isotérmico 255 0,50 - 110,11 6 (KAHRE, 1974)
C; — Cs | Isotérmico 176 0,00 — 28,96 8 (CHU et al., 1976)
C, — C¢ | Isotérmico 298 0,20 — 101,32 11 (SHIM; KOHN, 1962)
_ L (CHANG; HURT;
C, — C; | Isotermico 255 6,89 — 206,84 14 KOBAYASHI, 1966)
C, — C5 | Isotérmico 270 4,34 — 21,95 9 (CLARK; STEAD, 1988)
C, — C, | Isotérmico 260 0,61 -16,99 10 (CLARK; STEAD, 1988)
. (REAMER; SAGE;
C, — Cs | Isotérmico 378 6,89 — 62,05 13 LACEY, 1960)
C, — C¢ | Isotérmico 394 10,51 - 53,99 11 (GASEM et al., 1989)
C, — C; | Isotérmico 250 1,20 - 13,00 11 (RABE, 1981)
C; — C, | Isotérmico 280 1,34 -5,85 10 (CLARK; STEAD, 1988)
_ e (VEJROSTA;
C3 — C5 | Isotérmico 366 6,42 — 38,33 13 WICHTERLE, 1974)
. (CHUN; KAY;
C; — Cg | Isotérmico 383 8,19 — 44,64 5 RAINWATER, 1993)
C; — Cq | Isobéarico 368,77 — 433,37 41,37 12 (KAY, 1971)
C; — C; | Isotérmico 275 1,10-5,00 13 (RABE, 1981)
L. (CALINGAERT;
C, — Cs | Isotérmico 298 0,73-1,07 15 HITCHCOCK, 1927)
. (HOPFNER; KREIBICH;
C, — Cg | Isotermico 263 0,03-0,69 12 SCHAFER, 1970)
_ L. (CHEN; ZWOLINSKI,
Cs — Ce | Isotérmico 298 0,20-0,68 10 1974)
o (RICE; EL-NIKHELL,
Cs — Cg | Isotérmico 303 0,26 - 0,84 14 1995)
Ce — C, | Isotérmico 323 0,18 - 0,53 9 (SMYTH; ENGEL, 1929)

Fonte: Elaboragéo propria.

Alguns binarios apresentaram um desempenho inferior a 0,8 na qualidade geral dos
dados. Antes desses dados serem descartados, analisou-se 0 motivo do baixo resultado de 0QD,
afinal, alguns dos testes (como o de Equacdo de Estado) séo subjetivos e buscam a adequagéo
de um modelo aos dados.

O binério C; — C;, apresentou 0QD = 0,29, devido a resposta do teste de equacao
de estado. Como pode ser observado na Figura 16, o teste s6 foi capaz de calcular os valores
para pressdes menores que 150 bar. O teste de equacdo de estado calcula o envelope de fases a
partir das equacfes UNIQUAC, para o coeficiente de atividade, e Peng-Robinson, para a fase
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vapor. Assim, por limitaces desses modelos na regido proxima ao ponto critico, o teste ndo foi
capaz de convergir para pressoes superiores a 150 bar.

Figura 16 — Resultado do teste de equacéo de estado para C; — C,

Teste de Equacao de Estado para o binario Metano e Heptano

e Experimental (pontos de bolha) x 10~
2001 | m Experimental (pontos de orvalho) x 10~

9
0.0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1.0

Fragdo molar de liquido/vapor do metano
Fonte: Elaboracdo prépria no ambiente do software Aspen Plus.

Os binéarios de etano, propano e butano com hexano (C, — Cg, C3 — Co, C4, — Cg) €

os de etano e propano com heptano (C, — C, e C; — C;) também apresentaram 0QD < 0,8.

Para esses dados, os envelopes de fases s apresentam os dados de pontos de orvalho, ndo

constatando os pontos experimentais do equilibrio na fase vapor. Por isso, apenas o teste de

ponto final € executado e a qualidade geral dos dados é dada por 0DQ = 0,5 X F,., COMO

apresentado na Equacdo 32. Ou seja, para esses dados, a OQD maxima € igual a 0,5.

Todos os testes, exceto 0 de equacdo de estado, foram executados para o binario
Cs — C,, porém esse par foi aprovado apenas no teste de ponto final e no teste de Herington.
Ou seja, os dados experimentais, no total, estdo de acordo com a equacdo de Gibbs-Duhem,
Equacdo 28, e a pressdo de vapor dos componentes puros foi predita corretamente. Os dados
individuais, entretanto, ndo passaram no teste de ponto, o que indica que a medic¢&o individual
pode apresentar desvios quanto ao modelo de Gibbs-Duhem. Todavia, 0 comportamento geral,
medido através das areas pelo teste de Herington, apresenta consisténcia. O ELV escolhido foi
a melhor OQD encontrado entre os dados de ELV disponiveis para o binario de pentano com

hexano.

O binario C, — Cs apresentou a menor OQD dentre os conjuntos expostos na Tabela

7, com 0QD = 0,25. O par butano/pentano apresentou apenas um envelope isotérmico e 8
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envelopes isobaricos. Dentre os envelopes isobéaricos, notou-se inconsisténcias entre os dados
apresentados no banco de dados e os dados reportados pelos autores na publicacdo original.
Sendo assim, optou-se pelo uso dos dados isotérmicos. Neste conjunto, nenhum teste foi
executado devido a faixa de composicdo dos dados ser muito restrita, variando entre 0,017 e

0,18 em composicao de butano, a 298,14 K.

Para os pares C; — C; e Cs — C, foram utilizados dois dados experimentais. No caso
do par C; —C,, um dos conjuntos de dados foi isotérmico e outro isobarico. Ambos
apresentavam a mesma OQD de 0,5 e dados de equilibrio apenas para a fase liquida, porém o
conjunto isotérmico estava a pressdes e temperaturas diferentes das desejadas. Por conta da
disponibilidade de dados experimentais a uma temperatura proxima da desejada, 40 bar, optou-
se por analisar também o envelope isobarico. Para o par Cs — C, 0 estudo foi feito a duas
temperaturas, 298 K e 303 K, por esses dados apresentarem diferentes OQD. Para a temperatura
de 303 K a OQD era superior, porém apresentava oscilacdes para composi¢Ges de pentano
superiores a 0,6. Por outro lado, na temperatura de 298 K 0s pontos experimentais apresentam

um comportamento mais linear, embora apenas na fase liquida.

Né&o foram considerados os binarios de butano e pentano com heptano (C, — C, e
Cs — C5), nem os binarios formados com os isémeros presentes no GN (isobutano e isopentano).
Os dados disponiveis no banco de dados do NIST nédo eram satisfatdrios para esses conjuntos.
Para alguns binarios, como o C, —iCs ou o Cs— C;, ndo foram encontrados dados
experimentais de equilibrio de fases no banco de dados. Para os demais, os dados de ELV néo
apresentaram pontos experimentais suficientes para tornar o conjunto representativo, com

menos de 5 pontos de equilibro e dados reportados apenas para uma das fases.

Observou-se uma dificuldade de obtencdo de dados experimentais a baixas
temperaturas ou elevadas pressdes para alguns binarios. Esses dados podem ser também obtidos
a partir de estudos computacionais quanto as interacbes moleculares a partir da termodinamica

estatistica. A aplicabilidade da Simulacdo Molecular € mais bem abordada no Topico 4.1.3.

4.1.2 Escolha do Modelo Termodinamico

Dentre 0os modelos termodinamicos testados, PR e LKP apresentaram melhores
resultados, apresentando erros aparentes médios entre as predi¢cfes dos modelos testados e 0s
dados experimentais menores que 2%. O modelo ideal foi 0 que apresentou maior erro aparente

médio, chegando a mais de 10%, com alguns dados apresentando erros superiores a 50% em
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relagdo ao valor experimental. Os maiores desvios de idealidade foram observados,
principalmente, nos pares envolvendo metano. A Figura 17 apresenta os resultados dos pares

de metano com etano e com propano. Ambos os sistemas apresentam erros de aproximadamente
34% do modelo ideal em relacdo aos dados experimentais.

Figura 17 — ELV para os modelos testados dos binarios C; — C, € C; — C4

120 Metano Etano (260 K) 150 Metano Propano (270 K)

Presséo (bar)
Pressdo (bar)

0 . 1 . | . . 0 ——— ! . .
0.0 0.1 0.2 03 0.4 0.5 0.6 0.0 0.2 0.4 0.6 0.8
Fracdo molar de metano Fracdo molar de metano
— Ideal — LKP — NRTL-RK PR @ e Experimental

Fonte: Elaboragao propria.

No geral, os maiores desvios de idealidade ocorrem em envelopes ELV com ampla
faixa de pressdo, apresentando pressdes elevadas, maiores que 10 bar, como também podem ser
observados nos pares C; — C, e C; — C,, Na Figura 18.

Figura 18 — ELV para os modelos testados dos binarios C; — C,, C; — Cs,C; — Cc € C; — C;

160 - Metano -n- Butano (255 K) 30, Metano n- Pentano (176 K)

Presséo (bar)
Presséo (bar)

0.6 0.8 0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0

Fracdo molar de metano Fracdo molar de metano
160 Metano Hexano (298 K) 250 Metano Heptano (255 K)
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0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0 0.4 0.6 0.8 1.0
Fracdo molar de metano Fracdo molar de metano
Ideal — IKP — NRTL-RK PR e e Experimental

Fonte: Elaboragdo propria.
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Para esses sistemas com metano, os menores erros observados foram em relacéo ao
modelo LKP. Como discutido anteriormente, o modelo LKP foi proposto em relagdo a dois
tipos de fluidos: um fluido simples e um fluido de referéncia. O metano é bem representado
como fluido simples pelo modelo, podendo justificar a melhor adequacéo deste em relacdo ao
modelo de PR. Esse comportamento fica mais evidente no ELV entre C; — C,, onde as
moléculas sdo bem diferentes e 0 comportamento do equilibrio € adequadamente representado

por LKP, apresentando um erro aparente de 0,61%, 0 menor para esse binario.

Além dos pares apresentados anteriormente com metano, dois binarios com etano
apresentaram elevados desvios de idealidade. O comportamento dos envelopes de fase dos
binérios de etano com pentano e com hexano pode ser observado na Figura 19. O par C, — Cg
apresentou o maior desvio de todos os binarios estudados, igual a 52,3%. O binario de etano
com pentano (C, — Cs) apresentou erros iguais a 28,3% em relacdo aos dados experimentais.
Em ambos os casos, todavia, 0 modelo de LKP e PR se adequam bem aos dados, com erros
menos que 3%.

Figura 19 — ELV para os modelos testados dos binarios C, — Cs e C, — Cg

120ty EEaPP;n_'I_’?l_t‘ifl"_(_37§ K-)— e 120ty e —

100 :~ 7 1 100 b
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80k 8 80
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LT | it

oz

Pressdo (bar)
g

Pressdo (bar)
3

i [

oL L L L L L L L L 0 L L L L L
00 01 02 03 04 05 06 07 08 0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
Fracdo molar de etano Fracdo molar de etano
— Ideal — LKP — NRTL-RK PR e e Experimental

Fonte: Elaboragao propria.

Alguns sistemas a pressdes moderadas apresentaram, no geral, comportamentos
semelhantes para todos os modelos, como € visto na Figura 20. Percebe-se que para pressoes
moderadas, menores que 20 bar, as diferengas entre 0 modelo ideal e os demais modelos
avaliados foram minimas. Contudo, com o0 aumento da pressdo, esse desvio fica mais notavel,
como observado no par entre propano e n-pentano. Para 0s binarios apresentados na Figura 20,

0s modelos avaliados apresentaram erros aparentes menores que 5%.
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Figura 20 — ELV para os modelos testados dos binarios C, — C5, C, — C4, C; — C;, C3 — Cy, C3 — Cs, C, — Cq €
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LKP —

NRTL-RK PR e e Experimental

O binario entre butano e pentano (C, — Cs) utilizado, apresenta dados experimentais

apenas em fragfes menores que 20% de butano na fase vapor. Para esse binario, nenhum dos

modelos foi capaz de prever corretamente a regido de pressao superior a 1 bar, como pode ser
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observado na Figura 21. O menor erro aparente foi obtido por PR, com um erro médio de 4,80%
em relagdo aos pontos experimentais. Ainda na Figura 21, para o par entre propano e hexano
0s modelos de PR e LKP apresentaram boa coincidéncia com os dados experimentais, com um
erro aparente de 0,69 e 0,72%, respectivamente. Para os modelos de NRTL-RK e para o modelo
ideal, o erro aparente supera 5% entre os pontos analisados.

Figura 21 — ELV para os modelos testados dos binarios C, — Cs e C; — Cg
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Fonte: Elaboragao propria.

Como explicado nos dados experimentais, foram analisados dois conjuntos
distintos para o par C; — C,: um envelope a temperatura constante e outro com dados obtidos a
pressdo constante, ambos com 0QD = 0,5. A Figura 22 apresenta os resultados obtidos a partir
dos conjuntos de dados experimentais. Para o envelope isotérmico (a 275 K), o erro aparente

médio entre todos os modelos foi igual a 6,32%. Por outro lado, para o envelope isobarico (a
41,37 bar), esse erro cai para 1,95%.

Figura 22 — ELV para os modelos testados do binario C; — C, a temperatura constante e a pressao constante
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Fonte: Elaboragéo propria.

Em ambos os casos 0s menores erros sao relacionados aos modelos PR e LKP,

sendo PR o menor erro aparente, igual a 6,08% para o envelope isotérmico e a 0,73% para o
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envelope isobérico. Os dados obtidos & temperatura constante apresentam desvios mais
consideraveis em fragdes molares de propano inferiores a 0,50. Como todos os modelos
coincidem na predicdo dessa faixa, acredita-se que o erro possa ser decorrente de algum

problema durante a afericdo dos pontos experimentais.

Da mesma forma, para o par Cs — C, foram estudadas duas temperaturas, 298 K e
303 K. Os envelopes analisados podem ser observados na Figura 23, abaixo. Em ambos os
casos, todos os modelos apresentaram bons resultados, com erros menores que 2%. Os erros de
todos os modelos foram préximos. Para a temperatura de 298 K os erros variaram entre 0,28%
(NRTL-RK) e 1,40% (LKP). Para a temperatura de 303 K, esses erros foram um pouco maiores,
também devido a maior quantidade de dados experimentais disponiveis, sendo encontrados
entre 1,46% (LKP) e 2,00% (NRTL-LK). De forma geral, para esse binario, qualquer um dos
modelos escolhidos seria capaz de representar essas faixas de presséo e de temperaturas.

Figura 23 — ELV para os modelos testados do binério Cs — C4 a 298 e 303 K
n-Pentano-Hexano (298 K) n-Pentano-Hexano (303 K)
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Fonte: Elaboragao propria.

Assim, como era de se esperar pela literatura analisada (CARLSON, 1996;
CORDEIRO, 2011; KONTOGEORGIS; FOLAS, 2010; SANDLER, 2006), o modelo
escolhido para representar o sistema foi PR. Este modelo é principalmente indicado para
sistemas apolares e em regifes de altas temperaturas, comportamento observado para 0s
binarios estudados. Mesmo que com resultados préximos aos obtidos por LKP, preferiu-se
utilizar PR pela melhor aceitagdo deste modelo em estudos sobre gas natural
(KONTOGEORGIS; FOLAS, 2010).
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4.1.3 Simulagéo Molecular

Com o objetivo de contornar a escassez de dados experimentais, o equilibrio de
fases pode ser predito atraves de simulacdo molecular, utilizando o método de Monte Carlo ao
ensemble de Gibbs. Nessa abordagem, a coexisténcia de duas fases microscopicas localizadas
na camada limite sdo representadas por caixas distintas. Para a simulagdo de componentes
puros, o sistema que contém as caixas é representado por um ensemble canénico, ou seja, possui
um numero de moléculas total fixo, bem como volume total das caixas e temperatura também
fixados. Para simulacdes de equilibrio de fases em misturas, o sistema € representa por um
ensemble NPT, ou seja, com nimero de moléculas, pressdo e temperaturas fixados, permitindo
a variacédo do volume total (VLUGT et al., 2009).

As moléculas s&o inicialmente distribuidas aleatoriamente entre essas caixas. A
simulacéo progride com trés tipos de movimento para as moléculas distribuidas, representados
pela Figura 24, a fim de se atingir um estado de equilibrio:

a) movimentacdo da molécula na mesma caixa: as moléculas podem sofrer

translagéo ou rotacdo sem que haja migracéo para a outra fase;

b)  variacdo do volume entre as caixas: mantendo o volume total das caixas fixo,

essas regides podem sofrer compressdo e expansao;

c) movimentacdo de uma molécula entre caixas: permite-se a transferéncia de

particula de uma caixa para a outra.

Figura 24 — llustragdo dos movimentos possiveis durante a
simulacdo do ensemble de Gibbs: (I) movimentacdo da
molécula na mesma caixa, (Il) variacdo de volume entre as
caixas e (I1I) transferéncia de uma molécula entre caixas
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Fonte: (VLUGT et al., 2009).
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Para cada movimento realizado, a energia do sistema € calculada e é avaliado se a
configuracdo atingida é possivel. Considera-se que o sistema atingiu o equilibrio quando as
caixas estiverem nas mesmas condicdes de temperatura e de pressdo e apresentarem iguais
potenciais quimicos (DUBBELDAM et al., 2016; VLUGT et al., 2009).

A simulacéo foi realizada no software RASPA 2.0 (DUBBELDAM et al., 2016),
considerando o campo de forca TraPPE (MARTIN; SIEPMANN, 1998). Os parametros de
Lennard-Jones utilizados para o campo de forca estdo apresentados na Tabela 8. Foram
utilizados 10° ciclos, sendo 5.10* para equilibracio e os demais para producéo, e um raio de
corte igual a 14 A. Os valores utilizados para tamanho de ligag4o e a torgdo para a molécula de
pentano foram retirados da literatura (MARTIN; SIEPMANN, 1998).

Tabela 8 — Parametros de Lennard-Jones das moléculas de metano e pentano para o campo de forca TraPPE.

Molécula Tipo de Ligacéo g/kg (K) o (A) q(e)
Metano CH, 148 3,73 0,0
Pentano [CH;] — CH, 98 3,75 0,0
Pentano CH,— [CH,] — CH, 46 3,95 0,0

Fonte: (MARTIN; SIEPMANN, 1998)

Foram também inseridos o numero de moléculas, a pressdo e a variacdo de presséo.
Os valores de pressdo e nimero de moléculas para as regides fora dos pontos experimentais
foram estimados pelo modelo de Peng-Robinson, para simulagdes envolvendo misturas. A
partir dessas informacdes, o software retorna o nimero de molécula e o volume de cada caixa,

como uma média entre os valores obtidos no equilibrio.

A Figura 25 apresenta o grafico dos resultados ja apresentados para o binario C; —
Cs, porém com a inclusdo dos pontos obtidos por simulacdo molecular. Nota-se que o ponto de
composicdo 0,75 e pressdo proxima a 90 bar apresenta uma boa coincidéncia entre a simulagédo
e 0 experimental, demonstrando a capacidade da metodologia de prever o comportamento do
ELV. Os pontos de composi¢do de metano entre 0,10 e 0,75 foram preditos por simulacéo
molecular.
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Figura 25 — ELV do binario C;—Cs a 223 K, incluindo os pontos obtidos por
simulacdo molecular

Metano-Pentano (223 K)

100 |
I
SOIL Ideal
- I
=t | LKP
< ol — NRTL-RK
i
f% | PR
i :
§ 04 ® Experimental
=M | ® o Simulagiao Molecular
I
20 -
I
| y
Ok 1 1 1 L L
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0

Fragdo molar de metano
Fonte: Elaboragéo propria.

4.2 Dimensionamento da Coluna de Absorcéo

Como ja abordado no Tépico 3.3, o dimensionamento de uma coluna de absor¢édo
depende das condicdes de alimentacdo da corrente gasosa e do solvente liquido utilizado. Apds
a imposicdo da capacidade maxima de gés natural a ser processado na unidade, € possivel
avaliar a demanda de solvente para esse tratamento e o dimensionamento dos equipamentos

envolvidos.

4.2.1 Caracterizagdo do GN e Temperatura de Alimentacéo da Coluna

Para a descri¢do da corrente de gas natural a ser tratada, € necessaria uma analise
da capacidade de processamento e da composicao do gas. A capacidade de processamento diz
respeito a vazdo maxima de gas natural a ser processado na unidade projetada. Esse valor foi
definido a partir dos valores de capacidade das unidades instaladas no Brasil, apresentados na
Tabela 4 do Tépico 2.3.

Tomou-se como referéncia inicial a unidade dimensionada por Cordeiro (2011),
com capacidade de processamento igual a 5,67 MNm?/dia. Este valor é similar a vazdo
processada pela UPGN de Cacimbas em 2018 (ANP, 2019) que, assim como o projeto de
Cordeiro (2011), utiliza tecnologia de processamento de turbo-expansdo. Como discutido no
Tépico 2.2, essa tecnologia possui uma capacidade de processamento superior a definida para
absorcdo refrigerada. Estimou-se, entdo, uma vazdo nominal de gés natural igual a 1,42

MNm?/dia, equivalente a 25% da vazdo usada por Cordeiro (2011). Essa nova vazdo se
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assemelha a capacidade diaria que foi processada pela UPGN de Candeias, que utiliza
tecnologia de absorcao refrigerada, em 2018 (ANP, 2019).

O gas natural alimentado na UPGN ja foi condicionado para remogéo de 4gua e de
componentes sulfurosos. Dessa forma, 0 GN é composto basicamente por hidrocarbonetos,
nitrogénio e dioxido de carbono. A riqueza de hidrocarbonetos presentes influencia no tipo de
tecnologia de processamento necessaria, como ja discutido no Topico 2.3. Para gases pobres,
unidades baseadas em refrigeracdo simples sdo capazes de especificar o0 GNS corretamente.
Caso o GN seja rico em hidrocarbonetos superiores ao propano, um processamento mais
refinado é necessario para se atingir as conformacdes da legislacdo. Utilizou-se, entdo, uma
composicao similar a processada pela unidade de Cabilnas, no Rio de Janeiro (VAZ; MAIA,
DOS SANTOQOS, 2008), apresentada na Tabela 9, com riqueza igual a 10,43%.

Tabela 9 — Composi¢do do gas natural alimentado no

processo
Formula
Componente Molecular % mol
Nitrogénio N, 0,66
Dioxido de
Carbono 0, 0.27
Metano CH, 79,52
Etano C,Hg 9,12
Propano C3;Hg 6,50
n-Butano C4Hqg 1,83
Isobutano C,Hyp 0,93
n-Pentano C<H,, 0,47
Isopentano CsHq, 0,40
Hexano CoHy4 0,20
Heptano C;Hqq 0,10

Fonte: (VAZ; MAIA; DOS SANTOS, 2008).

Outras caracteristicas relacionadas a qualidade do gas natural sdo apresentadas na
Tabela 10, abaixo, com os comparativos dos valores impostos pela legislagdo. E importante
ressaltar que o gas deve atingir esses padrdes de qualidade para ser comercializado, atingindo

padrdes de demanda energética e especificacdo para transporte.
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Tabela 10 — Caracteristicas do gas natural que chega a UPGN para processamento

Caracteristica Valor Unidade ANP
Numero de Metano 51,44 65 (min.)
Ponto de orvalho de o442  oC 15 °C (méx.)

hidrocarbonetos (a 4,5 MPa) ’ '
Poder Calorifico Superior 35.000 a
47.57 kJ/m3
(220 °C e 1 atm) 570 kifm 43.000
- 46.500 a
3
Indice Wobbe 55.470 kJ/m 53.500

Fonte: (CORDEIRO, 2011)

Além das caracteristicas do gas natural, definem-se dois parametros de projeto antes
do inicio dos célculos: a temperatura de entrada na coluna de absorc¢éo e a pressao da linha da
operacdo. Quanto a condicdo de temperatura de entrada na coluna de absorcdo, Campbell
(1992) afirma que o processo ocorre, usualmente, em temperaturas negativas, entre —40 e —7
°C. Mokhatab, Poe e Mak (2019) descrevem que a alimentacdo gasosa € resfriada até
temperaturas proximas a 0° F (-17,78 °C). Sendo assim, considerou-se um resfriamento até -20
°C para alimentacdo na coluna. A pressao da operacdo, usualmente, é fixada pela pressdo de
recebimento do gas natural, ou pela pressdo de entrega do produto. Assim, essa grandeza foi

definida baseada no valor de operacdo da UPGN da Lubnor, em Fortaleza, igual a 40 bar.
4.2.2 Composicdo e Vazao do Oleo de Absorcéo

Qualquer solvente composto por hidrocarbonetos pode ser utilizado para absor¢éo
de fracdes do gas natural. Porém, hidrocarbonetos parafinicos apresentam melhor afinidade,
sendo altamente seletivos para alcanos de cadeia superior ao butano (MEHRA, 1987). A
composicdo desse 6leo de absorcdo, também chamado de lean oil, pode variar dependendo da
regido e dos processos paralelos disponiveis. No Brasil, por exemplo, o éleo de absor¢do
utilizado € a aguarras mineral, proveniente da destilacdo do petréleo, com faixa de ebulicdo
entre 135 °C e 235 °C. A Tabela 11 apresenta a composigéo do solvente utilizado considerando

um lean oil semelhante ao dos estudos realizados por Rincon e colaboradores (2016).
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Tabela 11 — Composicdo do lean oil utilizado

Formula
Componente Molecular % mol
Decano Ci0Hs3 1,40
Undecano Ci1Hyy 3,45
Dodecano Ci,Hy6 3,99
Tridecano Ci3H,g 9,62
Tetradecano Ci4H;p 11,59
Pentadecano CisHs, 10,95
Hexadecano CigH34 10,43
Heptadecano Ci7Hs6 10,34
Octadecano CigH3g 9,85
Nonadecano Ci9H4g 8,92
Eicosano CooH,» 9,39
Henicosano Cy1Hyy 3,51
Docosano CoyHyg 3,28
Tricosano Co3Hyg 3,28

Fonte: (RINCON; JIMENEZ-JUNCA; DUARTE, 2016).

A vazdo de 6leo de absorcdo deve considerar a relacdo entre o custo do solvente e
0 custo do equipamento dimensionado. Seguiu-se o procedimento descrito na Figura 10,
presente na pagina 57. Foram testadas vazdes entre 5 e 50 Nm?/h de solvente. Para cada vazao,
calculou-se 0 nimero minimo de estagios. A partir da configuracdo minima necesséria, 0
didametro e o espacamento foram calculados visando ao menor volume de equipamento que se

adequasse aos limites hidrodinamicos de inundacdo e de gotejamento.

Como pode ser observado pela Tabela 12, todas as vazdes testadas foram capazes
de especificar 0 GNS de acordo com as composi¢Oes previstas pela legislacdo. Percebe-se
também que a vazdo de 6leo tem pouca influéncia na composicéo do gas produzido, variando
no maximo em 3,43% a composi¢do do metano. Sendo assim, a escolha da vazao de operagdo
deve ser feita, principalmente, com base nos outros indicadores, como produtividade e

recuperacdo de propano.
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Tabela 12 — Composicdo do GNS produzido para diferentes vazdes de solvente
Vazéo de Oleo

(Nm¥/h) 5 10 20 30 40 50
Composicao do GNS (%)

Nitrogénio 0,76 0,77 0,78 0,79 0,80 0,80
Di6xido de Carbono 0,27 0,27 0,26 0,25 0,25 0,24
Metano 87.85 88,64 89,63 90,42 91,10 91,19
Etano 7.90 7,70 7,38 7,10 6,83 6,73
Propano 2.99 2,54 1,94 1,44 1,01 1,04
Cyt 0,24 0,09 0,01 0 0 0

Fonte: Elaboragéo propria.

Os resultados para o dimensionamento e para os indicadores de performance do

processo estdo apresentados na Tabela 13, abaixo.

Tabela 13 — Dimensionamento da coluna de absorcdo para diferentes vazdes de 6leo de absorcdo
Vazao de Oleo

(Nme/h) 5 10 20 30 40 50
NUmero de pratos reais 30 20 14 14 14 17
Altura da coluna (m) 13,50 9,00 6,30 7,00 7,70 9,35
Diametro (m) 1,30 1,30 1,30 1,30 1,30 1,30
Espagamento dos 450 450 450 500 550 550
pratos (mm)

Recuperacéo de

Propano pela Coluna 15,09 21,87 31,94 43,44 56,34 68,84
(%)

Recuperacdo Totalde ;oo 3934 5488 6703 7715 8516
Propano (%)

vazao c_ie GNS 2113,53 2080,20 2035,35 1998,70 1966,63 1938,69
(Nm?3/dia)

Produtividade
(Nmg3.dia/m3)

Fonte: Elaboragéo propria.

119,96 178,60 253,28 226,45 204,44 167,29

Para todas as vazdes, o diametro da coluna foi 0 mesmo. O diametro é decorrente,
principalmente, da vazao de gas, objetivando o melhor contato do gas com a corrente de liquido
que escorre pelos pratos. Como a vazao de gas foi constante para todos os estudos realizados,

o didmetro ndo apresentou variagdo entre os ensaios realizados.

Quanto aos valores de recuperacdo de propano total e pela coluna, ambos
aumentaram com o incremento da vazdo. O comportamento era esperado, pois 0 aumento da
vazdo do solvente favorece a taxa de absorcao dos hidrocarbonetos (MEHRA, 1987). Os valores
baixos de recuperagdo de propano pela coluna para as vazdes de 5 Nm?h e de 10 Nm?h se

devem pela definicdo do componente-chave. Nessas vazfes, 0 componente-chave foi o
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isobutano. Assim, como o fator de absor¢do do propano é menor do que o do isobutano, a
separagdo do C3 ndo é favorecida. Para vazdes superiores a 20 Nm3/h de 6leo de absorcéao, 0s
valores de recuperacao de propano pelo processo se encontram acima do valor minimo de 50%
descrito na literatura (MOKHATAB; POE; MAK, 2019).

4.2.2.1 Influéncia da Pré-saturacdo do Oleo

A etapa de pré-saturacdo do Oleo tem como objetivo a liberacdo do calor de
absorcéo das fracOes mais leves antes da coluna, aumentando a eficiéncia do processo. Contudo,
esse procedimento gera uma variacdo na composicdo do Oleo que entra na coluna e,
consequentemente, influencia na definicdo do componente-chave e no calculo do nimero

minimo de estagios.

O termo de x, presente na Equacdo 39, repetida abaixo como Equacdo 51,
representa a fracdo do componente-chave na fase liquida que entra na coluna. Assim, a variacéo
dessa composicao por conta da pré-saturacdo do 6leo impacta diretamente no calculo do numero
de estagios e na eficiéncia do processo. Dessa forma, a absorcdo refrigerada com pré-saturacdo
do 6leo, como recomendado por Mehra (1997), apresenta um processo de calculo de estagios
iterativo.

(1 _ Lo-xo ).((Ae)NpH—Ae) _ Y 0 (51)

A Vnr1Yn+1 (Ag)NPH1q Yns1

O uso do software comercial Aspen Plus permite que o programa calcule o
equilibrio entre as fases e o fator de absorcéo, independentemente do nimero de estagios usados
(EDMISTER, 1943). Para todas as simulacdes, foram utilizados 20 estagios para os calculos de
A, e A'. A partir dos resultados para 20 estagios, 0 nimero minimo de estagios foi calculado e
a geometria do equipamento foi alterada para os novos valores obtidos. Outros valores e
nameros de estagios foram testados, porém ndo apresentaram diferenca nos resultados para o
componente-chave, demonstrando que a metodologia aplicada foi correta (EDMISTER, 1943;
KISTER et al., 2008).

A Tabela 14 apresenta a composicao dos hidrocarbonetos da fase gas que migraram
para o solvente durante a pré-saturacdo. Nota-se que a composi¢do de metano e de etano sofrem
poucas variagdes com 0 aumento da vazdo de solvente. Contudo, a composi¢do de propano e

isobutano se alteram com a mudanca na corrente de 0Oleo.
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Tabela 14 — Composicao dos hidrocarbonetos do gas no solvente a ser alimentado na coluna e carga térmica
necessaria para resfriar o 6leo saturado até —20 °C

Vazdo de Oleo

(Nm¥/h) 5 10 20 30 40 50

Metano (%) 28,05 28,20 28,42 28,60 28,77 28,91
Etano (%) 15,05 14,69 14,11 13,60 13,12 12,69
Propano (%) 21,07 18,05 13,84 10,36 7,34 4,86
Isobutano (%) 5,27 1,77 0,15 0,00 0,00 0,00

Fonte: Elaboragéo propria.

A partir dessas composicdes é possivel observar que a presenca de isobutano em
quantidades superiores a 1% nas vazdes de 5 e 10 Nm3/h causam uma varia¢do no componente-
chave da separacdo. Para essas menores vazoes, a separacdo foi definida pelo isobutano e nédo
foi possivel calcular o nimero de estagios minimos a partir dos valores de propano, pois esse
ndo tinha sua separacgdo favorecida. Consequentemente, o nimero de estagios para essas vazoes

ndo seguiu a mesma tendéncia vista para vazdes superiores a 20 Nm?/h.

Com a mudanca do componente-chave para o propano, o numero de estagios
necessarios tem um decaimento, gerando um consequente aumento na produtividade. Essa
mudanca decorre da quase inexisténcia de isobutano no solvente na entrada da coluna, néo
sendo mais um limitante da separacdo. A Tabela 15 apresenta os resultados entre nimero de

estagios reais e 0 componente-chave para cada vazao.

Tabela 15 — Resultados para nimero de pratos reais e 0 componente-chave para as diferentes vazfes de 6leo de
absorcdo testadas

Vazdo de Oleo (Nm3/h) 5 10 20 30 40 50
NUmero de pratos reais 30 20 14 14 14 17
Componente-chave Isobutano  Isobutano  Propano Propano  Propano  Propano
Carga Térmica no

-327,98 500,92 -767,68 —1000,27 —1210,23 —1397,90
HEAT-03 (kW) ' ’ ’ ’ ’ ’

Fonte: Elaboragao propria.

Por conta do aumento da vazdo de 6leo, a carga térmica envolvida no resfriamento
dessa corrente antes da separacdo para entrada na coluna deve ser alterada para atender a
demanda energética. Consequentemente, um aumento da vazdo provoca um aumento da
demanda energética do processo. A defini¢cdo de uma vazao de operacao deve considerar, além
dos custos com equipamentos, decorrentes das condi¢des de presséo e de temperatura usadas,

0S custos com insumos materiais e energéticos demandados pelo processo.
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4.2.2.2 Diagramas Hidraulicos

Para as vazdes de 20, 30 e 40 Nm?3/h, 0o mesmo numero de estagios foi obtido, porém
diferentes alturas de coluna foram geradas. Por conta do aumento de vazao, a fim de adequar o
dimensionamento a correta operacao hidraulica, foi necessario variar o espacamento entre 0s

pratos para garantir que ndo houvesse inundacao ou gotejamento em nenhum prato.

A Figura 26 apresenta a ilustracdo do funcionamento da coluna dimensionada para
a vazdo de 30 Nm3/h, para os espacamentos de 450 mm e de 500 mm. A cores na ilustracdo
indicam o funcionamento hidrulico dos estagios. Quando o estagio esta operando dentro dos
limites impostos, o estagio fica em azul, enquanto o amarelo é utilizado para situagdes proximas
ao limite hidraulico do equipamento; a indicacdo do estagio em vermelho, por sua vez, alerta
para uma inadequacdo aos limites do equipamento, seja por inundacdo (flooding) ou por

derramamento (weep ou dumping).

Figura 26 — Comparacdo entre a ilustracdo da coluna com
espacamento entre pratos de 450 mm e de 500 mm para uma vazdo de
solvente igual a 30 Nm3/h

1 — | —- 1 - 1 -
iy oy i oy
Vet 450 mm 15e=p> 500 mm

Fonte: Elaboragdo propria no ambiente do software Aspen Plus.

Como pode-se perceber pela figura, os problemas hidraulicos existentes nos Gltimos
pratos foram resolvidos com o0 aumento do espacamento entre esses estagios. Da mesma forma
qgue o diametro da coluna € diretamente relacionado a carga de gas, visando atender uma
velocidade méxima no equipamento, a carga de liquido impacta, principalmente, no
espacamento entre os estagios. Visando avaliar as condi¢cdes hidraulicas de cada prato da
coluna, o software gera diagramas indicando o ponto de operacdo em relacdo a um envelope
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montado com os limites definidos. O diagrama de estabilidade do Gltimo prato da coluna, para
0 espacamento de 450 mm, é apresentado na Figura 27.

Figura 27 — Diagrama de estabilidade hidraulica para vazdo de 30 Nm3h de 6leo com
espacamento de 450 mm entre estagios
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Fonte: Elaboracéo prépria, gerado pelo software Aspen Plus.

O ponto de operacdo para esse espacamento encontra-se fora da area de
funcionamento do equipamento. Visando a adequar o prato a operacao, trés alternativas foram

listadas:

a) reducdo da vazdo de liquido escoando pela coluna;
b)  aumento do didmetro do prato;
c) aumento do espagamento entre 0s pratos.

O dimensionamento deseja atender a uma relagdo de vazdo de gés e de liquido.
Portanto, ndo é possivel a alteracdo desses valores. Decidiu-se, entdo, escolher entre aumentar
0 diametro do equipamento e o0 espacamento entre os pratos. No geral, 0 aumento do
espacamento foi preferido, por resultar em um equipamento de volume total menor do que no
caso do aumento do diametro. A Figura 28 apresenta o diagrama de estabilidade do mesmo
prato da Figura 27, com um espagamento de 500 mm. Foi possivel perceber que o aumento de
70 cm na altura final do equipamento permitiu uma adequagdo hidraulica dos estagios,

reduzindo perdas de eficiéncia por mau dimensionamento.
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Figura 28 — Diagrama de estabilidade hidraulica para vazdo de 30 Nm3/h de 6leo com
espacamento de 500 mm entre estagios
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Fonte: Elaboragéo propria, gerado pelo software Aspen Plus.

4.2.2.3 Perfil de Temperatura e de Composigdo ao longo da coluna

A absorc¢éo das fragdes gasosas pelo solvente ocorre com liberagéo de calor para o
sistema. Assim, por ser um processo exotérmico, baixas temperaturas favorecem a migragéo
das fracOes desejadas para o liquido. Taxas elevadas de absorcdo em um prato podem causar
uma subita elevacdo na temperatura e, consequentemente, uma queda na eficiéncia global do
processo. Para evitar uma subita elevacao da temperatura na coluna é realizada a pré-saturacao

do 6leo com resfriamento do solvente antes da sua entrada na coluna.

Ambas as correntes que entram na coluna para absorcao estavam a —20°C, seguindo
as recomendacOes de Mehra (1997) para que essas correntes estejam a temperaturas iguais. As
temperaturas finais no primeiro e no Gltimo prato j& consideram a mudanca de temperatura apds
a liberacdo de calor pela absorcdo. Assim, € possivel perceber que, para vazdes maiores, a
variacdo de temperatura nos pratos mais extremos € também maior. A Figura 29 mostra um
exemplo dos perfis de temperatura para duas vazdes. As temperaturas de saida das correntes de
topo e fundo sdo sempre maiores que a temperatura das correntes de alimentacdo para colunas
adiabaticas (RICHARDSON; HARKER; BACKHURST, 2002). Para a vazao de 50 Nm3/h, a

temperatura ao longo da coluna apresentou temperaturas maiores que para a vazao de 20 Nm?3/h.
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A diferenca de temperatura é mais pronunciada quando avaliado o Gltimo estagio da coluna,
por esse apresentar a absor¢cdo do gas que chega ao equipamento.

Figura 29 — Perfil de temperatura por prato para as vazfes de 20 Nm3/h e 50 Nm3/h

o Perfil de Temperatura por Prato ) Perfil de Temperatura por Prato
11 -5

-115
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-15.0 20 Nm3/h 13 50 Nm3/h

I 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16 17
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Fonte: Elaboracdo prépria no no ambiente do software Aspen Plus.

Da mesma forma que a absorc¢éo é favorecida pelo aumento da vazao, o calor gerado
deve ser compensado pelo aumento no numero de estagios ou pela adi¢do de um sistema de

troca térmica dentro da coluna.

Como visto, para as vazdes de 20, 30 e 40 Nm3/h o mesmo nimero de estagios foi
obtido. Os perfis de temperatura para essas vazOes, apresentados na Figura 30, possuem
formatos semelhantes, com variacdes inferiores a 4 °C na temperatura maxima da coluna entre
essas trés vazdes. Contudo, os perfis de composicdo para o propano, butano e isobutano
sofreram uma variagcdo com o aumento da vazdo. Destaca-se a inversao do eixo horizontal nos
gréficos correspondentes ao perfil de composicao na Figura 30. Essa inversdo foi realizada para
melhor acompanhar a composicdo da fase gasosa ao longo da torre. Assim, o sentido do

crescimento do eixo horizontal esta de acordo com a ascensdo do gas ao longo dos pratos.
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Figura 30 — Perfis de temperatura e composic¢do para as vazdes de 20, 30 e 40 Nm?/h
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Fonte: Elaboragdo propria no no ambiente do software Aspen Plus.

O aumento da vazdo impacta, principalmente, no fator de absor¢do para o
isobutano. O isbmero apresenta uma menor solubilidade no solvente que o butano linear. Sendo
assim, com o aumento da vazdo, hd um aumento da solubilidade de todos os componentes
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maiores que o componente-chave (propano). O fator de absorcdo efetivo (4, e A’) esta
relacionado a capacidade de solubilidade do componente gasoso pelo solvente. Considera-se
que absorcao é satisfatoria para valores de fator de absorcao maiores que 1, porém, por questdes
econdmicas, sugere-se 0 uso de valores menores que 2 (SEADER; HENLEY; ROPER, 2011;
TREYBAL, 1981).

Mesmo que essa andlise seja mais usual para 0 componente-chave, a observacéo do
fator de absorcdo auxilia na efetividade da separacdo e na economia do processo. Como €
percebido pelos dados da Tabela 16, a vazdo de 40 Nm?3/h apresenta valores de fator de absor¢éo
efetivos superiores a 2, sendo recomendada a utilizagdo da vazéo de 30 Nm?/h para a situagao

de remocdo completa de C,, e a minimizacéo da fracdo presente de Cs.

Tabela 16 — Fatores de Absorg¢do efetivos para o isobutano nas vazdes de
20, 30 e 40 Nm3/h

Vazéo de Oleo (Nm3/h) 20 30 40
A, 1,39 1,81 2,19
A 1,26 1,67 2,04

Fonte: Elaboragdo propria.

4.2.2.4 Escolha da Vazdo de Oleo

A partir das informacdes analisadas, a faixa de vazdo preferencial é compreendida
entre 20 e 40 Nm?3/h. Essas vaz0es apresentaram as melhores produtividades com composicoes
dentro das especificacOes, e resultados de recuperacéo total de propano dentro do esperado pela
literatura (MOKHATAB; POE; MAK, 2019). Os valores de recuperagédo de propano, vazédo de
GNS e produtividade apresentados anteriormente na Tabela 13 foram repetidos abaixo, na
Tabela 17.

Tabela 17 — Indicadores avaliados para as vazdes de 20, 30 e 40 Nm3/h
Vazao de Oleo (Nm3/h) 20 30 40
Recuperacéo de Propano
pela Coluna (%)
Recuperacgdo Total de
Propano (%)

Vazdo de GNS (Nm?3/dia)  2035,35 1998,70 1966,63
Produtividade

(Nm3.diat/m3)

Fonte: Elaboragdo propria.

31,94 43,44 56,34

54,88 67,03 77,15

25328 22645 204,44

Visando a especificar um gas natural com o minimo de contetdo de C5, para uso

natecnologia GNA, opta-se pela vazéo de 30 Nm3/h. Essa foi a menor vazao que ndo apresentou
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contetdo de componentes maiores que 0 propano, além de apresentar uma pureza de metano

superior a 90%, como observado na Tabela 18.

Tabela 18 — Composi¢do do GNS produzido para vazbes
de solvente iguais a 20 e 30 Nm3/h

Vazio de Oleo

(Nm/h) 20 30

Nitrogénio 0,78 0,79
Dioxido de Carbono 0,26 0,25
Metano 89,63 90,42
Etano 7,38 7,10
Propano 1,94 1,44
Cyay 0,01 0

Fonte: Elaboragao propria.

Observa-se, também, a possibilidade de reducdo dessa vazdo para 20 Nms3/h,
dependendo da qualidade desejada do gas. Tendo em vista que este trabalho busca realizar uma
andlise de sensibilidade quanto a outros fatores, tais como temperatura de entrada da coluna e
composicdo de alimentacdo do gas, foi necessaria a escolha de um valor para ser fixado nas
demais etapas. Assim, opta-se por utilizar 30 Nm?/h de solvente entrando no processo, com

resfriamento do gés e do solvente até —20°C antes de entrarem na coluna.

4.2.3 Diferentes Composi¢oes de GN

Além da escolha da vazdo de 6leo de absorcdo, foi realizado um estudo sobre o
impacto da composicao do gas que chega a unidade, com vistas ao dimensionamento da coluna
de absorcdo. Sabe-se que a riqueza do gas influencia diretamente na escolha do tipo de
tecnologia de processamento de gas natural. Dessa forma, buscou-se observar possiveis
mudangas no dimensionamento com variagGes na composic¢édo de GN recebidos pela unidade.
Para esse estudo, o resfriamento foi fixado em —20°C e a vaz&o do solvente em 30 Nm3/h, sendo
esses valores baseados nos resultados obtidos anteriormente. As composicoes selecionadas para
analise possuiam diferentes riquezas, permitindo uma comparacao da influéncia da presenca de
Cs, no dimensionamento. A Tabela 19 apresenta a relagcdo de referéncias utilizadas para as

diferentes composic¢Bes, bem como a riqueza dos gases a serem tratados.
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Tabela 19 — Referéncias utilizadas para as diferentes composic6es de gas natural

Identificacdo R;qé:e(z;))d © Referéncia

GN-1 5,56 (GETU et al., 2013)

GN-2 6,53 (SHOAIB et al., 2018)

GN-3 10,43 (VAZ; MAIA; DOS SANTOS, 2008)

GN-4 11,20 (FRANCO; RIBEIRO;
MENEGUELO, 2020)

GN-S 13,80 (RINCON; JIMENEZ-JUNCA,;

DUARTE, 2016)

GN-6 18,24 (GETU et al., 2013)

GN-7 21,91 (GETU et al., 2013)

GN-8 31,64 (LUYBEN, 2016)

Fonte: Elaboragao propria.

As composicdes detalhadas sdo listadas na Tabela 20, abaixo. Todos os gases
listados apresentam fracOes fora das faixas de composi¢cdes permitidas pela ANP (2008) para o
GNS comercializado. Na literatura original (GETU et al., 2013), os gases identificados como
GN-6 e GN-7 apresentam fracdes octano, nonano e decano, que foram somadas aos valores
apresentados de heptano. A supressdo desses componentes, e inclusdo como parte da
composicdo do heptano, visou a restringir a analise apenas a hidrocarbonetos que tiveram suas
interacOes observadas na etapa de escolha do modelo termodinamico.

Tabela 20 — Diferentes composicBes de gas natural alimentado no processo
Composicao Molar (%)

componente -1 GN-2 GN-3 GN-4 GN5 GN-6 GN-7 GN-8
Nitrogénio 13,25 0,55 0,66 0,40 1,17 3,49 4,64 0,11
Dioxido de 365 207 027 073 136 270 3,02 ;
Carbono
Metano 72,60 8377 7952 7801 71,64 6507 6539 4876
Etano 494 708 912 966 1203 10,50 504 19,49
Propano 1,76 354 650 682 800 497 297 2250
n-Butano 067 079 18 101 174 095 090 396
Isobutano 0,38 1,16 0,93 1,91 2,25 1,87 1,72 2,49
n-Pentano 031 033 047 049 045 078 084 121
Isopentano 0,31 0,41 0,40 0,45 0,68 0,77 0,85 1,48
Hexano 046 022 020 033 068 125 1,60 -
Heptano 167 008 010 0,19 ; 765 13,03 ;

Fonte: (FRANCO; RIBEIRO; MENEGUELO, 2020; GETU et al., 2013; LUYBEN, 2016; RINCON; JIMENEZ-
JUNCA,; DUARTE, 2016; SHOAIB et al., 2018; VAZ; MAIA; DOS SANTOS, 2008)

Os dimensionamentos obtidos sdo apresentados na Tabela 21, a seguir. N&o foi
apresentado resultado para GN-1 por essa composi¢do ndo ser adequada a um processo de

absorcdo refrigerada, devido ao elevado teor de nitrogénio na mistura do gas de entrada. Pelo
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fato de o N, ser pouco absorvido pelo solvente, é necessaria uma vazao de 6leo muito superior
a vazdo de 30 Nm?3/h utilizada para adequar a hidrodinamica da coluna. Como a comparagao
foi feita a uma vazdo de solvente fixa, ndo foi possivel dimensionar um equipamento que
tratasse o0 gas identificado como GN-1.

Tabela 21 — Dimensionamento da coluna de absorcdo para diferentes composicdes de gas natural
Identificacdo do Gas

GN-2 GN-3 GN-4 GN-5 GN-6 GN-7  GN-8

Natural

Riqueza (%) 6,53 10,43 11,20 13,80 18,24 2191 31,64
Numero de pratos reais 14 14 14 14 20 27 10

Altura da coluna (m) 7,00 7,00 7,00 7,00 9,00 13,50 5,00
Diametro (m) 1,30 1,30 1,30 1,30 1,20 1,30 1,00
(Eni?;; amento dos pratos 50 500 500 500 450 500 500

Recuperagéo de Propano
pela Coluna (%)
Recuperacéo Total de
Propano (%)
Vazdo de GNS (Nm3/dia)  2166,41 1998,70 1951,18 1785,27 1628,89 1601,96 778,36
Produtividade
(Nmz.diat/m3)

Fonte: Elaboragéo propria.

36,72 43,44 45,00 49,67 54,00 49,25 96,17

61,24 67,03 68,33 72,31 74,49 70,80 98,53

243,62 226,45 221,52 204,12 168,52 93,00 219,38

Todos os equipamentos dimensionados geraram recuperacdes de propano
superiores a 60%, chegando a quase 100% no caso do GN-8, como pode ser observado na
Tabela 21. A recuperacdo de 98,53% para 0 GN-8 deve-se ao maior conteido de propano
presente nesse gas. O GN-8 apresentava mais de 20% de propano no inicio do processo, e
mesmo com o pré-resfriamento, o gas chega a entrada da coluna com 5% em propano. Dessa
forma, a recuperacdo é facilitada pela elevada solubilidade do propano no solvente e pela
disponibilidade de propano no gas. Pela tabela, também é possivel notar que o aumento da
riqueza esta diretamente relacionado a diminuicdo a vazdo de GNS produzida. Essa relacdo
ocorre pela maior presenca de hidrocarbonetos pesados no gas, que sdo removidos pelos

processos, reduzindo a carga molar presente no GNS.

O dimensionamento das colunas necessarias para o processamento de GN-2, GN-
3, GN-4 e GN-5 foi idéntico, mesmo com as variacdes de composic¢ao do gas de alimentagéo.
Como ja discutido, o célculo do nimero de estagios minimo tem relagdo com a composigédo do
componente-chave na entrada da coluna e no 6leo de topo. Sendo assim, um mesmo
dimensionamento indica variac6es semelhantes entre o fundo e o topo da coluna para diferentes

composicdes de GN. A Tabela 22 apresenta a composi¢cdo molar na entrada da coluna de
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absorcdo dos gases testados, obtida apds a refrigeracdo do gés e a separacdo da fase liquida
formada.

Tabela 22 — Composicdo do gas natural na entrada da coluna de absorcdo
Composicédo Molar (%)

Componente N>  GN-3  GN-4 GN-5  GN-6 GN-7  GN-8
Nitrogénio 058 073 045 142 474 655 024
Dioxido de 203 027 074 140 279 312 ;

Carbono

Metano 8671 8578 8536 8231 8188 8502 81,62
Etano 676 827 862 1017 831 391 12,39
Propano 273 397 390 377 18 099 511
n-Butano 053 052 048 042 022 018 0,18
Isobutano 042 033 032 041 015 013 037
n-Pentano 007 005 005 003 003 003 003
Isopentano 010 007 005 006 004 003 005

Hexano 001 001 001 001 001 001 i

Heptano 0,00 000 0,00 ; 002 003 i
Cas 114 098 091 0903 047 041 063

Fonte: Elaboragéo propria.

As fragOes de propano presente na entrada no GN-2, GN-3, GN-4 e GN-5 sdo
compreendidas em concentra¢fes proximas, numa faixa entre 2 e 4%. Desse modo, colunas
semelhantes sdo capazes de absorver o propano com a mesma eficiéncia. A reducdo da fracédo
de propano na alimentacdo provoca um aumento do nimero de estagios, como no caso dos
gases identificados como GN-6 e GN-7. Como a composi¢cdo de propano € menor, sao
necessarios mais estagios para que haja a migracdo completa para o solvente, por conta do
equilibrio de fases. O comportamento oposto ocorre no GN-8, no qual o aumento da
composicdo de propano favorece a absor¢do em um menor nimero de estagios necessarios.
Percebeu-se que uma maior concentracdo do gas favorece a absorcdo, devido as maiores
variacdes de concentracdo por prato, reduzindo o nimero de estagios de equilibrio necessarios

para atingir uma determinada concentracao final.

Pela Tabela 22, também foi possivel perceber que os gases identificados como GN-
2, GN-3 e GN-4 apresentaram composi¢oes especificados para comercializacdo apos a etapa de
refrigeracdo a —20 °C. No caso dessas composi¢oes, recomenda-se a utilizagdo do processo de
absorcéo apenas se for requerida a especificacdo do GNS para composic¢des adequadas ao uso
da tecnologia GNA. Caso a composicao requerida de GNS seja tdo somente para atendimento
a norma para comercializacdo da ANP, um processo de refrigeracdo simples é suficiente para

adequar o gés produzido. Para maiores fragdes de riqueza do gés, todavia, a etapa de absorcao
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€ necessaria para adequacdo do gas, com o principal objetivo de aumentar concentracdo de
metano na corrente de GNS.

O N, e C0O, ndo sao liquefeitos durante a refrigeracao até —20 °C. Assim, houve um
aumento da concentracdo dos inertes em todos os gases testados. Esse resultado apresentou um
maior impacto para os gases GN-6 e GN-7, atingindo uma concentracéo total de inertes superior
a 6% na coluna de absor¢do. O processo de absor¢do também ndo promove a remogao desses
componentes da corrente gasosa, resultando num gas residual com concentracBes de inertes
fora dos valores permitidos pela ANP. O processo de absorcao refrigerada ndo é recomendado
ao processamento de gases com elevada concentracdo de inertes, sendo recomendado um
melhor condicionamento para reducdo das fracGes de N, e CO,. As composi¢Oes de GNS
obtidas para os dimensionamentos analisados estéo reunidas na Tabela 23, a seguir.

Tabela 23 — Composicdo do GNS obtido pelas colunas dimensionadas
Composic¢ao Molar (%)

Comporente >  GN-3  GN-4 GN-5  GN-6  GN-7  GN-8
Nitrogénio 061 079 049 155 505 684 028
Dioxido de 193 025 068 128 250 278 ;

Carbono

Metano 90,42 9042 9010 8743 8500 8677 9050
Etano 580 710 737 858 696 331 906

Propano 1,14 1,44 1,36 1,16 0,50 0,30 0,16

Fonte: Elaboragéo propria.

Com excecdo dos gases GN-6 e GN-7, todos os demais foram especificados
corretamente, apresentando frages de metano superiores a 85%. Para uso na tecnologia GNA,
os resultados também foram satisfatdrios, visto que o processamento foi capaz de remover todo

o0 conteldo de C,,.

Optou-se por manter o uso da primeira coluna dimensionada, apresentada durante
a escolha da vazdo, visto que esse dimensionamento foi capaz de atingir uma faixa de riqueza
de 6,53 a 13,80%, tipicamente encontradas em bacias do litoral brasileiro (FRANCO;
RIBEIRO; MENEGUELO, 2020).

4.3 Andlise de Sensibilidade da Coluna Dimensionada

Com vistas a observar o funcionamento de um equipamento existente, uma analise
de sensibilidade foi conduzida. Considerou-se a coluna de 7 metros e com 14 estagios ja

dimensionada. Mais detalhes da geometria do equipamento sdo fornecidos a seguir. Apés a
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descricdo completa da coluna de absorcdo, os resultados da andlise de sensibilidade séo
apresentados. Dois estudos foram feitos: o primeiro considera a variacdo da temperatura de
refrigeracdo do gas antes da etapa de absorcdo, enquanto o segundo avalia 0 uso da mesma

coluna de absorc¢do para diferentes composi¢des de gas natural.

4.3.1 Geometria considerada

A Tabela 24 resume as dimensdes de altura e didmetro utilizados, aléem de outras
propriedades que devem ser informadas ao software. Foram utilizados pratos perfurados e

downcomers perpendiculares na coluna.

Tabela 24 — Geometria utilizada para a coluna

Propriedade Valor Unidade
Numero de Pratos 14 -
Altura 7,00 m
Diametro 1,30 m
Espacamento entre os 500 o
pratos

Numero de passagens 1 -
Razdo Ar/Ap 0,12 -

Fonte: Elaboragao propria.

Outras propriedades necessarias para o projeto, porém decorrentes dos valores
utilizados Tabela 24 sdo apresentados a seguir, na Tabela 25. Esses valores foram calculados
pelo software Aspen Plus a partir dos parametros fornecidos ao programa.

Tabela 25 — Outros dados do dimensionamento

Propriedade Valor Unidade
Area Ativa 1,062 m2
Area do Downcomer 0,133 m?2
Distanci .

, |st.anC|a percorrida pelo 0.893 -
liquido (FLP)

Fonte: Elaboragao propria.

4.3.2 Mudanca da temperatura de alimentacéo do gas

Dentre os trés trocadores presentes no fluxograma, apenas o HEAT-01 foi definido
guanto a sua area de troca. Este trocador opera em contracorrente e é responsavel pela primeira
etapa de resfriamento do GN que chega na unidade. E no HEAT-01 que acontece a troca térmica

entre a corrente de GNS que deixa 0 processo, apés sair do vaso separador (V-ACUMU), e o
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GN que entra no processo a uma temperatura de 35°C. O HEAT-01 foi simulado considerando
uma &rea de referéncia igual a 97,51 m2, mesma area necessaria para a troca térmica da vazao

de GNS e GN com a planta projetada para resfriamento até —20°C da corrente de alimentacao.

Os resfriadores HEAT-02 e HEAT-03 foram simulados em fungéo da temperatura
final. Estes trocadores sdo responsaveis pela variagdo da temperatura das correntes de gas e de
solvente que entram na coluna. A carga térmica necessaria para atingir a temperatura de saida
determinada pelo usuério sera calculada pelo software. Seguindo a analise feita durante o
dimensionamento da coluna, a temperatura de saida desses trocadores foi a sempre a mesma.
Foram testadas cinco temperaturas a serem atingidas pelo resfriamento, compreendidas no
intervalo —20 °C a 10 °C.

Para essa etapa, a composicao do gas natural que chega a unidade foi a mesma usada

nas primeiras simulagdes, apresentada abaixo, na Tabela 26.

Tabela 26 — Composicdo do gas natural alimentado no

processo
Formula

Componente Molecular % mol

Nitrogénio N, 0,66
Dioxido de

Carbono ¢o, 0.27
Metano CH, 79,52
Etano CyHg 9,12
Propano C3;Hg 6,50
n-Butano C4Hyp 1,83
Isobutano C,Hqg 0,93
n-Pentano CsHyp 0,47
Isopentano CsHy, 0,40
Hexano CoHig 0,20
Heptano C;Hg 0,10

Fonte: (VAZ; MAIA; DOS SANTOS, 2008).

A variacdo da temperatura de resfriamento do solvente e do gés provoca uma
mudanca na carga de material na coluna de absorcdo. As temperaturas analisadas foram todas
superiores a —20°C. Sendo assim, uma maior vazao de material devera interagir dentro do
equipamento. Para as temperaturas de 0, 5 e 10 °C, a variagcdo da vaz&o impossibilitou o uso da
coluna ja existente, apresentando inundacdo de alguns estagios. Os resultados para 0 GNS
produzido nas simulagfes que ndo apresentaram erros hidrodinamicos sdo apresentados na
Tabela 27.
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Tabela 27 — Composicdo do GNS obtido pela absorcéao
refrigerada com uma coluna de 1,30 m de didmetro

Composicado Molar (%)

Componente 20°C 10°C
Nitrogénio 0,79 0,76
Didxido de Carbono 0,25 0,26
Metano 90,42 88,60

Etano 7,10 7,84
Propano 1,44 2,51

Csst 0,00 0,03

Fonte: Elaboracéo propria.

A corrente de liquido sofre uma menor variacdo de volume por conta do aumento
da temperatura. Por exemplo, no aumento da temperatura de —20 °C até 10 °C, a vazdo de liquido
apresenta um incremento de 1,3%. Por outro lado, mesma variagdo de temperatura gera um
aumento de 9,8% na vazdo de gas que vai ser absorvido. O aumento nao proporcional entre as
fases faz com que haja um maior arraste do liquido pelo vapor, e, consequentemente, leve a

coluna a operar em uma condicao de inundag&o ou proxima dela.

A fim de permitir uma maior flexibilidade na faixa de operacédo da coluna projetada,
optou-se pela utilizagcdo de uma coluna com 1,40 m de didmetro, 10 cm a mais que a anterior.
Todos os demais parametros apresentados na Tabela 24 foram mantidos.

Com essa alteracdo no diametro, foi possivel analisar a aplicabilidade de uma
coluna ja existente em todas as temperaturas desejadas, entre —20 °C e 10 °C. Da mesma forma
que a vazao de alimentacdo da coluna sofre um aumento com o aumento de temperatura, a
vazdo de GNS produzido também é maior com essa variacao, chegando ao incremento maximo
de 10,6% quando comparada a vazdo obtida no processo com resfriamento até 10 °C com a
obtida no processo a —20 °C. A Tabela 28, a seguir, apresenta os resultados da vazdo de GNS e
a temperatura final do gas produzido pelo processamento nas temperaturas estudadas. Como o
trocador responsavel por aquecer o GNS produzido (HEAT-01) teve sua area de troca definida,
maiores temperaturas foram obtidas nas diferentes simulacdes realizadas. A temperatura final

apresentou uma variagdo de no maximo 8,7% entre as temperaturas mais extremas.
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Tabela 28 — Vazéo e temperatura do GNS produzido com vérias temperaturas de resfriamento

; edad Valor
ropriedade 50 0C _10°C 0°C 50C 10°C
Vazdo de _GNS 1998,70 2081,46 2150,74 2181,81 2210,81
(Nm?/dia)
Temperatura

FinalGNs ) 240 21,74 28,55 29,11 29,79

Fonte: Elaboracéo propria.

Quanto a composicdo, todas as temperaturas de resfriamento foram capazes de
especificar o GNS para os padrdes de qualidade impostos pela ANP. Contudo, diferentemente
de como ocorreu na temperatura de —20 °C, nas demais temperaturas, somente o resfriamento
ndo adequou a corrente gasosa a concentracdo correta de metano. Sendo assim, a etapa de
absorcdo foi necessaria para a remocdo das fracdes de C,, e para a concentracdo da fracao de
metano no gas produzido. A composicdo molar do GNS produzido para cada temperatura de

resfriamento testada esta apresentada na Tabela 29, abaixo.

Tabela 29 — Composic¢ao do GNS produzido pela unidade com coluna de absor¢do
de 1,40 m de didmetro

Composicédo Molar (%)

componente ,hoc  j9oc  0eoc  5°C  10°C
Nitrogénio 079 076 074 073 073
Dioxido de 025 026 027 027 027

Carbono
Metano 9042 8860 8697 8622 8550
Etano 710 784 833 851 864
Propano 144 251 350 394 433
Cas 000 003 018 033 053

Fonte: Elaboragéo propria.

A escolha da temperatura de operacdo deve considerar a concentracdo desejada do
gas produzido, juntamente com um aspecto econémico de reducdo de custos de operacdo. Para
adequacao aos padrdes definidos pela ANP, nota-se que o resfriamento até 10 °C ja seria
suficiente para o sistema. Todavia, caso seja necessaria uma maior recuperacao de C,.,, torna-

se essencial a refrigeracdo das correntes até —20 °C antes de entrar na coluna.

A Tabela 30 apresenta a relagédo da carga térmica imposta a cada um dos trocadores

envolvidos no resfriamento dessas correntes de alimentacao.
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Tabela 30 — Carga térmica utilizada nos trocadores
Carga Térmica (kW)

Trocador 20°C _10°C 0°C 5 0C 10°C

HEAT-02 170754 127585 882,16 702,09 536,26

HEAT-03 100023 909,01 824,99 778,06 722,85
Total 270777 218486 170715 148014 125011

Fonte: Elaboracéo propria.

Observa-se que em temperaturas abaixo de 0 °C, o trocador da corrente gasosa
(HEAT-02) necessita de mais energia para realizar a redugdo de tempertura. Esse
comportamento é invertido nas temperaturas de 5 °C e de 10 °C, nas quais o resfriador do
solvente (HEAT-03) necessita de maior carga energética para realizar a mudanca de
temperatura. Isso ocorre devido a maior fracdo de hidrocarbonetos presentes no gas que sai do
topo da coluna que sdo absorvidos pelo solvente. Consequentemente, ha uma maior liberacéo
de calor, que deve ser compensado pelo trocador. Por essa razdo, nas temperaturas superiores a

0 °C a carga térmica do HEAT-03 é superior a necessaria para 0 HEAT-02.

4.3.3 Diferentes composicdes de GN de entrada

Além do estudo em relagdo a temperatura de alimentacdo da coluna de absorcéo,
avaliou-se também a sensibilidade do sistema operando em diferentes composi¢cdes do gas
recebido. Trés condicdes de temperatura de alimentacao foram testadas para observar variacoes
na composicao do GNS produzido. Foram testadas as temperaturas de —20 °C (por ter sido
utilizada como padrdo para os dimensionamentos realizados), de 0 °C e de 5 °C. As duas
temperaturas ndo criogénicas foram escolhidas pelo resultado similar nas simulagdes de
variacdo apenas da temperatura. Dessa forma, torna-se possivel mensurar a sensibilidade da
composicdo do gas no equipamento em relacdo também a diferentes temperaturas de

resfriamento.

Considerou-se uma coluna de 1,40 m de didmetro, igual a da coluna utilizada nas
andlises de mudanca da temperatura de alimentacdo. As composi¢des simuladas foram as
mesmas usadas no Topico 4.2.3, estando detalhadas na Tabela 20. As composi¢oes GN-6 e GN-
7 ndo foram simuladas. Como visto durante o dimensionamento, essas composic¢des apresentam
um elevado teor de inertes, sendo inadequadas ao tratamento por absorcdo refrigerada. A
composi¢do GN-8, por sua vez, apresentou gotejamento nos estdgios, indicando uma vazao
insuficiente de géas para o processo. A remogéo de parte do propano na refrigeragéo da corrente

gasosa torna essa vazao insuficiente para uso com 30 Nmdh em 14 estagios. Para essa
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composicéo, o projeto do equipamento contava com apenas 10 estagios e uma coluna com 1,30

m de didmetro. Com 0 aumento desses parametros, a coluna ndo opera corretamente.

Para a simulacdo com resfriamento até —20 °C, foram simuladas as composic¢oes
identificadas como GN-2, GN-3, GN-4 e GN-5. Os resultados de composic¢des de GNS estdo
resumidos na Tabela 31, a sequir.

Tabela 31 — Composi¢do do GNS gerado a partir de diferentes
composicdes e GN com refrigeracédo até —20 °C

Composicado Molar (%)
GN-2 GN-3 GN-4 GN-5
Nitrogénio 0,61 0,79 0,9 1,55

Componente

Dioxido de 193 025 068 1,28
Carbono
Metano 9042 9042 9010 87,43
Etano 580 710 737 858
Propano 1,14 1,44 1,36 1,16
Car 000 000 000 0,00

Fonte: Elaboragao propria.

Como visto durante o dimensionamento, o resfriamento até —20 °C é eficaz para o
processamento dos gases testados. Os resultados foram os mesmos dos obtidos com diferentes
projetos de equipamento, indicando que, para essa faixa de riqueza do gas, a mesma coluna
pode ser utilizada sem prejudicar a corrente de GNS produzida. Nota-se, também, que, para
essa temperatura as composicdes de GNS séo aceitaveis ao uso no abastecimento de um veiculo
com tecnologia GNA. Afinal, o processamento foi capaz de remover todo o conteido em C,.

da corrente de produto e deixou menos de 2% de propano no GNS.

Com o aumento da temperatura de alimentacéo para 0 °C, ha uma menor eficiéncia
na remocédo dos hidrocarbonetos na corrente de produto, como pode ser observado na Tabela
32. Notou-se que para gases mais ricos, como o GN-5, essa variacdo de temperatura
impossibilita que o gas produzido seja processado para as composic¢des determinadas pela ANP.,
As concentragdes de propano foram proximas em todos os ensaios a 0 °C. As concentragdes de
C,, também sofreram pouca variacdo. Todavia, com a reducdo da recuperacdo desses
componentes pelo solvente, houve uma diminuicdo da concentracdo de metano no GNS, quando
comparado aos valores a —20 °C. As concentracdes de etano, por outro lado, foram mais

elevadas que nos ensaios com temperatura criogénica.
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Tabela 32 — Composicdo do GNS gerado a partir de diferentes
composi¢cdes e GN com refrigeracdo até 0°C antes de entrada na

coluna
Composicado Molar (%)

componente N2  GN-3 GN-4  GN-5
Nitrogénio 0,59 0,74 0,46 1,41
Dioxido de 202 027 073 138

Carbono
Metano 88,39 87,04 86,41 82,88
Etano 6,56 8,33 8,76 10,68
Propano 2,20 3,47 3,48 3,48
n-Butano 0,16 0,11 0,12 0,13
Isobutano 0,07 0,04 0,04 0,02
Cyoy 0,23 0,15 0,16 0,15

Fonte: Elaboragéo propria.

O comportamento observado para a temperatura de 0 °C se repete a 5 °C. O GN-5
também ndo foi especificado nessas condi¢cdes. A concentracdo de metano no GN-4 fica
préxima ao minimo necessario para o gas ser especificado de acordo com a ANP. Novamente,
com 0 aumento de temperatura, h& uma maior presenca de hidrocarbonetos pesados. A Tabela

33 reline os resultados obtidos para as simulacdes realizadas com refrigeracéo até 5 °C.

Tabela 33 — Composicdo do GNS gerado a partir de diferentes
composi¢des e GN com refrigeracdo até 5 °C antes de entrada na
coluna

Composicao Molar (%)
GN-2 GN-3 GN-4 GN-5
Nitrogénio 0,59 0,73 0,45 1,39

Componente

Dioxidode 02 027 073 1.39
Carbono
Metano 87,95 86,22 8561 81,85
Etano 6,66 8,51 8,96 11,01
Propano 2,39 3,94 3,95 4,06
n-Butano 0,23 0,19 0,18 0,22
Isobutano 0,15 0,14 0,12 0,08
Cay 0,38 0,33 0,30 0,30

Fonte: Elaboragéo propria.
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5 CONCLUSOES

Este trabalho buscou dimensionar e simular uma coluna de absorcdo para o
processamento de gas natural através do simulador comercial Aspen Plus. Buscou-se, também,
comparar 0S parametros operacionais para a obtencdo do gas natural especificado para
comercializa¢do no Brasil, com o0s pardmetros necessarios para a producdo de um géas natural

adequado ao uso na tecnologia GNA.

Primeiramente, foi realizado um estudo sobre 0os modelos termodindmicos mais
adequado ao sistema. Quatro modelos com comportamentos distintos foram comparados: um
que considerava as duas fases ideais (IDEAL); outro baseado na teoria de composicéo local
para obtencdo do coeficiente de atividade (NRTL-RK); e duas equacdes de estado, Peng-
Robinson (1976) e Lee-Kesler-Plocker (LEE; KESLER, 1975; PLOCKER; KNAPP;
PRAUSNITZ, 1978). Os modelos de Peng-Robinson e de Lee-Kesler-Plocker apresentaram os
menores erros aparentes. Optou-se pelo uso de PR por ser o mais utilizado na literatura em
simulacdes considerando gas natural. PGde-se perceber que os maiores desvios de idealidade
ocorreram em pares envolvendo o metano. Moléculas de tamanho semelhante em temperaturas

menores que 50 °C apresentaram uma boa coincidéncia de todos os modelos testados.

O dimensionamento da coluna de absorc¢do, por sua vez, considerou o estudo da
vazdo de alimentacdo de solvente, bem como a relevancia da composic¢do de entrada do gas
natural para a geometria obtida. Foi possivel perceber que variacbes da vazdo de 6leo de
absorcdo nédo alteraram significativamente a composi¢do do GNS produzido. Todavia, essa
grandeza € relevante no dimensionamento, impactando na quantidade de estagios necessarios
na coluna e na vazdo de produto. Observou-se que a mudanca de composicdo do gas natural a
ser processado pode influenciar no dimensionamento da coluna. Para gases muito ricos, com
teor de C5, superior a 18%, o dimensionamento foi diferente do aplicado em gases com riqueza
entre 6 e 14%.

A alimentacdo de gas natural na unidade é igual 1,42 MNm?3/dia, e possui 10,4% de
riqueza. A vazao de solvente é igual a 30 Nm3/h, composto por hidrocarbonetos parafinicos
entre o decano e o tricosano. Ambas as correntes séo resfriadas até —20 °C antes da alimentagéo
na coluna de absorcdo. Finalmente, uma coluna de 14 estagios, com 7,00 m de alturae 1,30 m
de didmetro foi inicialmente definida. Para essas condi¢fes, 0 processo apresentou uma
recuperacdo de 67,0% de propano, e producdo de um GNS com 90,4% de metano, 7,10% de
etano, 1,44% de propano e 1,04% de inertes (N, € CO,).
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Durante a andlise de sensibilidade, viu-se que a geometria dimensionada néo
permitia uma flexibilizag&o das condi¢Oes operacionais do sistema. Com um incremento de 10
cm no diametro da coluna, o equipamento evitava uma condicao de inundacdo dos pratos pela
variacdo da temperatura de resfriamento das correntes de entrada. Os valores de recuperacéo de
propano e composicdo do GNS ndo apresentaram variagOes significativas pelo aumento do
didmetro. Por fim, considerou-se uma coluna de absor¢do com 14 estagios de equilibrio, 7,00

m de altura e 1,40 m de diametro.

A partir da analise de sensibilidade da coluna dimensionada, foi possivel se

observar as seguintes tendéncias:

a) 0 aumento da temperatura de refrigeracdo das correntes de entrada da coluna

impacta principalmente na recuperacao das fragdes mais pesadas;

b) a variacdo da vazdo de solvente e de gas ndo é igualmente proporcional a

variacao de temperatura;

c) para faixas mais elevadas de riqueza do gas, 0 GN s0 € especificado para
resfriamentos até temperaturas criogénicas, ndo sendo viavel a operacdo em

temperaturas iguais ou superiores a 0 °C.

Em vista a producdo de um gas natural adequado ao uso como combustivel veicular
para a tecnologia GNA, recomenda-se o resfriamento até —20 °C e o tratamento de gases com
fracOes de C5, inferiores a 13%, sendo possivel obter concentracGes de metano superiores a
90% e uma remocdo completa das fracdes de C,.. Caso o objetivo da unidade seja apenas
especificar o gas para os padrdes comerciais definidos pela ANP, pelos resultados obtidos nesse

estudo, é possivel reduzir a carga térmica nos refrigeradores e operar a 5 °C.
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