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RESUMO

GOMES, C.S.M. — Remog&o de hidrocarbonetos do gés natural visando o ajuste do Indice de
Metano. Dissertacdo de Mestrado, UFRN, Programa de P6s-Graduagao em Engenharia
Quimica, Area de Concentracdo: Engenharia de Processos

Orientador : Prof. Dr Osvaldo Chiavone Filho
Co-Orientador : Prof. Dr. Humberto Neves Maia de Oliveira

RESUMO: A utilizacdo do gas natural vem crescendo ano apds ano em todo o mundo e
também no Brasil. Verifica-se que nos ultimos cinco anos o perfil de consumo de gas natural
veicular ganhou um grande alcance e varios investimentos foram realizados nesta area. Na
industria do petrdleo a utilizacdo do gas natural para combustivel no acionamento de motores
ja vem de longa data, e 0 mesmo ¢ utilizado também para movimentar equipamentos, ou
ainda, para gerar energia elétrica. Tais motores baseiam-se no ciclo motor de combustéo Otto,
que requer um gas natural com especificagdo bem definida, conferindo caracteristicas anti-
detonantes necessarias ao desempenho de equipamentos com projetos baseados neste ciclo.
Neste trabalho foram analisadas rotas de processo enfocando caracteristicas necessarias a
montagem de um equipamento compacto e simples que permitisse remover com eficiéncia
compostos pesados do gas natural conseguindo-se desta forma um ajuste adequado do indice
de Metano, caracteristica principal na aplicacdo do gas natural em motores a combustdo
interna. Foram inicialmente selecionados compostos e condi¢bes termodinamicas que
serviram como base para as rotas estudadas. A partir de simulagdes realizadas em aplicativos
comerciais foram analisadas os efeitos no indice de metano do géas efluente decorrentes de
variacdes na pressao, temperatura, vazdo, peso molecular e natureza quimica do absorvente.
Como produto final foi estabelecida uma rota baseada na eficiéncia de processo, consumo
otimizado de energia e absorvente, que se propde a servir como base para a concep¢ao de
equipamentos compactos a serem utilizados na industria do petréleo.

Palavras-chave: G&s natural, absorcdo, indice de metano, projeto de processos.
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ABSTRACT

The use of the natural gas is growing year after year in the whole world and also in Brazil. It
is verified that in the last five years the profile of natural gas consumption reached a great
advance and investments had been carried through in this area. In the oil industry, the use of
the natural gas for fuel in the drive of engines is usual for a long date. It is also used to put
into motion equipment, or still, to generate electric power. Such engines are based on the
motor cycle of combustion Otto, who requires a natural gas with well definite specification,
conferring characteristic anti-detonating necessary to the equipment performance for projects
based on this cycle. In this work, process routes and thermodynamic conditions had been
selected and evaluated. Based on simulation assays carried out in commercial simulators the
content of the methane index of the effluent gas were evaluated at various ranges of pressure,
temperature, flowrate, molecular weight and chemical nature and composition of the
absorbent. As final result, it was established a route based on process efficiency, optimized
consumption of energy and absorbent. Thereby, it serves as base for the compact equipment
conception to be used in locu into the industry for the removal of hydrocarbon from the
natural gas produced.

Key-words: Natural gas, absortion, Methane Index, process design
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SIMBOLOGIA

As
At
Ax
a (T)

bo

Bx
Ca
Che
Cai
CaL
Cs
Cp
Cr
Cx

DL
Dv
Dy

Ex

fs

F H/IC
FCn

parametro de atratividade intermolecular

area da superficie de troca térmica

area transversal de um duto com base no diametro interno deste
pardmetro para o calculo da presséo de saturacdo

parametro atrativo da equagdo de Peng-Robinson

parametro repulsivo da equacéo de Peng-Robinson

constante b da equacéo de Langmuir

fator de fregliéncia natural

parametro de repulsdo intermolecular

parametro para o célculo da pressao de saturacao

concentragdo molar do componente A

concentragdo molar do componente A na interface - fase liquida
concentragdo molar do componente A na interface - fase liquida
concentragdo molar do componente A na fase liquida (bulk)
concentragdo molar do componente B

calor especifico a pressao constante

concentragdo molar total

parametro para o célculo da pressao de saturacao

didmetro interno da tubulagé@o ou equipamento onde escoa o fluido
difusividade na fase liquida

difusividade na fase gasosa

parametro para o célculo da pressao de saturacao

rugosidade da tubulacéo

rugosidade relativa

pardmetro para o calculo da presséo de saturacdo

fugacidade

fator de friccdo para o célculo da perda de carga

é a relacdo atdbmica hidrogénio-carbono presentes na mistura
fatores de componentes da mistura para o calculo do indice de metano segundo a ISO-
6976

fator de correcdo relativo a aceleracdo da gravidade
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MON

Energia livre de Gibbs

constante de Henry

entalpia especifica

coeficiente de convecgéo externo

entalpia especifica no ponto de fuséo

coeficiente de conveccéo interno

entalpia especifica no ponto de bolha

entalpia especifica no ponto de solidificacdo

entalpia especifica no ponto de orvalho

fator de ajuste de unidades

constante cinética representando a reciproca do tempo de adsor¢ao
constante cinética representando a probabilidade de ocupacdo de um sitio
fator especifico para cada acidente com base no coeficiente de descarga
coeficiente de transferéncia de pelicula

coeficiente de transferéncia global na fase gasosa

coeficiente de transferencia na pelicula gasosa — interface
coeficiente de transferéncia de pelicula liquida

coeficiente de transferéncia global na fase liquida

coeficiente de conducéo

distancia verificada entre os pontos 1 e 2 — coordenadas X, Y ou Z
massa escoada

Massa molecular

indice de metano

indice de octano

taxa global de transferéncia de massa

Numero de Avogadro

numero de mols adsorvidos

mols por unidade de massa adsorvidos no limite da monocamada
pressdo do escoamento

concentragdo do componente A no lado 1 da interface
concentragdo do componente A no lado 2 da interface
concentragdo do componente A na interface - fase vapor

pressdo parcial do componente A na fase vapor
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Pai

PaL
Pe1
Ps2
Pem

concentragdo do componente A na interface - fase vapor
concentragdo do componente A na fase vapor
concentragdo do componente B no lado 1 da interface
concentragdo do componente B no lado 2 da interface
média logaritmica das pressdes parciais nos dois lados da interface
Presséo critica

pressdo de saturagdo

parametro de area para o modelo UNIFAC

energia de interacdo ou adsor¢éo

calor trocado

parametro de area para grupos no modelo UNIQUAC
Vazao de gas ou liquido escoada

parametro de volume para o0 modelo UNIFAC

constante universal dos gases

namero de Reynolds

resisténcia de deposito

parametro de volume para grupos no modelo UNIQUAC
Numero total de sitios existentes para adsorcéo no solido
Numero de sitios livres para adsorcao no solido

Numero de sitios ocupados no sélido

temperatura

tempo de oscila¢do das moléculas no estado adsorvido
temperatura critica

temperatura reduzida

coeficiente global de transferéncia de calor

velocidade de escoamento

volume molar

poténcia introduzida no processo para compensar a perda de pressao
concentragéo na fase liquida

fragcdo molar de cada componente

solubilidade

concentragdo na fase gasosa

numero de sitios ocupados no reticulo cristalino
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PAc
Zy
o (T)

distancia na direcéo da transferéncia de massa

fator de compressibilidade

espessura da pelicula de contato

namero de colisbes por unidade de area na unidade de tempo
funcéo do tipo Soave do parametro atrativo

fator de ajuste de unidades

densidade do meio

diferenca de entalpia especifica entre o estado 1 e o estado 2 de um processo
perda de pressdo verificada ao longo do processo

perda de pressdo devido a acidentes

perda de pressdo devido a tubulacgéo linear

diferenca de temperatura entre o estado 1 e o estado 2 de um processo
temperatura média logaritmica diferencial

peso especifico da substancia

viscosidade estatica

area especifica - area por sitio de adsorcao

fracdo de superficie ocupada no processo de adsorgéo

fator acéntrico

coeficiente de fugacidade

coeficiente de atratividade residual para 0 modelo UNIFAC
fracdo de &rea do grupo para 0 modelo UNIFAC

parametro de interacdo do grupo para 0 modelo UNIFAC
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Sobrescritos

designativo de combinatorial
G designativo de gas
IG designativo de idealidade da mistura
H designativo de fase hidrato
L designativo de liquido
L,M,N parametros para ajuste do parametro atrativo proposto por Twu
0 designativo de puro.
R designativo de residual
S designativo de solido
\Y/ designativo de vapor
wk designativo de Van der Waals

o designativo de fase alfa
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:nw}r\)H

Subscritos

designativo de entrada em um equipamento ou, ainda, um dos lados de uma interface
designativo de saida de um equipamento ou, ainda, um dos lados de uma interface
componente A

componente B

indicativo de fluido frio

indicativo de fluido quente

designativo de gas

trecho continuo de tubulagdo que apresenta 0 mesmo didmetro

designativo de liquido

designativo de valor médio

cada um dos eventos existentes em um somatorio

cada um dos eventos existentes em um somatorio

designativo dos parametros para o modelo Strijek-Vera

coordenada x

coordenada y

coordenada z
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A utilizagdo do gas natural vem crescendo ano apos ano em todo o mundo e também
no Brasil. Verifica-se que nos ultimos cinco anos o perfil de consumo de gas natural veicular
ganhou um grande alcance e varios investimentos foram realizados nesta area. Na industria do
petroleo a utilizacdo do gas natural para combustivel no acionamento de motores ja vem de
longa data, e 0 mesmo é utilizado também para movimentar equipamentos, ou ainda, para
gerar energia elétrica.

Tais motores baseiam-se no ciclo motor de combustdo Otto, que requer um gas natural
com especificagdo bem definida, conferindo caracteristicas anti-detonantes necessarias ao
desempenho de equipamentos com projetos baseados neste ciclo. Em fungédo da dificuldade de
se obter 0 gas com composicdo adequada, processos de separacdo sao requeridos para que o
gas seja entdo condicionado e fique ajustado aos requisitos minimos desejados.

No caso de grandes fluxos de gas é concebido um sistema com malha coletora de
dutos que direcionam o mesmo para um determinado ponto onde todo o gas serd processado.
Em casos isolados ou em pontos onde o consumo localizado seja muito baixo o custo de uma
unidade de processamento de gas natural praticamente inviabiliza o projeto.

A necessidade de se consumir este gas em campos isolados, ou ainda de inclui-lo na
malha energética do Brasil, pressupde processos que resultem em equipamentos compactos e
ajustados, de tal forma que o gas possa ser especificado de acordo com as condigdes minimas
necessarias ao desempenho satisfatério de motores de acionamento direto ou ainda de motores
utilizados na geracao de energia elétrica.

Este trabalho tem por objetivo a andlise de rotas de processos baseados em
absorventes e adsorventes. Pode ser uma alternativa tecnologica interessante, visto que
colocaria na matriz de consumo, o gas produzido em areas remotas. Desta forma, seria
possivel obter uma matriz de conservacgao energética bem mais eficiente.

E apresentada uma divisdo em seis capitulos, sendo o primeiro esta introducdo. O
capitulo 2 sdo apresentadas fundamentacOes tedricas relativas aos principais aspectos
relacionados a este trabalho, ou sejam: o gas natural, motores a combustdo, os indices de
octano e de metano, rotas de processo, escoamento de liquidos e gases, transmissao de calor,
equilibrio de fases, absorcédo, adsorcéo e hidratos. O capitulo 3 apresenta o estado da arte em
relacdo a processos absortivos e processos adsortivos. No capitulo 4 sdo apresentados 0s

principais processos de separacdo estabelecendo-se uma priorizagdo dos mesmos apds uma
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analise com base nos quesitos: complexidade, custos no processo direto e custos no processo
de regeneracdo. Ainda neste capitulo é feita a selecido do simulador comercial a ser utilizado.
No capitulo 5 sdo apresentados os resultados obtidos e realizada uma discussdo sobre 0s
mesmos, enfocando as principais diferencas entre os modelos utilizados, bem como as
restricbes que direcionaram a selecdo das condigdes operacionais em termos de presséo,
temperatura, vazao e composicdo das diversas correntes nas varias etapas do processo de
separagdo — resfriamento, remocgdo de pesados e regeneracdo. O capitulo 6 apresenta as

conclus@es obtidas apo6s o desenvolvimento dessa dissertacao.
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2 Aspectos Teoricos

Este Capitulo foi elaborado com o intuito de discutir os aspectos teoricos envolvidos
neste trabalho, complementados pela revisao bibliografica realizada, de forma a obter clareza
na organizacao de idéias, e permitir uma facil compreensdo dos conceitos relacionados no

desenvolvimento do projeto.

2.1 A producéo de gas natural

O gas natural consiste numa mistura de hidrocarbonetos leves e gases inorganicos
saturados com &gua. Em alguns casos pode conter tragos de mercario em equilibrio. Esta
localizado em jazidas oriundas de bacias sedimentares e pode ser produzido de forma
associada ao 0leo ou de forma isolada, onde se denomina de ndo associado.

A extragdo de gas natural estd diretamente relacionada com uma infra-estrutura
adequada de producéo e facilidades, de forma que o mesmo possa ser direcionado para polos
de processamento ou de consumo conforme suas caracteristicas especificas.

O gas associado é geralmente produzido a baixas pressdes, visto que isto maximiza a
producdo de hidrocarbonetos de determinado reservatorio — 6leo e gas. Assim sendo, por estar
associado ao 6leo, o gas associado possui quantidades significativas de hidrocarbonetos
pesados, que conferem um maior peso molecular e conseqlientemente uma maior massa
especifica.

O gas ndo associado por sua vez possui uma sequéncia de hidrocarbonetos
constituintes mais leve, entretanto pode ser produzido a pressfes mais altas, o que pode ser
uma vantagem nas etapas de transporte e processamento.

O manuseio e aproveitamento do gas natural estd diretamente ligado a sua natureza
em termos de constituintes, entretanto o nivel de pressédo no qual é produzido representa um
aspecto fundamental, visto que, baixas pressfes demandam um maior investimento em
equipamentos, bem como custos operacionais mais elevados tanto em energia como em

recursos de operagdo e manutengdo (O&M).
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2.1.1 Composicdes tipicas do gas natural

Na tabela 2.1, podemos verificar composicdes tipicas do gas natural produzido,
colunas 1 (associado) e 2 (ndo associado) e, do gas apos ter sido submetido a processamento

para retirada de compostos pesados.

Tabela 2.1 - Composicdes tipicas do Gas Natural

Constituintes Gas Associado Gas Nao Gas Processado
Associado
%molar % molar % molar
Metano 68,46 81,78 86,18
Etano 10,53 08,38 9,51
Propano 07,37 03,14 1,01
Butanos 04,21 00,84 0,00
Pentanos 02,11 00,63 0,00
Hexanos 01,05 00,42 0,00
Heptanos 00,84 00,21 0,00
Octanos 00,53 00,10 0,00
Superiores 00,47 00,10 0,00
Gas carbbnico 01,32 01,31 1,25
Nitrogénio 02,37 02,36 1,35
Agua 00,74 00,73 0,70
Presséo (kgf/cm?) 1,1a6,0 5,0a400,0 f (processo)
Temperatura (°C) 25a 45 20a95 f (processo)

Fonte: Dados fornecidos pelo acompanhamento de processos da Petrobras/E&P-RNCE, 2004.

As condicBes de temperatura e pressdo variam de reservatorio a reservatorio,
entretanto podemos considerar a faixa apresentada como aceitavel, considerando-se a natureza
dos reservatorios existentes no Rio Grande do Norte. No caso do gés processado, as condic¢des
de temperatura e pressédo serdo determinadas pelo tipo de processamento realizado, como uma

fungdo mais direta sobre a forma de recuperacdo de energia térmica na unidade de
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processamento de gas natural (UPGN) e em funcdo da solicitagdo de presséo requerida pelo

consumidor final, normalmente situam-se em torno de 100 kgf/cm?_m e 30 °C.

2.2 Motores a combustao

Uma das utilizagdes tipicas do Gas Natural € como combustivel para motores a
combustdo interna que utilizam o Ciclo Otto. Trata-se de equipamentos que promovem a
combustdo dentro de um recipiente fechado — cilindros - gerando uma exploséo controlada.
Os gases oriundos da explosdo se expandem e acionam um émbolo que, por sua vez, através
de um sistema de conexdes mecanicas (bielas e manivela), transfere energia para sistemas
mecanicos. Esta energia, agora sob a forma mecénica, vird a ser utilizada em processos de
geracdo de movimento por acionamento direto — moto-compressores, por exemplo, ou ainda
sob a forma de energia elétrica, no caso mais especifico de moto-geradores.

Para que seja utilizado de modo adequado, o combustivel deve possuir caracteristicas
anti-detonantes, ou seja, resistir a detonacdo até um ponto em que a mesma seja conveniente e
proveitosa, possibilitando a explosdo anteriormente mencionada.

O ciclo Otto admite quaisquer combustiveis, desde que uma propriedade especifica
que traduz a capacidade anti-detonante esteja de acordo com o projeto de fabricagcdo do
equipamento. Assim sendo, tendo-se um Indice de Octano (no caso de liquidos) ou um
indice de Metano (no caso de gases) adequado, o motor baseado nesse ciclo ira operar de
forma adequada, obtendo-se energia mecanica para ser utilizada em quaisquer acionamentos
de outros equipamentos.

Dentre os equipamentos que podem ser acionados por motores a explosdo baseados no
Ciclo Otto, podemos citar:

» Bombas hidraulicas
» Compressores
» Veiculos automotores

> Geradores de energia elétrica
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2.2.1 O ciclo motor padréo Otto

O Ciclo Otto e um ciclo motor de igni¢do por centelha, onde o combustivel, apos ter
sido admitido no cilindro, é submetido a uma compressdo seguida de um centelhamento onde
0 mesmo sofre uma detonagdo, e desta forma movimenta o émbolo e o conjunto biela-

manivela, fazendo a transmissao da entdo energia mecénica para seu emprego (Figura 2.1).

vela

valvula de admiss3ao i =+ valvula de escape
o] s

tubagem de
escape

tubagem de
admizzdo

camara de combusztao

) — anel
piztdo

o

biela

virabrequim

Figura 2.1 — Conjunto pistao-biela-virabrequim
Fonte: Autonews — Route66

Para melhor entender o ciclo Otto, pode ser utilizada uma aproximag@o denominada de
ciclo padréo a ar Otto, que é um ciclo ideal que se aproxima do motor ignicdo por centelha.
Nos diagramas P-V (Figura 2.2) e T-S deste ciclo observam-se 0s seguintes processos: 1-2 €

uma compressdo isoentropica do ar quando o pistdo se move do ponto morto do lado da

Cicero Sena Moreira Gomes Novembro/2007



Aspectos Teoricos 33

manivela (inferior) para o ponto morto do lado do cabecote (superior) .

P A
(3)
Qaﬂs
1>
@ FAN-="
@
A Q=0 > qced
Pambl @ @
Vmin Vmax vV

Ciclo Otto Tebrico

Figura 2.2 - Ciclo Teorico a Ar Otto; 1-2 compressao isoentrdpica; 2-3 calor
absorvido; 3-4 Expansdo isoentropica; 4-1 rejeicdo do calor
Fonte : VAN WYLEN, G.; SONNTAG, R.;BORGNAKKE,C. 1995.

Na etapa 2-3, o calor é entdo transferido para o ar, a volume constante, enquanto o
pistdo estd momentaneamente em repouso no ponto morto superior (num processo real esta
etapa corresponde a igni¢do da mistura ar-combustivel pela centelha e a queima subsequente).
O processo 3-4 € uma expansdo isoentropica e o processo 4-1 corresponde a liberagdo de
calor pelo ar, enquanto o pistdo esta no ponto morto inferior.

O principal problema relativo ao Ciclo Otto é a detonacdo fora de tempo. Ela
caracteriza-se por um descompasso entre o ponto fisico (curso do pistdo) ideal para a
combustdo e o inicio da combustdo apds o centelhamento. Isto se deve principalmente as
caracteristicas do combustivel no que tange as caracteristicas anti-detonantes (indices de
Octano e de Metano).
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2.2.2 Propriedades — Indices de octano e metano

Motores baseados no Ciclo Otto possuem caracteristicas especificas necessarias aos
combustiveis que serdo utilizados. Isto se refere principalmente a razdo de compressdo
minima que deve suportar o combustivel sem auto-detonagdo para um dado tipo de motor.

No caso de combustiveis liquidos temos o Iso-Octano como referéncia, ja no caso do
gas natural, o elemento chave é o Metano. Desta forma vale dizer que quanto maior o teor de
Metano tanto melhor, pois o desempenho em termos de poténcia transmitida sera mais
efetivo. Entretanto existem componentes que contribuem de forma negativa e neste caso €
necessario proceder o célculo global, conforme item 2.3, para avaliacdo do combustivel. Cada
fabricante possui uma sistematica prépria para o calculo de indices que em Ultima analise
refletem a “preferéncia” por maiores teores de Metano e conseqiente minimizacdo de
componentes pesados.

A composicdo do gas estd associada diretamente a qualidade da detonacdo e sua
principal caracteristica se refere ao Indice de Metano, sendo o célculo deste indice
regulamentado pela ISO 15403:2000(E). O calculo do indice de Metano é realizado a partir de
uma seqiiéncia onde é primeiramente calculado o indice de Octano equivalente ao Metano
(MON), e em seguida o Indice de Metano propriamente dito, conforme apresentado na

Equacdo (3). Ha duas equacdes correlacionais para o calculo do MON.

MON =100[FC,XC, + FC,XC, + FC,XC, + FC,XC, + FCO,XCO, + FN, XN, ] 1)

A Equagdo (1) estd baseada numa correlagdo linear obtida através de pontos
experimentais (ISO 15403:2000) onde XC1, XC2, XC3, XC4, XCO2 E XN2 séo as fragdes
molares do metano, etano, propano, butano, gas carbdnico e nitrogénio, respectivamente. Na
TABELA 2.2 sdo apresentados os fatores de ajuste FC; a FCg,. O tipo de sinal demonstra o
tipo de contribuicdo de cada composto ao indice de Metano. Enquanto o Metano, o Etano, o
Gas carboénico e o Nitrogénio contribuem com seu incremento, Propano, Butanos e superiores

reduzem o indice de Metano, e desta forma devem ser removidos do gés.

MON = —A,.,, +[Byox F(H/C)]=[Cyon F(H/C)?1+[Dyon F (H/C)*] 2)
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Awmon = 406,14
Bmon = 508,04
Cwmon = 173,55
Dwmon = 20,17

A Equacéo (2) esta baseada na razdo hidrogénio/carbono, e os indices Amon, Bmons
Cwmon € Dmon foram obtidos através de ajustes a partir de pontos experimenais. A Equacéo (2)
apresenta uma consideravel vantagem em relacdo a Equacdo (1), visto que o espectro de
componentes do gas natural estudado transcende os butanos, perfazendo composicbes que
incluem até os decanos. Desta forma, através da relacdo atdmica, obtém-se um calculo bem
mais representativo em relacdo ao indice de octano - MON.

3
MN =1,445MON -103,42 )

A Equacdo (3), obtida também através de dados experimentais correlacionados, €

utilizada para o calculo do indice de Metano, MN.

Tabela 2.2 - Fatores para o calculo do MON e do MN

FC Componentes GRI INDEX factor
FC1 Metano CiHa4 137,780

FC, Etano CaHs 29,948

FC; Propano C3Hg -18,193

FC4 Butanos e superiores -167,062

FCs Gas Carbonico CO, 181,233

FCe Nitrogénio N> 26,994

Fonte: Norma 1SO 15403:2000(E).

Segundo o DOE/NETL-2007, motores comerciais baseados no ciclo Otto, operam
satisfatoriamente sem perda de poténcia com um indice de Metano minimo requerido de até

70. Este valor sera fixado como base nas analises e discussdes deste trabalho.
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2.3 As rotas de processo para remocao de pesados

A remocdo de hidrocarbonetos pesados do gas natural, necessaria ao ajuste do indice
de metano, pode ser obtida segundo varias rotas de processo baseadas em resfriamento,
absorcdo ou ainda adsorcdo. A seguir sdo apresentadas as diversas rotas relacionando

equipamentos e detalhes de cada processo.

2.3.1 Sistemas baseados na reducdo de temperatura

S&o os sistemas mais simples, baseiam-se na retirada de componentes mais pesados
por condensacgdo. Estes sistemas ndo apresentam eficiéncia muito grande e seu principal
problema é o gasto de energia envolvido no processo.

O sistema de Tratamento do Géas para consumo em motores Ciclo Otto baseado em

resfriamento, é composto basicamente por quatro equipamentos :

- compressor de gas
- valvula expansora (ou sistema expansor)
- vasos separadores

- trocadores de calor

Podem ser concebidos em um ou mais estagios e a arquitetura basica pressupde um
namero ideal de 2 estagios. O sistema pode ainda ser de circulacéo total ou circulacdo parcial.
Na circulacdo total, o gas é admitido uma unica vez no primeiro estagio e permeia todo o
sistema obtendo-se ao fim um gés tratado isento dos condensaveis que ficaram no caminho. O
gas, via de regra, sai a temperaturas muito baixas, o que pode ser um problema para 0 motor
que sera acionado.

Quando a vazdo a ser consumida € insuficiente para gerar quedas de temperatura que
possibilitem a eliminacéo dos pesados, passa-se para uma circulacdo parcial. Neste caso, um
dos estagios é resfriado mediante gas adicional que possui ciclo proprio e que retorna para o
sistema de compressdo apds a troca térmica, ou é utilizado para outros fins onde ndo haja
criticidade na especificagéo.

Um dos elementos que podem ser eliminados € o compressor, entretanto, para isto é

necessario que haja uma fonte de gas com pressao suficiente para promover o resfriamento
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necessario a retirada dos componentes indesejados. No caso mais especifico podemos ter
sistemas produtores de alta pressdo que suprirdo o sistema com uma circulacdo total ou
parcial, ou gas a partir de sistemas de suprimento comercial, embora nestes casos 0 gas
normalmente seja tratado e ndo necessite da remocéo daqueles componentes.

Devido as baixas temperaturas verificadas neste sistema, ndo é raro o sistema atingir o
ponto de hidrato, sendo necessario um sistema de injecdo de metanol capaz de inibir este
problema. Isto ocorre sempre que 0 gas ndo passa por uma prévia remocao de agua. Em pdlos
produtores onde existe um tratamento prévio, o uso do metanol podera ser dispensavel em

funcédo da baixa concentragdo de 4gua no gas.

2.3.2 Sistemas baseados em transferéncia de massa

Estes sistemas sdo mais complexos, entretanto oferecem uma maior garantia do gas
tratado. Baseiam-se numa absorgdo, refrigerada ou n&o, onde numa torre absorvedora
circulam em contra-corrente um absorvente liquido (hidrocarboneto) e gas natural. A
depuracéo do gés se dara na razdo do nimero de estagios teoricos necessarios a especificacdo
final desejada. O principal problema deste sistema é a necessidade de um maior investimento,
além de um maior nimero de equipamentos maveis, por outro lado pode dispensar o uso de
compressores e até do sistema de inibi¢édo de hidratos.

Os principais equipamentos deste sistema sao:

- compressor (no caso de pressdes de coleta muito baixas)
- torre de absorcéo

- bomba para recirculacéo de 6leo

- vasos separadores

- trocadores de calor

O gas a ser tratado € inicialmente resfriado e em seguida é conduzido para uma torre
de pratos ou recheada, onde ap0s varios estagios de equilibrio sofre uma separagéo entre 0s
componentes leves e pesados, utilizando-se para isto um fluido absorvedor em contra
corrente. No topo da torre sai a corrente de gas tratado que sera consumido nos equipamentos,
enquanto que no fundo temos uma corrente liquida, porém rica em hidrocarbonetos leves e

pesados. A corrente liquida passa por trocador de calor (refervedor) de modo que, apos
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aquecimento, 0 gas pesado é liberado e reconduzido para compressdo complementar, e 0

liquido por sua vez retorna em circuito fechado para nova absorgéo.

2.3.3 Sistemas baseados em fendmenos de superficie

O géas a ser tratado € colocado em contato com uma superficie sélida, e através da
interface solido-gas ocorre o fendmeno chamado de adsorcdo. O solido (adsorvente) e o gas
ou vapor (adsorvato) sofrem interagdes entre suas moléculas sem que ocorra uma penetragdo
como se observa na absorcdo, descrita no topico 2.3.2. Dependendo dos componentes
existentes no gas, podem ser necessarias varias etapas de adsor¢do com diversos adsorventes,
visto que, por ser um fendmeno de superficie, ha uma seqiiéncia preferencial em relacdo a
evolucdo deste processo. O géas sulfidrico, por exemplo, possui uma adsorbancia preferencial
em relacdo a dgua em processos com peneiras moleculares, o que impde uma limitagdo
adicional a este tipo de processo.(Maddox, 1982).

Ao final do processo ha uma necessidade de regenerar o leito adsorvente, através de
um processo de dessorcdo (procedimento inverso a adsorgao), que em geral é facilitado pelo
acréscimo de temperatura e decréscimo da pressao.

O sistema de tratamento do gas para consumo em motores Ciclo Otto baseado em

adsorcéo, é composto basicamente pelos seguintes equipamentos:

- compressor de gas — utilizado na adsorcdo/permeacdo ou na dessor¢do (pode ser
dispensado )

- leitos adsorventes (em geral 3 que alternam processos de adsor¢do/dessorcao)

- vasos separadores — usados nos processos de regeneracao e depuracao do gas

- trocadores de calor — usado no processo de regeneragéo
O adsorvente pode ser selecionado dentre varias substancias, sendo as mais utilizadas

0 carvdo ativado, peneiras moleculares ou ainda membranas compostas — poliméricas ou

pOrosas.

2.4 Principios tedricos do escoamento
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Uma das etapas necessarias ao projeto do equipamento proposto € o estabelecimento
de condicgdes e parametros necessarios ao escoamento do gas e dos liquidos envolvidos nos
processos ou rotas determinados.

Em func&o disto, temos o seguinte equacionamento para o0 escoamento de liquidos:

2 2

ﬂ+v_l+|_21:&+v_2+ Lz, + W+ APC (4)
y 29 y 29
APc=APc  +APc, (5)

[ L en L) (v
e -3 Mg )

K-L

APc, = 2 K[\zl_zj (7)

i=1 g
Re= 245 @
E
e=3 9)
Q. =V.At (10)
m.d?
At = n (11)

Para 0 escoamento do gés é incluida a equacédo abaixo:
1

P(—j = RT (12)
Jo)

Substituindo-se entdo as Equagdes (5), (6), (7), (8), (9), (10) e (11) na Equagéo (12) tem-se

que:

b
QVG _ k(Plz . Pzz)%{(l-x + |Z—Yd‘;|—z )Tf :| (13)
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Com base no equacionamento apresentado serdo estabelecidos diametros,
comprimentos e acidentes existentes nas tubulacbes que compdem o equipamento a ser

projetado.

2.5 Principios tedricos da transmisséo de calor

A transmissdo de calor € um fenbmeno de transporte caracterizado pela troca de
energia térmica entre duas ou mais correntes a partir de equipamentos destinados a esta
finalidade (Figura 2.3), com o objetivo de promover mudangas na entalpia das substancias

envolvidas num determinado processo.

Figura 2.3- llustracdo de um trocador tipo Casco-Tubos.
Fonte: KERN, 1980.

A seguir verificamos as principais equagdes que dao base aos calculos deste processo:

Qc=m.Ah (14)
Qc =[mep. AT +m(hs —hf )+[m.cp.AT | +m(hv—hl)+[m.cp.AT] (15)
Qc =U.AsATML (16)
U :i+i_+i+Rd a7
he hi ko
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I |
(Tlff _Tzfq )_(Tlfq _Tsz)
In (Tlff _Tzfq)

(Tlfq Ty ) |

ATML =

(18)

2.6 Principios tedricos do equilibrio de fases

O equilibrio de fases consiste na parte fundamental do conjunto de processos que
compde o suporte de calculo do equipamento a ser proposto. Ela esta baseada nas fases de
absorcdo e esgotamento, que irdo determinar a maior ou menor facilidade em separar os

componentes-chave necessarios a especificagdo do gas.

2.6.1 O processo de absorgao

A absorgéo de gas envolve a transferéncia de um componente soltvel de uma fase
gasosa para um absorvente liquido.

Neste processo as moléculas do gas sdo difundidas dentro do liquido, e 0 movimento na
direcdo inversa pode ser considerado desprezivel.

Os processos de absor¢cdo podem se dividir em monocomponentes, onde apenas uma
substancia sofre o processo de absorcdo, e processos multicomponentes, onde mais de uma
substancia sofre este processo. Uma vez atingido o equilibrio, ndo ha mais transferéncia
efetiva significativa de massa. O tempo de contato serve de limitante neste caso, visto que a
continuidade do mesmo estabeleceria um nivel de equilibrio dindmico. Outra subdivisdo
consiste na existéncia ou ndo de reacbes quimicas durante 0 processo, 0 que denotaria uma
maior interacdo molecular. O projeto do equipamento deve considerar o fato de que a
promocgdo do contato entre as fases deve ser realizada do modo mais intimo possivel, o que

trard uma maior eficiéncia final.
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2.6.2 Equilibrio liquido-gas

Segundo Tester e Modell(1997), num sistema fechado o equilibrio entre duas fases é
atingido a partir do ajuste da composicao, temperatura e pressao. A fase liquida em contato
com a fase vapor sofre uma migracdo de leves até que a fase vapor esteja saturada com estes
componentes-chave, ao mesmo tempo em que ha uma migracao de componentes-chave
pesados da fase vapor ao seio do liquido onde finalmente chega-se a um equilibrio, dizendo-
se, entdo, que o equilibrio final foi atingido. A Figura 2.4 ilustra o equilibrio de fases de um

sistema multicomponente bifasico.

Figura 2.4 — llustragdo do equilibrio de um sistema multicomponente biféasico
Fonte: CHIAVONE F°, 2001.

Deve-se perceber que se trata de um equilibrio dindmico e que havera migracgéo
continua entre as fases em decorréncia de processos mecanicos de agitacdo ou ainda de
variagdo nas condigOes de temperatura e presséo. O grau de absor¢do de cada componente
presente na fase vapor e determinado por sua pressao parcial, e numa determinada
temperatura e composi¢do, cada componente de uma mistura gasosa exerce uma pressao

parcial definida. O mecanismo que rege este equilibrio esta expresso pela Lei de Henry.
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PA = H.XSA (19)

2.6.3 O mecanismo de absorc¢éao

A teoria dos dois filmes de Whitman (Whitman, 1923) é o conceito mais adequado
para o entendimento do processo de absor¢cdo. Conforme esta teoria, a velocidade de absorc¢éo
é proporcional a um fator de transferéncia multiplicados por coeficientes que sdo dependentes
do dimensionamento e condi¢des de operacdo do equipamento. A matéria é transferida no
interior das fases por correntes convectivas, e gradientes de concentragdo sdo considerados
despreziveis, exceto na vizinhanca da interface entre as duas fases. Em cada lado desta
interface supde-se que as correntes se extingam e que haja um fino filme de fluido através do
qual a transferéncia é efetivada somente pela difusdo molecular. Este equilibrio é regido pela
Lei de Fick.

_ dC.
NA__DV{ dz J (20)
A
jEZL.‘L fase
P B liquida
Ai s
Al
fase D
gasosa E Cyr
interface

Figura 2.5- llustracéo da interface de transferéncia de massa.
Fonte: Coulson et alli,1991

Cabe ressaltar que a direcdo da transferéncia de matéria através da interface néo
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depende somente da diferenca de concentragdo, mas também das relagdes de equilibrio, que
séo fundamentais nesse tipo de processo. A velocidade de difuséo é o fator preponderante na
transferéncia de massa — Figura 2.5.

Em sistemas multicomponentes é aplicada a lei de Stefan em funcéo da necessidade de
descrever todos os fluxos difusivos(Coulson e Richardson, 1991) conforme expresso na
Equagéo (22).

A seguir as principais equagdes que regem a transferéncia de massa em termos de

processos difusivos.

Equacdes para a fase vapor:

C.=C.+C ¢y
_ C.|dC, (22)
NA__DV[C_BJ[ dz ]

Integrando-se através da dimensédo zG da pelicula e representando as concentragdes de

cada lado da interface por Cg; e Cg, temos :

-olghE

L Ceu (23)
_ C.[dCa (24)
NA“DV[CB]{ @ J

Assumindo comportamento de gas ideal temos que :

P
©= (ﬁ] (25)

E deste modo substituindo a Equacéo (25) na Equacéo (24) obtemos :

(26)
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NA: DV'CT "{PBzJ
RTzs ) (Pa

Introduzindo-se o conceito de média logaritimica de pressdes conforme a seguir,

PBm PBZ PBI (27)
%
PBl
e substituindo a Equacéo (27) na Equacéo (26) obtemos :
N,= DVP |n( P, — PBl]
A RTZG PBm
(28)
Agrupando conforme a seguir
: D
Kig = - (29)
° RTz
temos que :
P~ PMJ
N (30)
! ( Pen
E finalmente agrupando o termo relativo a pressdo média parcial de B temos:
P ki P
ke = DV =—° (31)

RTZGP PBm B PBm

A taxa de absor¢do de A por unidade de tempo ¢é dada por :
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N, =Kg P(PAZ B PAl) (32)

A taxa de difusdo na fase liquida €& muito menor que na fase gasosa em funcdo do
menor espagamento entre suas moléculas. Temos entdo um equacionamento desenvolvido a
partir da Equacdo (22), substituindo-se inicialmente o Dy pelo D, e por analogia Zg por Z,, e

kg por k. conforme a sequir :

Equacdes para a fase liquida :

dC, (33)
v.-D[C]
NA=—DL(—C“Z_ C“j (34)
k, =—& (35)
ZL
N, =ki P(C,,-C,) (36)

Considerando-se o equilibrio no estado estacionario temos a taxa de transferéncia de
massa conforme Equacdo (36) para a transferéncia na interface. Em funcéo da dificuldade de
medirmos o processo na interface sdo admitidos coeficientes globais Kg e K que expressam

de forma ampla o processo de equilibrio do sistema.

Equacdes para a transferéncia de massa — taxa de absorcao :

N, = kG P(PAG - PAi)= kL(CAi _CAL) (37)
kG CAi _CAL
TE=A A 38
kL PAG - PAi ( )
NA :KG(PAG _PAe):KL(CAe_CAL) (39)
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2.7 Calculo de propriedades termodinamicas

O calculo das propriedades termodindmicas para hidrocarbonetos leves a altas
pressoes e, solugdes que envolvem equilibrio com estas substancias, pode ser desenvolvido
com base em equacbOes de estado (EDE) ou, ainda, podem ser utilizados modelos de
contribuicdo de grupo, nos casos em que o equilibrio multicomponente ocorre com

componentes polares, e em pressdes mais baixas. (Sandler, 1994)
2.7.1 Modelos baseados em EDE
Os principais modelos baseados em EDE (Polling, Prausnitz e O’Connel, 2000) séo:

» Van der Waals (1893)

» Soave-Redlich-Kwong (1972)
» Peng-Robinson (1976)

> SAFT

Em funcdo de uma melhor representacdo corroborada pelos testes de aderéncia
apresentados no Capitulo 5, a modelagem via simuladores de processo esta suportada pela
equacdo de Peng-Robinson para misturas apolares, em especial hidrocarbonetos; e Peng-
Robinson-Twu ou Peng-Robinson-Strijek-Vera, para misturas envolvendo substancias
apolares e polares, caso de alcoois e acidos carboxilicos de longa cadeia com hidrocarbonetos.
O modelo SAFT, embora com ajustes melhores ndo foi verificado neste trabalho em funcéo
de sua indisponibilidade no simulador utilizado.

S&o apresentadas na seqiiéncia, as equagdes basicas para a modelagem termodinamica

a partir dos estudos de Peng-Robinson.

P = RT _ a(m) (40)
V-b V(V+b)+b(V -b)

2 2
a(T) =0,45724 7 PTC a(T) (41)
C
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b=0077831¢ (42)
Pc
[(T)]? =1+ z{1—lJ% (43)
Tc
k =0,37464+1,542260 — 0,269920> (44)
[(T))? =1+ Cl(l—Tr%)JrCz(l—Tr%)z +C3(1—Tr%)3 (45)

Strijek e Vera (1986) propuseram uma extensdo do termo de Soave que tinha por
objetivo representar comportamentos que fugissem da idealidade (Polling, Prausnitz e
O’Connel, 2000).

[or(T)]2 =1+ (A, +Bg, w—Cq,W* + DSVWS)(l—Tr}/z)Z +x,1-T,Y0,7-T.) (46)

Asy=0,378893 Bsy=1,4897153 Csy=0,17131848 Dsy= 0,0196554

Twu, Coen e Cunningham(1991) desenvolveram uma funcéo para o(T) que apresentou
muito maior acuracidade para a pressao de vapor em todas as faixas de peso molecular em
comparacdo aos modelos de Peng-Robinson e as modificacdes introduzidas por Strijek e
Vera. As constantes criticas e as pressdes de vapor desde o ponto triplo até o ponto critico séo
estabelecidas a partir do DIPPR (Polling, Prausnitz e O’Connel, 2000).

Ny LaTr
a=Tr e (47)

Os parédmetros da equacdo de Peng-Robinson sdo definidos para componentes puros,
entretanto o sistema em estudo apresenta uma mistura de componentes, e para o calculo das
propriedades termodinamicas de substancias multicomponentes faz-se mister que uma regra
de mistura seja aplicada.

A seguir é apresentado o equacionamento para regras de mistura utilizadas no calculo

de propriedades termodinamicas de sistemas multicomponentes.
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aziiyiyjaij (48)
b= yibi (49)
&; = (aij a )}/2(1— kij)= aji (50)

O fator de compressibilidade Z € definido através de uma equacgédo bésica valida para
sistemas simples. Introduzindo-se o equacionamento de Peng-Robinson temos uma melhor

representacdo de sistemas reais para os compostos-chave, objetos de estudo deste trabalho.

_PV
£=Rr (51)
_aP 5
- (RT)Z (5 )
bP
"TRY) )
Z°+(B-1)Z*+(A-3B*-2B)Z + (-AB + B?+B%) =0 (54)

O tratamento termodindmico de equilibrio de fases de sistemas multicomposicionais
tem por base o conceito de potencial quimico — pu - desenvolvido por Gibbs, em 1875. A
seguir pode-se verificar o equacionamento em termos de fugacidade introduzido por Lewis e
Randall, em 1961.

_[a(hG)
Sl |, o
(/li _,Uio): RT In[%] (56)
O =t (57)
P
Cf
(Di = XI_P = yIP (58)
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Ind; E(ij (——Pj “Inz+(z-1) (59)
RT
A G (B \5e G A % (ZzyiAij)Bi
In; =(Ej(z ~1))-In(z —B)—[E] {T}m@l (60)
z° +(2}/2 +1)B
Ind, = (61)
z¢ —(2}/2 —1)3
AL_ B, L L A % (ZzyiAij)Bi
In @, Z(E](Z ~1))-In(z —B)—[E] {T}m@z (62)
z +(2% +1)B
Ind, = (63)
z- (2%—1)5

Finalmente, sdo necessarios os calculos para constante de equilibrio e fluxos de calor

para as mudancas de estado do processo, conforme equacionamento a seguir.

InP* = (64)
AL
K, =2 (65)
(OF
TZYPZ
AH :H(TZ,PZ)—H(TQ,PQ):L%H dH (66)
T2.R T2.P oV
AH =] C,dT+[" {v T(apjde (67)
RY N
AH = L C,dT - jT {j (a ]dP}dT j [v T(apj }dP (68)
G G TR0 L«
H (Tzipz)_H (Tl’Pl):.[rl,a:o deT (69)
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%j(g—ij (S_U = (70)

H(T,P)-H"(T,P)=RT(Z-1)[ " [T(Z—ijv - P}dv 71)
(%)

H(T,P)-H'(T,P)=RT(Z -1)+ ;JE '“E:E:@ﬂ (72)

Um estado de referéncia é adotado para H'® na temperatura T' e pressio de referéncia
P' isto é um valor pré-fixado.

Segundo Poling (2000) os sistemas multicomponentes podem ser aproximados para
varios sistemas binarios em funcéo das interacdes ocorrerem de forma bem mais intensa com

as moléculas vizinhas.
2.7.2 Modelos baseados em contribuicéo de grupos
Apenas 0 modelo UNIFAC sera abordado, visto ser o que melhor ajustou parametros

para o equilibrio de fases entre alcanos e compostos polares.
O modelo UNIFAC original é representado pelas seguintes equacdes:

Iny, =InyS +Inyf (73)

D b 2z D .
Iny¢=In—4+1-—"_= .[In—'+1——'j 74
Vi X X . 0 0 (74)
D, = (75)

I ijjrj

0. = it (76)

| Z,—quj

= zkvki Rq (77)
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g =, viQ (78)

V., /1517 (79)

Q. = A, /(2.5-109) (80)

z=10 (81)

InyR = Zkvki[lnrk —InTy] (82)

InT, = Q{ In> O¥, - Z®®\P§'P } (83)

{ Ny ©,%, -, ZG’(':)? ml (84)

_ ZiXiVIiQI
o ZijXJVkJQk .

o, :% (86)

Conforme apresentado na Equacéo (73), o0 modelo UNIFAC original, apresenta duas
partes contribuintes para o calculo do coeficiente de atividade: a parte combinatorial e a parte
residual. O calculo da parte combinatorial esta expresso pela Equagéo (74), e 0s parametros r;

e i sdo calculados a partir do somatorio dos parametros de volume de grupo e area, R e Q,,

conforme apresentado nas Equagdes (77) e (78), onde v,, € o numero de grupos do tipo k no
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composto i. Os parametros de grupo R e Q, séo obtidos das areas de superficie e volume de

grupo de van der Waals, Awx € Vi, Equacdes (79) e (80), onde 15,17 e 2,5x10° s&o os fatores
de normalizacéo.
A parte residual do coeficiente de atividade, Equacéo (82), foi baseada no conceito de

grupos de solugdo. Onde I', é o coeficiente de atividade residual de grupo, e I';, é 0

coeficiente de atividade do grupo k na solucdo de referéncia contendo somente composto do

tipo i. I, e T, sdo calculados pelas Equagdes (83) e (84). As fragdes de area do grupo | na
mistura, ®,, e no composto puro i, ®,, sdo calculadas pelas Equacdes (85) e (86). O
parametro de interacdo de grupos, ‘¥,,, é expresso pela Equacéo (87), onde U,, € uma medida
da energia de interagdo entre os grupos k e |. Os pardmetros de interacdo de grupos, a,,, Sdo

parametros que precisam ser avaliados de dados experimentais de equilibrio de fases. Deve-se

notar que a,, # @, , Ou seja, existem dois parametros por mistura binaria de grupos.
2.8 Principios basicos da adsorcéo

A adsorcdo envolve principios de interacdo entre moléculas representadas por forgas
de Van Der Waals no caso de adsorcOes fisicas, ou ainda for¢as comparadas a reacoes
quimicas no caso de adsor¢des quimicas. A tabela 2.3 mostra as principais diferencas entre os
dois tipos de adsorgéo.

A abordagem de Boer, demonstra bem o carater dindmico do fenémeno de adsorcéo

em funcdo do tempo de adsorcéo expresso pela Equacédo (87) - Frenkel . (Adamson, 1990).
e (88)
A concentracdo interfacial é dada pela Equacéo (72) conforme se pode verificar.

=Zt= Z.toe(%T) (89)
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Vérias teorias somam-se a essa abordagem donde podemos destacar a classificacao de

Brunauer para agrupar os varios fendbmenos de adsor¢do em isotermas de adsor¢do que

representam os Varios processos, como se pode ver na Figura 2.6.

Tabela 2.3 - Principais diferencas entre adsorcéo fisica e adsor¢éo quimica

Adsorc¢ao Fisica

Adsorcédo Quimica

Forcas de van der Waals
Calor de adsorcéo inferior a 10 Kcal/mol

Quantidade adsorvida depende mais do
adsorvato do que do adsorvente

Especificidade baixa

Adsorcdo ocorre principalmente abaixo do
ponto de ebulicdo do adsorvato

Energia de ativacédo baixa
Adsorg¢éo possivel em multicamadas
Né&o envolve transferéncia de elétrons

Dessorcao relativamente facil

Forgas similares a de ligagdes quimicas
Calor de adsorc¢éo superior a 20 kcal/mol

A dependéncia da adsorcéo é equivalente
para adsorvato e adsorvente.

Especificidade elevada

A adsorgéo ocorre em quaisquer
temperaturas.

Energia de ativagéo variavel, pode ser alta
Adsorg¢do apenas em monocamadas
Envolve transferéncia de elétrons

A dessorcdo pode ser dificil, ou pode ser
acompanhada de transformagfes quimicas.

Fonte: Ruthven, 1984.

A isoterma tipo | é caracterizada pelo aumento rapido da quantidade adsorvida a
medida que a pressdo do gas é aumentada. A partir de determinada pressdo observa-se a
tendéncia a um valor limite de forma assintotica. Este limite corresponde a monocamada
completa. Estas isotermas recebem a denominagdo especial de isotermas de Langmuir. E
neste tipo que estdo enquadrados os alcanos e casos de adsor¢do quimica.(Song, 2007).

Na isoterma tipo Il hd um crescimento até o ponto de inflexdo da curva - ponto “B” —
que corresponde a formagdo da monocamada no caso de solido ndo poroso, ou ainda,
formacdo da monocamada e condensagéo capilar no caso de solidos porosos. Um caso tipico é

a adsorcdo de Nitrogénio em Silica Gel.
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Figura 2.6 — Classificagéo de Brunauer — Isotermas de adsor¢éo;(a) Langmuir,
(b) Tipo I1; (c) Tipo I1I; (d) Tipo IV e (e) Tipo V.
Fonte: ADAMSON, 1990, p.609.

As isotermas do tipo Il s&o raras, visto que se comportam de modo onde as forgas de
adsorcdo sdo muito pouco intensas. A adsor¢do aumenta com o aumento da pressdo, e isto se
deve a formacdo de multicamadas, como no caso do nitrogénio sobre o gelo. Neste caso 0
calor de adsorcdo é igual ou menor que o calor de ligliefacdo do adsorvato.

A condensacdo capilar é a responsavel principal pela configuragdo das isotermas tipo
IV, verifica-se que a formacdo de multicamadas ndo é ilimitada, fato que conduz a saturacéo.
Exemplo deste caso é o benzeno adsorvido sobre gel de dxido férrico a temperatura ambiente.

Tambeém na isoterma tipo V ocorre condensacdo capilar, e também se refere a sélidos
porosos, de forma que a curva é bastante similar ao tipo V.

Adamson e Tadros, ainda determinaram dois tipos adicionais de curvas de adsor¢édo
conforme apresentado na Figura 2.7 — ambas sdo aplicadas a adsor¢cdo em camadas muito

finas onde o “bulk” do adsorvato forma um pequeno angulo de contato com o adsorvente.
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Figura 2.7- Classificagdo complementar de Adamson/Tadros — Isotermas de adsorgéo;(a)
Tipo VI (b) Tipo VII
Fonte: ADAMSON, 1990, p.610.

A seguir podemos verificar 0 equacionamento da termodinamica de adsor¢do para o
caso especifico das isotermas de Langmuir, as que serdo foco deste objeto de trabalho por
representarem de modo mais aderente a adsor¢do dos alcanos de baixo peso molecular em
peneiras moleculares e membranas.

Langmiir admitiu que a superficie do sélido consiste em certo nimero S de sitios
ativos sobre is quais pode ocorrer a adsorcdo. Em um certo instante temos um equilibrio
donde S1 representa os sitios que estdo ocupados e So representa os sitios ainda livres. Temos

entdo que:

So =S Sl (90)
klsl = kz F)So = kZP(S - Sl) (91)
Sl
Zi_pg 92
. 92)
g-LP (93)
1+bP
« k
b =-2% (94)
1
n
—=0
. (95)
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Na tabela 2.4 podem ser verificados parametros relativos a isotermas de Langmuir

para alguns hidrocarbonetos (KAPTEIJN, 1995).

Kapteijn et all (1995) verificou que para o Metano termodindmica da adsorcdo poderia

ser representada pela a Lei de Henry - Equacgéo (19). Para os alcanos seguintes, objetos deste

estudo, foram mantidas as representacdes através da teoria de Langmuir, para moléculas como

0 benzeno ha uma influéncia da temperatura no incremento do fluxo de adsorcdo. Para

moléculas maiores (2,2-dimethylbutane e xilenos) ndo ocorre a permeacdo, considerando-se

assim este como o tamanho de exclusao.
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Tabela 2.4 - Valores tipicos de parametros para as isotermas de Langmuir — membrana

silicate-1

Componente C* K(mmol.g™'kpa™) C* (mmol.g™) K(kpa™)
CH4 0,0086+0.0002 3 0,00286
C2H6 1,15 2,27%0,02 0,508+0,026
C3H8 2,98 2,18%0,05 1,37£0,20

Fonte: KAPTEIJIN, F. et all, 1995.

2.9 Conceitos relativos a formacéo de hidratos

Hidrato de gas é um composto cristalino no qual as moléculas de 4gua, associadas umas
as outras com ligacGes de hidrogénio, encapsulam moléculas de gas como o metano e didxido
de carbono (Sloan, 1998). O tipo de ligagdo intermolecular é parecido com a estrutura do gelo
comum, mas 0 arranjo geométrico produz cavidades que cercam 0s gases originalmente em
solugdo na &gua. Apesar da auséncia de ligacGes quimicas entre a &gua e 0 composto trapeado
(alcano leve, CO,, H,S), a estrutura estavel do hidrato impede sua dissociagdo até temperaturas
bem acima de 0 °C desde que a pressao de dissocia¢do esteja num patamar elevado.

A formacdo de hidratos pode ser expressa por um sistema composto por 3 fases —
fase a, fase H e fase G.

A fase a corresponde a parte onde esta contida a agua “livre” do sistema e pode
encontrar-se em qualquer estado de agregagdo (solido, liquido ou gasoso). A fase H
representa o reticulo cristalino formado pelas moléculas de agua. A fase gasosa (G) possui as
substancias com possibilidades de serem ocluidas no reticulo cristalino.

Para se obter as condicOes de estado para a formagédo de hidratos segundo Van der
Waals e Platteew (1959), parte-se inicialmente da igualdade de potenciais quimicos entre a

fase o e a fase H conforme Equagé&o(106).

ey =, (106)

Onde o potencial quimico da agua na fase o pode ser escrito como :
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wiy —u,’ =RTIn(a, ) (107)

E o potencial quimico da fase hidrato é expresso como :

o —m) = RTZVJH(].—ZY ki] (108)

Substituindo-se as Equac6es (107) e (108) na Equacéo (106) e aplicando-se Gibbs-Duhem

chegamos a expresséo :

S j(AH G, )]dT j % P =ifa,)- Sy m(l Zyj (109)

O

A possibilidade do elemento gasoso ficar ocluso no reticulo cristalino depende de dois
parametros : as fugacidades e as constantes adsortivas de Langmuir. Para o calculo das
fugacidades s&o aplicadas as equacfes no item 2.7.1 enquanto para o célculo das constantes

de Langmuir € utilizado o equacionamento do item 2.8.
2.10 Caracterizacao de misturas de hidrocarbonetos

Um passo essencial para um trabalho em equilibrio de fases consiste na caracterizacdo
das misturas e dos compostos existentes no processo. Em funcéo disso tornam-se necessarios
métodos para identificacdo dos componentes de cada mistura, e quando isto ndo for possivel,
a0 menos a caracterizagdo como “pseudo-componentes”. A partir disto podem ser calculadas
todas as propriedades descritas no capitulo anterior.

Extremamente direta, a caracterizagdo composicional baseia-se no fato de que os
contituintes de uma dada mistura podem ser separados facilmente e se apresentam em numero
limitado. Para isto sdo utilizados equipamentos especificos, dentre os quais os cromatografos
sdo os mais utilizados. Eles podem ser baseados em detectores por condutividade térmica
(DCT) ou ainda por ionizagdo de chama (DIC), e podem usar varias colunas como suporte. O
gas de arraste é geralmente o nitrogénio (DIC) ou o hidrogénio ou hélio (DCT).
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2.11 Simuladores de processo e faixas de pesquisa

Montar sistemas em escala industrial requer investimentos de grande ordem, e por
vezes com tais investimentos ndo sdo obtidos os resultados esperados em termos de
rentabilidade ou até na area de conhecimento e tecnologia. Em fungédo disso, sdo utilizados
comumente programas que “imitam” as condicdes reais, para que conclusdes, ainda que
parciais, possam ser obtidas de forma que as rotas de processo possam ser direcionadas para
um objetivo factivel. Tais programas sdo denominados de Simuladores de Processo, que tém
sido utilizados no projeto e no suporte a operagéo de sistemas.

O maior objetivo na utilizagdo de simuladores de processo é a obtencdo das faixas de
operabilidade de equipamentos, sistemas ou até unidades industriais. A partir de dados
iniciais, estimados com base na utilizacdo de pardmetros histdricos, ou de operabilidade
classicos da industria, sdo determinadas direcdes de pesquisa que, em conjunto com técnicas
de pesquisa operacional, irdo fornecer limites operacionais para as diversas variaveis
significativas.

Os simuladores possuem pardmetros relativos a equipamentos originados em fungGes
bésicas, fungdes estas montadas a partir de modelos termodindmicos. Apesar de varios
modelos ndo corresponderem exatamente ao equipamento real, eles podem ser adaptados de
modo versatil para que em conjunto com varias fungdes possam representar uma operacao,
um conjunto de operacBes ou ainda, sistemas complexos envolvendo balangos de massa e
energia, além de reacdes quimicas e equilibrios de fases.

Um simulador de processo é composto basicamente por uma base de dados com
parametros e propriedades de substancias de interesse do pesquisador ou do profissional da
area técnica, um conjunto de modelos de equipamentos, uma base de modelos
termodinamicos, e regras de convergéncia de fungdes e calculo de sistemas de equacGes

lineares e néo lineares que perfazem a modelagem das unidades operacionais como um todo.
2.12 Modelagem e analise do processo
A modelagem de equipamentos, passo final deste trabalho, consistird na traducdo das

conclusdes verificadas a partir da interseccdo dos resultados obtidos na simulagdo dos

processos e na parte experimental.

Cicero Sena Moreira Gomes Novembro/2007



Aspectos Teoricos 61

O processo se verificard em varias etapas. Destacamos as principais:
» Equilibrio de fases
» Balanco de massa
» Balanco de energia
» Otimizacdo energética
Com base na evolucdo destas quatro etapas, serdo comparados 0s varios arranjos de

equipamentos-base, que irdo constituir a unidade prototipo idealizada.
2.12.1 Etapa | — Equilibrio de fases

Trata-se da parte inicial do processo de selecdo, onde serdo verificadas pressoes,
temperaturas e relagdes de vaz&do entre o gas circulado e o absorvente/adsorvente, procurando
estabelecer pontos 6timos de operacdo em funcdo de uma melhor relagéo de equilibrio.
2.12.2 Etapa Il — Balanco de massa

Nesta segunda etapa sdo verificadas as recuperagdes das fracdes-chave nos processos
de absorcdo ou adsorcdo, de forma que a consisténcia global do levantamento de dados venha
a ser consolidada.
2.12.3 Etapa 11 — Balanc¢o de energia

Nesta etapa procura-se levantar todos os fluxos energéticos, tanto na forma de calor,
como de trabalho, que serdo necessarios para que cada processo ocorra no seu ponto 6timo,
conforme resultados obtidos na etapa I.

2.12.4 Etapa IV — Otimizacao energética

Nesta fase final é avaliada a interdependéncia dos equipamentos tanto no sentido

direto do processo como no sentido inverso ou ainda, da(s) etapa(s) de regeneracéao, de forma
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que seja feita um balanco energético, conseguindo-se a maximizacdo do resultado final, ja

considerada a etapa crucial inicial de equilibrio de fases.
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3 Estado da Arte

Os processos de separacdo de hidrocarbonetos baseiam-se, principalmente, em
fendmenos de superficie (processos adsortivos) e transferéncia de massa (processos
absortivos). Estes processos irdo conferir uma qualidade ao gas em termos de Indice de
Metano que ird melhorar o rendimento de motores baseados no Ciclo Otto, assim sendo
enfocamos dois aspectos no desenvolvimento de pesquisas : equilibrio de fases - base para

processos absortivos/adsortivos e meios para processos adsortivos.

3.1 Equilibrio de fases

Na década de 40, Reamer et. al. (1942) estudaram a respeito do equilibrio de
hidrocarbonetos, realizado ja no intuito de evidenciar a previsibilidade dos processos de
separagdo de parafinas, baseados em transferéncia de massa. Os dados do estudo — Equilibrio
em sistemas Metano-Decano — eram obtidos através de trabalho exaustivo no laboratorio.

Ja em 1964, Kohn e Bradish determinavam curvas de equilibrio para o sistema
Metano-n-Octano, incluindo temperaturas criogénicas, isto é, da ordem de até -150°C,
determinando constantes criticas, propriedades termodinamicas, além de constatar a
veracidade da Lei de Henry para este sistema nas baixas pressoes.

Dois anos mais tarde, em 1966, Poston e McKetta ampliavam os estudos na area de
equilibrio, incluindo o sistema Metano-n-Hexano no rol de pesquisas num range ainda
criogénico com temperaturas da ordem de -110°C. Numa outra frente de pesquisa, Chueh e
Prausnitz (1967) estabeleciam, na mesma época, curvas de liquido vapor a partir da equacéo
de Redlich-Kwong, parametros de equilibrio para diversos sistemas bindrios com
hidrocarbonetos do Metano até o n-Octano, estabelecendo regras de mistura compativeis com
0 comportamento real destes sistemas.

Na década de 70, Elliot, Chen, Chappelear e Kobayashi (1974) realizaram novo
trabalho, utilizando o aparato mostrado na Figura 3.1 e estabeleceram, com isso, parametros
de equilibrio para o sistema Metano-n-Butano. Em 1979, Lin et. al. obtiveram constantes de

equilibrio para sistemas binarios entre 0 metano e o n-decano para altas temperaturas.
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Figura 3.1- Aparato estatico para determinacdo de dados de equilibrio
Fonte: POSTON e MEKETTA,1972.

Em 1995, Kordas et. al. estabeleceram novas correlagbes para coeficientes de
interacdo entre alcanos, enquanto Fl6ter, Loos e Arons (1997) expandiam as curvas de
equilibrio para sistemas binarios com diferenca de nimero de carbonos superior a 20.

Nos anos seguintes, intensificaram-se as pesquisas, 0 que acabou por ampliar os
processos de separacdo e as curvas de equilibrio dos alcanos em sistemas binarios com alcoois
(MATHYS, HEINZELMANN & WITHOLT, 1997) e multiparafinas (DARIDON, XANS &
MONTEL, 1996), bem como alcanos pesados (MEULBROEK, CATHLES Il & WHELAN,
1998).

Estudos de equilibrio adicionais eram desenvolvidos por Fenghour, Trusler e
Wakeham (1999), e também foram obtidos parametros para sistemas ternarios alcanos-alcoois
(GORAL, ORACZ & WARYCHA, 2000).
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Estudos desenvolvidos a partir de diagramas de fase ternarios e quaternarios
determinaram dados de equilibrio para alcanos até o n-hexadecano por Fenghour, Trusler e
Wakeham (2001). Ao longo do ano seguinte, Browarzik (2004) introduziu termodinamica,
ainda para obtencdo de coeficientes de atividade em misturas n-alcanos/n-alcandis; Tourifio
et. al. (2002) estudaram comportamento de fases do ternario acetona/metanol/n-alcanos(C9-
C12). Hohm e Zarkova (2004), ampliavam pesquisas, com o intuito de determinar parametros
para a equacgdo de Lennard-Jones para alcanos do C1 ao C5 e suas misturas binarias, incluindo
ainda o cloro.

No ultimo biénio, 2004-2005, Koztowska, Letcher ¢ Domanska (2004) realizaram
trabalhos tecnoldgicos na area de equilibrio entre alcanos acima do C5; Voutsas et. al. (2006)
realizaram estudos de comparacdo, enfoque simplicidade versus complexidade, usando
equacdes de estado para modelagem em sistemas com alcanos; Cismondi, Brignole &
Mollerup (2005) efetuaram uma revisdo paramétrica das equagdes SR e PR usando um
terceiro parametro, finalmente ressaltamos estudos utilizando hidratos para efeito de

separacdo de alcanos que foram levados a cabo por Zhang et. al. (2005).

3.2 Processos adsortivos

Os processos adsortivos comegaram a ser estudados a partir da década de 90, onde
estudos com peneiras e membranas comecgaram a ter um enfoque tecnologico na separacao de
parafinas.

Em 1994, Huang, Liapis, Xu, Crosser e Johnson realizaram estudos de separagéo
propano-propileno com peneiras moleculares 13X.

Em 1996, Giona e Giustiniani desenvolveram estudos de processos adsortivos em
estruturas fractais, tornando disponivel uma modelagem que incluia este tipo de estrutura na
gama dos processos de separacdo industriais existentes. Dessa forma, enquanto Kapteijn,
Bakker, Zheng, Poppe e Moulijn (1995) desenvolviam estudos incluindo processos de
separacao por membranas a base de silicato e utilizavam equacdes generalizadas de Maxwell-
Stephan (GMS), Vroon et. al. (1996) estudavam otimizacOes nos processos de fabricacdo para
membranas MFI a partir de pardmetros de transporte. Um processo combinado membrana-
absorcao foi estudado por Pettersen et.al. (1996) com o objetivo de desenvolver critérios para

projetos de sistemas hibridos.
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Estudos de adsorcdo, evidenciando processos termodinamicos diferenciados em
membranas MFI como funcdo do peso molecular do alcano (BURGGRAAF et. al., 1998).

Estudos na area de membranas foram desenvolvidos por VVos, Maier e Verweij (1999).
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Figura 3.2 — Processo de separacédo utilizando membranas.
Fonte: SOUFYANI et alli, 2001.

Ja no seculo XXI, estudos de separagéo de alcanos com membranas PEBA — polyether
block amides — (CEN, STAUDT-BICKEL & LICHTENTHALER, 2002); com membranas
silica-silicone (SOUFYANI et. al., 2001) e membranas MFI, melhor visualizados na Figura
3.2 (NOACK et. al., 2002). Zhu, Kapteijn e Moulijn (2003) realizaram estudos de permeagao

em membranas MFI, desenvolvendo modelo para representar a permeagdo do n-hexano a
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partir das equagbes GMS(generalized Maxwell-Stephan) e da teoria 1AS(ideal absorbed
solution).

No ano de 2003, estudos de separacao através de membranas foram desenvolvidos, por
Krishna e Baur (2004) — solucéo analitica equagGes MS; Smit e Krishna (2003) estabeleceram
uma sistematica para projeto de processos com base em equacdes MS e Kim et. al. (2004)

estudaram a separacao de alcanos e alcenos através de membranas de acetato de celulose.

Koztowska, Letcher ¢ Domanska (2004) realizaram trabalho com separacdo alcanos-
alcoois na area de adsorcdo; Economou et.al. (2004) determinaram correlacbes para a
termodinamica e transporte na separacdo de alcanos por membranas poliméricas, finalmente
estudos na seletividade de separagdo para o C5 e C6 por membranas foram estimados por
Arruebo, Falconer e Noble (2006).

Cicero Sena Moreira Gomes Novembro/2007



Materiais e Métodos

69

Capitulo 4
Materiais e Métodos




Materiais e Métodos 70

4 Materiais e Métodos

Neste capitulo sdo apresentadas as diversas rotas possiveis para 0 processo em estudo,
ao final é realizada uma analise qualitativa baseada na arvore de decisdes com o objetivo de

selecionar qual ou quais os processos serdo estudados de forma mais detalhada.
4.1 Descritivo operacional do processo base modelado

Primeiramente, os vasos por onde o gas fluird sdo carregados com a substancia
absorvente. O gés é, entdo, injetado no circuito obedecendo-se a uma pressdo, temperatura e
vazdo pré-determinadas. Apos transferir massa para a substancia absorvente ou ter fragdes
retidas na superficie adsorvente, o gas efluente é entdo direcionado para o sistema
consumidor.

Haverd uma andlise baseada em incrementos de pressdo, temperatura, quantidade de
absorvente, e tipo de absorvente/adsorvente que irdo determinar o processo mais indicado em
funcéo das peculiaridades de cada mistura, a partir de condigdes iniciais.

Foram estabelecidos 4 processos base, PRP-01, PRP-02, PRP-03 e PRP-04, conforme

mostrado a seguir.
4.2 Processo PRP-01 - Resfriamento

4.2.1 Descricao geral

O processo de resfriamento € composto por uma etapa preliminar onde é realizada a
caracterizacdo do gas, em seguida procede-se a expansao através de uma valvula redutora de
pressdo, donde ocorre uma queda de pressdo associada a uma queda de temperatura. Através
de vasos separadores e de uma combinacdo de trocas de calor é finalmente obtido o gas
efluente. (Figura 4.1)
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Figura 4.1 — Processo de separagéo de pesados utilizando resfriamento simples.

4.2.2 Caracterizacao do gas

Trata-se da conversdo dos dados analiticos em dados de processo, onde 0 gas em base

seca é reconstituido no teor de agua com saturacdo de 100%, de forma que assuma a condicéo
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“in natura” em sua producéo (Figura 4.2). Durante a analise cromatografica séo colocados
filtros com o objetivo de remover H,S e H,O que seriam danosos as colunas de particdo, em

especial as capilares.

E-01 - ETAPA DE CARACTERIZACAO DO GAS

’—g'ﬁ—% Zas Produzido

| 5as Base Seca |—>
| Agua Entrada |—>

=I Agua Excedente

Figura 4.2— Caracterizacdo do Gas Natural — Saida do po¢o produtor — PRP-02

4.2.3 Etapa de expansao e separacao — Joule-Thompson

Nesta parte do processo (Figura 4.3) ocorre uma expansdo numa valvula, e o
denominado efeito Joule-Thompson promove uma reducgdo de temperatura, embora mantendo
a entalpia constante, ou seja, a reducdo de nivel energético ndo ocorre, pois ha uma
compensacdo na temperatura (reducdo) de modo a compensar a reducdo de presséo. Isto é
desejavel, pois que o processo de separacdo de pesados passa por retencdo destes

componentes na fase liquida, o que é facilitado pela reducdo de temperatura.
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E-02 - ETAPA DE EXPANSAO E DEPURACAO DO GAS

‘ ::i Zas Resfriado

s Produzido I =§—b

=I Condensado

Figura 4.3— Etapa de expanséo e depuracdo do gas — Joule-Thompson — PRP-02

4.3 Processo PRP-02 — Absorcao

4.3.1 Descricao geral

Neste processo (Figura 4.4), a exemplo do que é verificado no processo PRP-01,
ocorre uma etapa preliminar (ver 4.2.2) onde é realizada a caracterizagdo do gas, em seguida
procede-se a expansdo(ver 4.2.3) através de uma valvula redutora de presséo, donde ocorre
uma queda de pressdo associada a uma queda de temperatura, etapas ja descritas no processo
anterior. Uma nova etapa € introduzida — trata-se da instalacdo de um vaso com absorvente,

onde o gas ira trocar massa deixando retidos os pesados.

Cicero Sena Moreira Gomes Novembro/2007



Materiais e Métodos 74

Gas Pesado

»| Gas Especificado
»| Liguido rermovido

T

Condensado

?
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Figura 4.4 — PRP-02 - Processo de separacdo de pesados utilizando absorcéo
combinado com resfriamento simples.
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4.3.2 Etapa de Absorc¢éao

E introduzido no processo um elemento de separacdo (Figura 4.5) - o absorvente - o qual
promovera de modo mais efetivo a retencdo dos pesados, em fase diversa da do gas, o qual se

deseja especificar.

E-03 - ETAPA DE ABSORCAO DO GAS

Zas Especificado

| Gas Matural I—b
| Absorvente™ |—>

=I Ahsomente Saturado

*%irgem ou proveniente do processo de regeneracio.

Figura 4.5— Processo de absorcdo — remocao de pesados do gas natural- PRP-02

4.3.3 Etapa de regeneracao

O produto usado como absorvente é encaminhado para um processo de separacdo (Figura
4.6), donde os pesados sdo liberados deixando-o em condic¢Oes de realizar novo processo de
absorcdo. O esgotamento € realizado através de uma combinagdo de reducdo de pressao e

aumento de temperatura por trocas térmicas.
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E-04 - ETAPA DE REGENERAGCAO DO ABSORVENTE

Gas Excedente

Absarvente Saturadao }—@.

Liquido Excedente |

'.:]' Ahzorente Regenerado |

Figura 4.6— Processo de regeneracdo — remocao de leves do absorvente — PRP-02

4.4 Processo PRP-03 — Absorcdo apos troca térmica refrigerada

Podemos verificar na Figura 4.8 a variagdo do processo PRP-03 (Figura 4.7) em
relacdo ao PRP-02, onde é, agora realizada, uma otimizagdo energética com o objetivo de
provocar uma reducdo maior de temperatura nos pontos de processo 02 — a montante da

valvula e, 03 a jusante da valvula.
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PRP-03 - PROCESSO ABSORGCAO COM TROCA TERMICA
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Figura 4.7 — PRP-03 - Processo de separacédo de pesados utilizando absor¢do combinado com
troca térmica.
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Trata-se de uma conjugacéo dos processos PRP-01 e PRP-02, e possui 0 seguinte sequencial

de etapas :

- caracterizacdo do gas (4.2.2)

- expansao e separacao (JT) (4.2.3)
- resfriamento adicional (4.4.1)

- absorcéo (4.3.2)

- regeneracéo (4.3.3)

4.4.1 Etapa de Resfriamento Adicional

H& um trocador de calor, onde ha um resfriamento adicional com reaproveitamento de

energia que é utilizada para reduzir a temperatura do gas de entrada.

E-AD - ETAPA DE TROCA TERMICA ADICIONAL (PRP-03)

| Gas Resfriado ‘

¥

<

4>| Condensado[2] |
Gas Produzido —

Condensada[1] |

¥

Figura 4.8 — Resfriamento Joule Thompson conjugado com troca térmica — PRP-03
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4.5 Processo PRP-04 — Processo Adsortivo.

Trata-se do ultimo processo proposto (Figura 4.9). Como no processo PRP-01, ocorre
uma etapa preliminar (ver 4.2.2) onde € realizada a caracterizacdo do gas, em seguida
procede-se a expansdo (ver 4.2.3) atraves de uma valvula redutora de pressdo, donde ocorre
uma queda de pressao associada a uma queda de temperatura, em seguida o gas troca calor
com o efluente de regeneracdo com a finalidade de reter os pesados oriundos desta etapa. O
fluxo é direcionado para o leito adsorvente e 0 gas é entdo especificado. Parte do gas
especificado € aquecido e passa pelo leito que estard na fase de regeneracdo. O gés, agora
enriquecido pelos pesados desorvidos do leito, é resfriado pelo gas de entrada e é conduzido a
um vaso separador final. O liquido é retido é sera direcionado para o vaso acumulador de
liquidos (remoc¢éo) enquanto que o gas residual especificado sera consumido na geragédo de

forca motriz e no sistema de aquecimento para 0 gas de regeneracao.
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Figura 4.9 — PRP-04 - Processo de separacdo de pesados utilizando adsorc¢éo
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4.6 A selecdo do processo

Por tratar-se de um projeto de processos usaremos a técnica da arvore de estados para
selecionar a progressao das atividades neste trabalho.

O principal foco desta analise € priorizar o estudo de processos que possibilitem uma
maior chance de obter os resultados requeridos tanto no processo direto — especificagdo do
gas — como no processo inverso, regeneracdo ou descarte, procurando-se evitar este ultimo.

Em funcdo da complexidade mostrada nos itens 4.1 a 4.5, verifica-se que 0S processos
absortivos possuem uma quantidade menor de equipamentos em relacdo aos processos
adsortivos, redundando num custo mais baixo de investimento. Um segundo aspecto diz
respeito ao veiculo da separacdo — peneira, membrana, carvéo ativado — que sdo tecnologias
proprietarias, e por isto mesmo com um custo significativo de reposicdo. No caso dos
processos absortivos, sub-produtos do processo principal poderdo ser utilizados como veiculo
de separacdo. Um ultimo aspecto trata do processo inverso — regeneragdo. A regeneracdo de
processos adsortivos passam por processos inversos que apresentam algumas desvantagens
em relacdo a sistematica inversa para processos absortivos. A regeneracdo por Troca Térmica
(Thermal Swing) envolve uma grande quantidade de calor trocada e equipamentos complexos
com investimento adicional, os processos de Reducgéo de Pressdo (Pressure Swing) implicam
na necessidade de vacuo, e 0 esgotamento por vapor d’agua também infere a existéncia de
infra-estrutura para a producdo de vapor com solido zero e na pressdo e temperaturas
adequadas. Em resumo, Ruthven (1984) ressalta que apenas processos especificos, onde a
destilagéo ndo oferece condic¢des para uma pureza desejada, ou em processos que envolvam
uma larga escala onde o valor comercial do rafinado (recuperado) compense 0S custos
envolvidos, serdo aplicaveis de modo competitivo 0s processos adsortivos.

Apds terem sido atribuidos pontos de 1 (pior) até 5 (melhor) para seis quesitos a serem
considerados no projeto de processo de um equipamento compacto para a remocdo de
hidrocarbonetos pesados com a finalidade de ajustar o indice de Metano, foram selecionados

0S processos absortivos — Figura 4.10.
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Total
IEQ lIN CPR cop CFR
1[JOULE-THOMPSON 1 5 1 4 5 16 (%)
PRF
2 [EXPANSOR 1 5 1 1 5 13
3[|ABSORCAO COM ALCANOS g 5 4 3 3 18|
PAB
4[ABSORCAO COM OUTRA FUNCAD 3 5 4 3 3 18 (%
5 [PENEIRAS MOLECULARES 1 2 1 2 2 g
6 [MEMBRANAS 3 2 3 5 2 15
PAD
7 |CARVAO ATIVADO 3 2 3 3 2 13
8 |PENEIRA MOLECULAR DE CARBONO 1 2 1 2 2 g
PRF : Processos de Resfriamento PAB : Processos Absortives PAD : Processos Adsortivos
IECQE: Investimento em equipamentos, lIN:Investimento em Insumos, CPR: Custo do Processo Direto,
CFR: Custe da fase de regeneragio, COP: Complexidade Operacional do Processo.
1 - Maior custe, maior complexidade. 5- Menor custe, menor complexidade.
{*} MAIOR ESCORE INDICOU 0S SELECIOHADOS PARA A FASE DE SIMULAQ@ES:’COMPARAQAO

Figura 4.10 — Quadro para selecdo do processo de separacdo de pesados

O processo adsortivo por meio de membranas possui uma boa competitividade em
relacdo aos selecionados, entretanto a incerteza quanto a geracdo de um equipamento
compacto com vistas ao objetivo deste trabalho, bem como a dificuldade em destinar o gas
ndo especificado efluente do processo foram determinantes em sua rejeicdo para o atual

estudo.

4.7 Simulagdes realizadas

Apos terem sido realizadas simulagfes preliminares com os simuladores HYSYM,
PETROX, HYSYS e UNISIM, este ultimo foi selecionado em funcdo de ter sido
disponibilizada a versdo mais atual.

O UNISIM é um simulador de processos desenvolvido pela empresa Honeywell e
conta com uma série de fungdes implementadas para a simulacdo de equipamentos,
caracterizacdo de compostos, célculos de equilibrio e balanco energético, de forma que todos
0S equipamentos necessarios as etapas de modelagem e analise de processos foram realizadas

com base nas rotinas implementadas nesse simulador.
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Apesar de compativel com as necessidades de modelagem para processos industriais e
numa versdo atual, o UNISIM apresenta ainda um numero reduzido de modelos. Modelos
baseados em pesquisas mais atuais, como o SAFT, e com ajustes mais representativos com 0s

dados experimentais ndo foram utilizados no presente trabalho.
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5. Resultados e Discussao

Neste capitulo séo apresentados os resultados obtidos nas simulagfes realizadas com
os simuladores UNISIM e HYD-II, desde uma etapa inicial de ajuste de aderéncia com base

em dados reais, até as simulagdes do sistema estudado.

5.1 Atividades preliminares

5.1.1 Selecdo dos modelos para o calculo de equilibrio

Foi realizada uma selecdo prévia de ajuste de modelos termodindmicos aos dados
experimentais. Foram verificadas as aderéncias de alcanos com outros alcanos e compostos
apolares — ésteres, alcoois e &cidos carboxilicos com o objetivo de selecionar o modelo
termodindmico mais adequado aos processos, objeto desta dissertacdo. O processo modelado
possui uma etapa inicial contemplada apenas por alcanos com faixa de pressdo entre 4
kgf/icm?_a (395,5 kPa) e 41 kgf/cm?_a (4,02 MPa) e de temperaturas entre -5 °C (268,15 K) e
40 °C (313,15 K). A segunda parte do processo, onde ocorrem 0s processos de absorcao, as
pressdes situam-se na faixa de 1,2 kgf/cm2 a (120,9 kPa) a 4 kgf/cm?_a. (395,5 kPa) e
temperaturas entre 10 °C (283,15 K) e 100 °C (373,15 K).

Em um primeiro instante foram verificadas correlagdes baseadas em Equacbes de
Estado. Em um segundo momento, apesar das dificuldades inerentes as simulagdes para
componentes em condic¢Bes supercriticas, foram analisados modelos com base em composi¢do
local, em funcéo do sistema operar com baixas pressodes e coexistirem componentes apolares e

polares.
5.1.1.1 — Aderéncia alcanos-alcanos

Foram realizados testes de aderéncia com os seguintes modelos disponives no UNISIM :
A- Peng- Robinson (PR)

B- Peng-Robinson-Two (PRT)

C- Peng-Robinson Striejk-Vera (PRSV)
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D-SRK
E- UNIFAC

Na Tabela 5.1 s@o apresentados os dados experimentais tomados como base para o

teste de aderéncia para as modelos citados.

Tabela 5.1 — Dados experimentais de ELV para o sistema [ (x1)Metano + (x2)N-butano +

(x3)N-Heptano + (1-x;- X, - X3 ) Hexadecano ]

Pontos X1 Xo X3 T(K) P(MPa)
1 0,1210 0,1632 0,5791 372,48 3,606
2 0,1717 0,1537 0,5457 356,72 4,871
3 0,2186 0,1450 0,5148 340,89 6,100

Fonte: Fenghour et alii, 2001.

Os dados foram correlacionados de forma a se obter a comparacdo do ELV na pressao
de bolha a partir das composicGes e dados de equilibrio experimentais disponiveis, e sdo

apresentados na Tabela 5.2.

Tabela 5.2 — Erros percentuais™ para o calculo do ponto de bolha o sistema [ (x;)Metano +
(x2)N-butano + (x3)N-Heptano + (1-x3- X, - X3 ) Hexadecano |

Pontos PR PRT PRSV SRK UNIFAC
1 -1,19 6,79 -2,88 -2,16 -4,38
2 -1,13 6,75 -2,42 -1,81 -4,35
3 -3,02 4,39 -3,66 -3,36 -6,10
Media -1,78 5,98 -2,99 -2,44 -4,94

* Erro = (calculado — experimental)*100/experimental

Com base nos testes de aderéncia expressos na Tabela 5.2, podemos concluir que o
melhor ajuste ocorre no modelo Peng-Robinson, e que os ajustes de desvios para sistemas nao
ideais (PR-TWU, PRSV) apresentam valores inferiores a correlagdo base. Tanto SRK como o
modelo baseado em contribuicdo de grupos — UNIFAC - ndo se mostraram tdo aderentes
quanto os anteriores. Entretanto, para a expectativa de erros inferiores a 10% admissiveis num
projeto de processo, podemos dizer que ndo ha uma diferenca significativa de

representatividade.
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5.1.1.2 — Aderéncia alcanos-ésteres

Os testes de aderéncia para a funcdo éster também levaram em consideracdo 0s

modelos disponives no UNISIM :

A- Peng-Robinson-Two (PRT)

B- SRK-Two (SRKT)

C- Peng-Robinson Strijek-Vera (PRSV)
D- UNIFAC

Na Tabela 5.3 s@o apresentados os dados experimentais tomados como base para o

teste de aderéncia para as modelos citados em sistemas alcanos-ester.

Tabela 5.3 — Dados experimentais de ELV para o sistema [(x) n-butano + (1-x) Etanoato de
Etila]

Pontos T(K) P(MPa) X
1 318,4 402,95 0,897
2 318,4 323,26 0,597
3 318,4 246,76 0,351
4 318,4 116,47 0,102

Fonte: Haimi et alii, 2004

Os dados foram correlacionados de forma a se obter a comparacéo do ELV na pressao
de bolha para a temperatura disponivel com as varias composi¢des disponiveis a partir dos

dados experimentais.

Tabela 5.4 - Erros percentuais™ para o calculo do ponto de bolha do sistema [(x) n-butano +
(1-x) Etanoato de Etila]

Pontos PRT SRKT PRSV UNIFAC
1 -2,47 -2,35 -2,32 -0,29
2 -15,46 -15,21 -15,55 -0,82
3 -28,43 -28,07 -28,72 -1,40
4 -36,02 -35,74 -36,19 -4,44
Média -20,60 -20,34 -20,70 -1,74

* Erro = (calculado — experimental)*100/experimental
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Com base nos testes de aderéncia expressos na tabela 5.4, podemos concluir que o
melhor ajuste ocorre no modelo UNIFAC, e que os demais modelos apresentam desvios
similares. Entretanto para a expectativa de erros inferiores a 10% admissiveis num projeto de

processo, podemos dizer que ndo ha uma diferenca significativa de representatividade.

5.1.1.3 — Aderéncia Alcanos-Alcoois

Os testes de aderéncia para o equilibrio de fases entre as fun¢des Alcool e Hidrocarbonetos-
Alcanos foram realizados com os trés sistemas: 1-Butanol-Butano, 1-Octanol-n-Heptano e
Octanol-n-Decano.

Para o sistema 1-Butanol/Butano foi analisado o intervalo de pressdes entre 491MPa e

598 MPa para temperaturas de equilibrio em torno de 333 K.

Tabela 5.5 — Dados experimentais de ELV para o sistema [(x) n-butano + (1-x)1-Butanol]

Pontos T(K) P(MPa) X
1 333,22 491 0,4174
2 333,48 559 0,6072
3 333,25 598 0,8114

Fonte: Déak et al, 1995

Os modelos UNIQUAC e NRTL n&o possuem coeficientes implementados no simulador
UNISIM, e desta forma nédo foram verificados. Com base nos testes de aderéncia expressos na
tabela 5.5, podemos concluir que o melhor ajuste ocorre no modelo UNIFAC, e que 0s
demais modelos apresentam desvios similares. Foram verificados os seguintes modelos
existentes no UNISIM:

A- Peng-Robinson-Two (PRT)

B- SRK-Two (SRKT)

C- Peng-Robinson Strijek-Vera (PRSV)
D- UNIFAC
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Tabela 5.6 - Erros percentuais* para o calculo do ponto de bolha do sistema [(x) n-butano +
(1-x)1-Butanol]

Pontos PRT SRKT PRSV UNIFAC
1 -33,67 -32,08 -32,71 -1,71
2 -23,69 -22,70 -23,04 2,67
3 -12,06 -11,64 -11,69 -0,95
Media -23,14 -22,14 -22,48 0,00

* Erro = (calculado — experimental)*100/experimental

Para o sistema heptano/octanol foi analisado o intervalo de pressdes entre 2,06 kPa e 101,32
kPa para temperaturas de equilibrio entre 293 K e 409 K.

Tabela 5.7 - Dados experimentais de ELV para o sistema [(x) heptano + (1-x)1-1-Octanol]

Pontos T(K) P(kPa) x1-m
1 293,15 4,34 0,7116
2 293,15 4,63 0,9968
3 333,48 11,72 0,8360
4 333,25 12,19 0,9650
5 408,21 101,32 0,2000

Fonte: Goral et al, 2002

Os modelos UNIQUAC e NRTL ndo possuem coeficientes implementados no
simulador UNISIM, e desta forma ndo foram verificados. Com base nos testes de aderéncia
expressos na Tabela 5.7, podemos concluir que o melhor ajuste ocorre no modelo UNIFAC, e
que os demais modelos apresentam desvios similares. Foram verificados os seguintes modelos
existentes no UNISIM:

A- Peng-Robinson-Two (PRT)
B- Peng-Robinson Strijek-Vera (PRSV)
C- UNIFAC
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Tabela 5.8 - Erros percentuais* para o calculo do ponto de bolha do sistema [(X) heptano +
(1-x)1-1-Octanol]

Pontos PRT PRSV UNIFAC
1 -18,92 -21,20 -1,50
2 1,21 -2,12 1,32
3 -11,26 -13,05 -3,58
4 -2,87 -5,00 -2,13
5 -32,72 -30,82 4,82
Media -12,91 -14,44 -0,21

* Erro = (calculado — experimental)*100/experimental

Para o sistema Decano/octanol foi analisado o intervalo de pressdes entre 2,06 kPa e
101,32 kPa para temperaturas de equilibrio entre 293 K e 409 K.

Tabela 5.9 - Dados experimentais de ELV para do sistema [(x) 1-Octanol + (1-x)Decano]

Pontos T(K) P(kPa) x1-m
1 393,15 13,23 0,181
2 393,15 20,46 0,919
3 413,15 33,56 0,354
4 413,15 39,85 0,883
5 446,05 101,32 0,800

Fonte: Goral etal, 2002

Tabela 5.10 - Erros percentuais* para o calculo do ponto de bolha do sistema [(x) 1-Octanol
+ (1-x)Decano]

Pontos PRT PRSV UNIFAC
1 -24,45 -22,90 2,87
2 -6,89 -6,35 1,03
3 -23,99 -21,99 3,64
4 -8,91 -7,83 1,86
5 -11,51 -9,58 4,03
Media -15,15 -13,73 2,69

* Erro = (calculado — experimental)*100/experimental

Os modelos UNIQUAC e NRTL ndo possuem coeficientes implementados no
simulador UNISIM, e desta forma ndo foram verificados. Com base nos testes de aderéncia

expressos na Tabela 5.9, podemos concluir que o melhor ajuste ocorre no modelo UNIFAC, e
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que os demais modelos apresentam desvios similares. Foram verificados os seguintes modelos
existentes no UNISIM:

A- Peng-Robinson-Two (PRT)
B- Peng-Robinson Strijek-Vera (PRSV)
C- UNIFAC

5.1.1.4 — Aderéncia Alcanos-Acidos Carboxilicos

Os testes de aderéncia para o equilibrio de fases entre as fungdes Acido Carboxilico e
Hidrocarbonetos- Alcanos foram realizados com os sistemas Acido iso-butirico/Octano e
Etano/Acido Oleico.

Para o sistema &cido isobutirico/octano foi analisado o intervalo de presses entre
2,06 kPa e 101,32 kPa para temperaturas de equilibrio entre 293 K e 409 K.

Tabela 5.11 - Dados experimentais de ELV para o sistema [(x) &cido i-butirico + (1-x)n-
butano]

Pontos T(K) P(kPa) X
1 398,15 101,32 0,275
2 401,15 101,32 0,595
3 408,65 101,32 0,810
4 417,40 101,32 0,905

Fonte: Pang et al, 2006

Os modelos UNIQUAC e NRTL ndo possuem coeficientes implementados no
simulador UNISIM, e desta forma ndo foram verificados. Com base nos testes de aderéncia
expressos na Tabela 5.12, podemos concluir que o melhor ajuste ocorre no modelo UNIFAC,
e que os demais modelos apresentam desvios similares. Foram verificados 0s seguintes

modelos existentes no UNISIM:

A- Peng-Robinson-Two (PRT)

B- SRK-Two (SRKT)

C- Peng-Robinson Strijek-Vera (PRSV)
D- UNIFAC
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Tabela 5.12 - Erros percentuais* para o calculo do ponto de bolha do sistema [(x) &cido i-
butirico + (1-x)n-butano]

Pontos PRT SRKT PRSV Unifac
1 -14,93 -15,09 -13,82 -0,53
2 -24,63 -24,80 22,25 -1,03
3 -23,72 -23,88 -20,05 2,03
4 -13,32 -13,53 -8,51 7,82

Média -19,15 -19,33 -16,16 2,07

* Erro = (calculado — experimental)*100/experimental

Para o sistema acido etano/acido oleico foi analisado o intervalo de pressdes entre 15

atm e 39 atm para temperaturas de equilibrio de 313,15 K.

Tabela 5.13 - Dados experimentais de ELV para o sistema [(X) etano + (1-x)acido oleico]

Pontos T(K) P(MPa) X
1 313,15 1,56 0,275
2 313,15 2,34 0,400
3 313,65 3,90 0,605

Fonte: Ferreira et al, 2003

Os modelos UNIQUAC e NRTL ndo possuem coeficientes implementados no
simulador UNISIM, e desta forma ndo foram verificados. Com base nos testes de aderéncia
expressos na Tabela 5.14, podemos concluir que o melhor ajuste ocorre no modelo UNIFAC,
e que os demais modelos apresentam desvios similares. Foram verificados 0s seguintes

modelos existentes no UNISIM:

A- Peng-Robinson-Two (PRT)

B- SRK-Two (SRKT)

C- Peng-Robinson Strijek-Vera (PRSV)
D- UNIFAC
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Tabela 5.14 - Erros percentuais* para o calculo do ponto de bolha no sistema [(X) etano + (1-
x)acido oleico]

Pontos PRT SRKT PRSV Unifac
1 -16,95 -16,30 -18,38 -17,66
2 -14,59 -14,07 -16,15 -15,19
3 -12,91 -12,73 -14,75 -13,38
Média -14,82 -14,36 -16,43 15,41

* Erro = (calculado — experimental)*100/experimental

5.1.2 Selecdo de modelos para o calculo de hidratos

Os testes de aderéncia para o equilibrio de fases com o objetivo de determinar a
pressdo de dissociacao de hidratos foi realizado com componentes puros — Metano, Etano e i-
butano na faixa de temperatura entre 240 K e 273 K.

A verificagdo foi realizada com os modelos disponiveis no programa HYD-II :

A- Parrish-Prausnitz (PP)
B- Peng-Robinson (PR)
C- Munck et all (MC)

D- Mussumeci (MS)

E- John-Holder (JH)

Tabela 5.15 - Dados experimentais de pressdo de dissocia¢do para alcanos.

Pontos Componente T(K) P(kPa)

1 CH4 244 950
2 CH4 270 2100
3 CH4 275 2900
4 C2H6 240 100
5 C2H6 265 330
6 C2H6 273 480
7 i-C3H8 240 19

8 i-C3H8 265 60

9 i-C3H8 273 100

Fonte: Yamamoto et all, 2004
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Tabela 5.16 - Erros percentuais* para o calculo do ponto de bolha do sistema [(x) &cido i-
butirico + (1-x)n-butano]

Pontos PP PR MC MS JH
1 2,21 2,21 -0,63 2,21 22,42
2 12,86 12,86 16,38 13,00 17,67
3 7,48 7,48 15,31 11,41 12,97
4 17,00 17,00 2,00 17,00 -2,00
5 9,70 9,70 4,85 10,00 0,61
6 4,38 4,38 2,50 4,58 -2,50
7 26,32 26,32 57,89 26,32 -57,89
8 33,33 33,33 30,00 33,33 3,33
9 13,00 13,00 2,00 13,00 8,00

Média 14,03 14,03 14,48 14,54 0,29

* Erro = (calculado — experimental)*100/experimental

Verifica-se que a correlacdo de John-Holder (JH) apresenta o melhor ajuste medio
para os dados testados, propriciando ajustes melhores para o etano e o i-butano. A correlagéo
de Munck et all propicia uma melhor média para os dados do Metano e do Etano. Para os
pontos proximos a faixa deste trabalho, mais uma vez as correlagdes (JH) (6,68%) e
(MC)(11,84) apresentam os melhores resultados.

5.1.3 Simulac0es iniciais

Com o objetivo de analisar, previamente, o equilibrio e o processo de absorcdo de
hidrocarbonetos pesados, foram realizadas simulagcGes onde se tomou como base cadeias
parafinicas, alcoois e acidos carboxilicos entre 8 e 10 atomos de carbono.

Foi adotado o processo PRP-02 e foram variadas as condigdes de processo
(temperatura e presséo), bem como adicéo e retirada de calor conforme Tabela 5.17. Todas as
simulag¢fes tomaram como base uma composi¢do média do gas produzido em &reas isoladas.

S&o apresentados os resultados com base no processo PRP-02 com uma pressédo de 70
kgf/cm2_g sem absorvente (Figura 5.1) e com as fungdes: hidrocarboneto parafina(Figura
5.2), alcool(Figura 5.3), acido carboxilico(Figura 5.4) e éster(Figura 5.5). Todos os compostos

com 8 atomos de carbono com o intuito de promover uma comparacao e sele¢éo inicial .
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Tabela 5.17 - Condigdes de contorno para variaveis no PRP02

C Pressdo | Temperatura Observagoes
kgf/cm? °C
10 a Saturacdo do gas base seca com
01 30
150 agua
10 a
02 150 30a100 P=P01 | Gés saturado sem excesso de agua
10 a P<P02 | Apds expansédo — reducdo de
03 f (processo)
150 T<TO02 | temperatura
10 a )
04 150 f (processo) | T>TO3 | Ajuste da temperatura
10 a .
05 150 f (processo) Mistura com absorvente
Absorvente saturado ap6s
06 1a20 40a 60 _
aquecimento
07 1a20 20a 30 Condensacdo de pesados
L Correntes liquidas
Correntes de vapor
o1 f Ajuste na simulagdo. Se AT=0
(proc.) | Q1=0
02 Ajuste na simulagdo. Se AT=0
Q2=0
f Inclusdo de calor para vaporizar
Q3
(proc.) | pesados
f Retirada de calor para condensar
Q4
(proc.) | pesados
Apl = Funcdo de aquecimento
Ap2 | SeP=0 = Funcéo de aquecimento
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Tabela 5.18 - Composicdo média do Gas Natural — base seca

Constituintes

Gas Tipico (Y%omolar)

Metano
Etano
Propano
i-Butano
n-Butano
i-Pentano
n-Pentano
Hexanos
Heptanos
Octanos
Nonanos
Decanos
Undecanos
Dodecanos
Gas carbbnico

Nitrogénio

75,8714
10,7830
6,4218
1,2504
1,1803
0,5201
0,4801
0,3001
0,1300
0,0426
0,0100
0,0025
0,0006
0,0001
1,4766
1,5304

Fonte: Dados fornecidos pelo acompanhamento de processos da Petrobras/E&P-RNCE, 2004.
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Figura 5.1 — Tratamento baseado em resfriamento - usando a equagéo
PR original disponivel no simulador Hysys v.1.1

P70 - n-Octano
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Figura 5.2 — Tratamento baseado em absor¢do — absorvente é o n-octano
- usando a equacao PR original disponivel no simulador
Hysys v.1.1
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Figura 5.3 — Tratamento baseado em absorgdo — absorvente é o octanol —

usando a equacgdo PR original disponivel no simulador

Hysys v.1.1
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Figura 5.4 — Tratamento baseado em absor¢do — absorvente é o acido
octanoico - usando a equacdo PR original disponivel no

simulador Hysys v.1.1
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P70 - Butanoato de n-butila
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Figura 5.5 — Tratamento baseado em absor¢do — absorvente é o butanoato
de n-butila - usando a equagédo PR original disponivel no
simulador Hysys v.1.1

As simulacGes iniciais, ainda que usando a equacdo PR original (sem considerar
desvios devido a grupos funcionais) ofereceram resultados que confirmam o pressuposto de
que a utilizacdo de meios adsorventes ou absorventes melhoram a qualidade do gas no que se
refere ao Indice de Metano, como pode ser verificado nos graficos apresentados. A
seletividade dos absorventes em relagdo aos compostos pesados, estd expressa na elevacao
do indice de Metano, nas condigdes equanimes de processo utilizadas.

Pode-se verificar que todos os absorventes conferiram resultados melhores que o
processo de resfriamento (atualmente utilizado), isto se verifica de forma mais acentuada
quando o nivel de temperatura é de 50 °C para todas as faixas de pressao.

Verifica-se ainda que para 30°C, mesmo com um ganho menor, ha uma efetiva
melhora no Indice de metano, donde 0 mesmo passa de um méaximo de 66 no processo de
resfriamento, para até valores proximos a 69. Observa-se também que nos processos com
absorcdo a influéncia da temperatura € minima, o que proporciona uma maior flexibilidade
na operacao do sistema em estudo.

As proximas atividades irdo estardo focadas na variacdo do peso molecular do
absorvente e na andlise de adsorventes para que a eficiéncia do processo seja aumentada para

niveis mais satisfatérios, com um indice de metano de no minimo 70.
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5.2. Discussdo e analise dos resultados

A analise a seguir visa selecionar provaveis absorventes dentre o0s existentes para
proceder o ajuste de metano num gas produzido, objetivo final deste trabalho. Para tal é
verificada a influéncia das seguintes variaveis:

- Condicoes de processo (P,T)

- Arquitetura do processo

- Peso molecular do absorvente

- Funcéo quimica do absorvente

- Vazdo de gés efluente do processo

- Balanco energético e custos

5.2.1 Influéncia das condi¢6es de processo (T,P)

As condi¢Bes de processo influenciam sobremaneira no desenvolvimento da
absorcéo, isto decorre das condic¢des de equilibrio das fases liquido-vapor que se comportam
de modo diverso quando confrontamos vazdo, composicdo, pressdo e temperatura da

corrente. Nesta etapa sdo analisados 0s seguintes fatores:

- variagéo de temperatura
- variacgao de presséo

- formagé&o de hidratos

5.2.1.1 Influéncia da Temperatura (T)

Foram selecionadas duas temperaturas iniciais de analise com base nas condigdes
minima média e maxima média encontradas nos campos produtores do RN. Tais
temperaturas sao analisadas em conjunto com a pressao inicial do processo que foi fixada
levando-se em conta as classes de pressdo comerciais de equipamentos 150#
(21,033kgf/cm?) (1,965MPa), 300#(51,033kgf/cm?) (5,004MPa) e 600# (101,033kgf/cm?)
(9,908MPa). As demais temperaturas verificadas decorrem dos processos de expansao
isoentalpica, resfriamento por troca térmica em trocador de calor — P-01 — ou resfriador — P-
03, aquecimento com a finalidade de promover a regeneracdo do absorvente — P-02, ou
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ainda, promovida pelas condi¢des de equilibrio decorrente de misturas ao longo de todo o

processo.

5.2.1.2 Influéncia da presséo (P)

Além das pressdes iniciais mencionadas no item anterior, a analise requer que outras
pressdes também sejam fixadas para analise do processo. Foram a principio desconsideradas
perdas de carga isoladas em equipamentos e optou-se por fixar pressdes necessarias a
demanda estimada como admissivel em processos compactos. No processo de expansdo
isoentalpica representado pela valvula PV-01, foi fixada uma pressdo de 4,033
kgf/cm?(395,5kPa), suficiente para o gas percorrer o processo e vencer o nivel do leito de
absorcdo. Condicdes de processo influenciam sobremaneira no desenvolvimento da
absorcdo, suprindo o consumidor final com 2,033 kgf/cm?(199,4kPa). No processo de
regeneragdo do absorvente, a jusante do P-02 foi finalmente fixada uma pressédo de 1,233

kgf/cmz2(120,9kPa), suficiente para a circulagdo do absorvente para o leito estacionario.

5.2.1.3 O par T-P inicial e a formagéo de hidratos

Por tratar-se de um processo que visa subsidiar o desenvolvimento de um prot6tipo
compacto, ha uma preocupacao com a possibilidade de formacéo de hidratos. Isto decorre da
necessidade, caso haja a formacgéo da quarta fase, de uma injecdo de um inibidor de hidratos
(normalmente um alcool ou sal) o que tornaria mais complexo o equipamento produzido. Em
funcéo disto foi fixada como condicdo de contorno o descarte de alternativas de pares P-T

iniciais — ver Tabela 5.19 — que levem a possibilidade de formacéo de hidratos.
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Tabela 5.19 - Condigdes de temperatura e pressdo iniciais para 0s processos analisados

Condicéo Temperatura Presséo
(T-P) °C Kgf/cm?_a kPa
20-20 20 21,033 2062,6
20-50 20 51,033 5004,6
20-100 20 101,033 9908,0
40-20 40 21,033 2062,6
40-39 40 40,033 3925,9
40-50 40 51,033 5004,6
40-100 40 101,033 9908,0

Em relacdo as condicBGes de pressdo inicial originais, foi introduzida a condigédo
40,033 kgf/cm? que esta no limite da formacdo de hidratos para processos com temperatura
inicial igual a 40°C. Para uma temperatura inicial de 20°C a pressdo maxima admissivel é de
22,233 kgf/cm? e como ndo ha um ganho significativo no processo, a mesma foi descartada.

Através de simulagdo no programa HYD-II (Copyright Petrobrés) obtiveram-se
temperaturas de equilibrio para o gas de entrada saturado em agua e o hidrato. Na Tabela
5.20 sdo mostrados os resultados obtidos. Em funcdo da discrepancia verificada entre as
cinco correlagbes-metodos utilizados, foi utilizado como parametro final indicativo da néo

formacéo de hidratos a média entre os dois resultados mais conservativos.
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Tabela 5.20 - Temperaturas de formac&o de hidrato(TFH) para o gas de entrada

saturado em agua para P=4,033 kgf/cm? - varias correlacdes

Correlagdo/ método de calculo TFH (°C)
Parrish-Prausnitz -8,74
Peng-Robinson -7,32
Munck et all -4,42
Mussumeci -7,33
John-Holder -3,82
Média 2 melhores correlacdes -4,12

Tabela 5.21 - Comparativo entre T3 e a TFH para as condi¢des analisadas

Condicéo P3(kPa) T3°C TFH °C Forma Hidrato
20-20 2062,6 -1,20 Néo
20-50 5004,6 -41,38 Sim
20-100 9908,0 -67,60 Sim
40-20 2062,6 22,50 -4,12 Né&o
40-39 3925,9 -3,99 Néo
40-50 5004,6 -16,76 Sim
40-100 9908,0 -51,53 Sim

O processo de resfriamento no trocador de calor P-01 apds a expansdo em V-01 para

4,033 kgf/cm?(395,5kPa), leva a uma temperatura final conforme mostrado na coluna T3 da

Tabela 5.21. Considerando-se que para uma determinada pressdo ha uma temperatura de

formacdo de hidrato abaixo da qual é efetivamente formada a quarta fase(hidrato) e

analisando os resultados, verificamos que apenas as condicdes de processo (20-20), (20-50) e

(40-20) propiciam processos que estdo isentos da formacdo de hidratos. Deste modo, as

demais condicGes ndo serdo analisadas neste trabalho, e 0 mesmo ficara restrito as condi¢des

T-P acima mencionadas.
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5.2.2 Influéncia da arquitetura do processo

Os trabalhos foram desenvolvidos inicialmente com base no processo PRP-02, que
consistia num simples resfriamento do gas para condigdes-limite ambientes e a passagem por
um leito absorvente onde os pesados ficariam retidos. Como a temperatura média das areas-
alvo do protétipo encontram-se em torno de 30°C, foi analisado um processo alternativo,
onde se buscava uma maior eficiéncia para a reducdo de pesados e conseqliente aumento do
indice de Metano no géas processado. Desta forma, o processo PRP-03 foi analisado e
mostrou-se mais eficiente, em funcdo das menores temperaturas obtidas na permuta de calor
contra-corrente apds a ocorréncia de uma expansdo isoentalpica. O processo PRP-04,
baseado em leitos de adsor¢do néo foi analisado a fundo, visto que esbarra inicialmente nas
grandes quantidades de gas e energia necessarios para uma regeneracdo, mostrando-se a
partir deste aspecto desvantajoso em relacdo ao processo absortivo. Assim sendo, 0s demais

fatores seréo baseados exclusivamente no processo PRP-03.

5.2.3 Influéncia do peso molecular do absorvente

Foi determinado como base para esta comparacdo a funcdo quimica hidrocarbonetos
parafinicos, em decorréncia desta possuir a mesma natureza do gas a ser processado que €
composto em sua maior parte por estes compostos. Todos os dados estdo relacionados com
um gas de entrada representado por uma mistura de 100.000 Pm3 (Tabela 5.18) em base seca,
saturados com agua nas condi¢bes T-P de 20°C-21,033kgf/cm?, 40°C-21,033kgf/cm? e
40°C-40,033kgf/cmz2.

5.2.3.1 indice de Metano em func&o do peso molecular do absorvente

Apds uma analise de compostos que vdo do n-Hexano (C6H14) ao n-Triacontano
(C30H62), foi verificado uma performance mais efetiva para o n-Dodecano(C12H26),
conforme podemos observar na Figura 5.6, que para efeito de simplificagdo mostra apenas 3
componentes na faixa pesquisada. Esta parametrizacdo servira para comparar 0os demais

quesitos observados.
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Peso Molecular x N°de Metano
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Figura5.6 — Numero de Metano em funcéo do peso molecular base
parafinas para o n-C8, n-C12 e n-C14 nos pares T-P
(20-20), (40-20), (40-39)

5.2.3.2 Volume do absorvente para o maximo indice de Metano

Este indice mostra a quantidade de absorvente necessaria para conferir a saturacdo do
leito, e determina por conseguinte a capacidade necesséria para o leito em funcdo do gas a
ser tratado.

A Figura 5.7 mostra uma relacéo direta entre o peso molecular da parafina e o volume
de equilibrio de absorvente necessario para se obter o valor maximo do nimero de metano
para o volume de gas base de célculo de entrada. A Figura 5.8 apresenta a mesma tendéncia
expressa numa relagdo do volume de absorvente sobre o volume de gés tratado no equilibrio,

condicdo base para a determinacdo do nimero de leitos absorventes.
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Vabs para N° Metano Maximo
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Figura 5.7 — Volume de absorvente para o nimero maximo de metano
em para 0 C8, C12 e C14 nos pares T-P (20-20), (40-20),

(40-39)
Razao Absorvente/Gas de entrada
—0—(C08 ——C12 ——C14
0,012
" 0,010 e
S A//<\\A
« 0,008
8- 0,006 O//o\\o
(7]
€ 0,004
£ 0,002
0,000
20-20 40-20 40-39
T(°C)-P(kgflcm2_g)

Figura 5.8 — Razdo entre o volume de absorvente e o gas de entrada
para 0 maximo rendimento do processo em termos de
nimero de metano para o C8, C12 e C14 nos pares T-P
(20-20), (40-20), (40-39)
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5.2.3.3 Razéo de saida/entrada do gas processado

Este indice verifica o quanto foi separado e absorvido de gas apds o processo de
passagem no leito absorvente. Trata-se de um balango de material que indica o quanto de
efluente tratado ird ser direcionado para a combustdo no ciclo Otto, como o quanto de

efluente rejeitado sera direcionado para outras finalidades.

Saida de gas(GS) sobre Entrada de gas (GE)
—0—C08 ——Cl12 ——Cl4

0.700
0.600

O 0.500 -

& 0.400 | % —0
§ 0.300
& 0.200
0.100
0.000

20-20 40-20 40-39
T(°C)-P(kgf/cm2_qg)

Figura 5.9— Razdo entre a saida e a entrada de gas parao C8, C12 e
C14 nos pares T-P (20-20), (40-20), (40-39)

Pode-se observar na Figura 5. 9 que ha uma convergéncia para a razdo gas de saida-
gas de entrada quando sdo usados os absorventes C8, C12 e C14. O C12 ainda mostra um
resultado levemente superior aos demais no par T-P (40-39,033) A selecdo de
hidrocarbonetos base como compostos modelo, deveu-se ao fato deste aproximarem-se dos

fluidos liquidos existentes no campo e possiveis de serem utilizados como absorventes.

5.2.3.4 Percentual de ganho em relacéo ao indice de Metano original

O percentual de ganho do Indice de Metano é o fator mais importante, quando

comparado ao Indice de Metano original ou, ainda, em relacdo aos processos a base de
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resfriamento sem absorvente. A Figura 5.10 mostra o percentual de ganho obtido em relacéo

ao Indice de Metano quando comparado com o gas de entrada.

% ganho sobre N° Metano S/Absorvente

—0— C08 —A— C12 —A—Cl14
25,0
24,0
230 A\
o > T j
& 220 ~. el
o N
X 21,0 ~o—
20,0

20-20 40-20 40-39
T(°C)-P(kgflcm2_g)

Figura 5.10 — Percentual de elevacéo do indice de metano em relagédo
ao indice de metano original para o C8, C12 e C14 nos
pares T-P (20-20), (40-20), (40-39)

Verifica-se um melhor desempenho do C12 para todas as faixas, ficando o C14 com o
segundo melhor desempenho para temperatura de entrada de 40°C e desempenho equivalente

ao C12 para a temperatura de 20°C de entrada.

5.2.3.5 Perda de absorvente durante a absorcéo.

O nivel de perda de absorvente é um fator importante, visto que indica o quanto sera
econémico a escolha realizada. Uma perda acentuada de absorvente produz dois efeitos
indesejaveis: um maior consumo de produto e uma contaminacdo do efluente provocando
uma variacdo no Indice de Metano. A seguir, na Figura 5.11 s&o apresentados 0s percentuais
de perda de absorvente decorrentes da diferenca de peso molecular dos absorventes

utilizados.
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% Perda de absorvente
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Figura 5.11- Percentual de perda de absorvente no gas efluente para o
C8, C12 e C14 nos pares T-P (20-20), (40-20), (40-39)

Observa-se que a perda de absorvente esta inversamente ligada ao peso molecular do
absorvente, quando comparamos parafinas, pois quanto maior o peso molecular tanto menor
a perda, seja por equilibrio ou por arraste. Um fator importante é delimitar qual o valor

minimo admissivel para esta perda, o que estabelece um ponto de corte para a selecao.

5.2.3.6 Temperatura de regeneracao.

A temperatura de regeneracdo é um dado importante para que se possa obter uma
estimativa das cargas térmicas necessarias para purificar o absorvente, ou ainda, delimitar
um valor admissivel para uma saturacéo residual. Para efeito de comparacéo foi estabelecida
uma temperatura de regeneracdo para uma recuperacdo de no minimo 99% do absorvente

utilizado.
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Temperaturade regeneracao

—0— C08 ——C12 ——Cl14

120,0
100,0
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|_
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20,0
0,0
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T(°C)-P(kgf/cm?2_g)

Figura 5.12— Temperatura de regeneracao para o leito saturado, com
uma recuperacdo minima de 99% do absorvente para
0 C8, C12 e C14 nos pares T-P (20-20), (40-20), (40-39)

Conforme a Figura 5.12, observamos que ndo ha uma variacdo significativa das
temperaturas de regeneracdo em funcdo do peso molecular. H& uma diferenca mais

acentuada no par (40-39) para o C12 em relagdo ao C8 e C14.
5.2.3.7 Perda de absorvente na regeneragao.
A perda de absorvente durante a regeneracdo € um ponto crucial no ajuste do

processo, Visto que isto prejudica a estratégia de suprimento e aumenta 0S custos

operacionais devido ao maior consumo de absorvente.
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Perda naregeneracéo
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Figura 5.13—- Percentual de perda de absorvente na regeneracéo
para o C8, C12 e C14 nos pares T-P(20-20), (40-20),
(40-39)

A perda de absorvente na regeneracdo esta inversamente associada ao seu peso
molecular. Verifica-se na Figura 5.13 que ha uma perda de 100 vezes mais C08 do que C12 e

dez vezes mais C12 do que C14.

5.2.4 Influéncia da natureza quimica do absorvente

Foi determinado como base para comparagdo entre interagdes absorbato-absorvente
em decorréncia da natureza (funcdo quimica) do absorvente compostos com numero de
carbonos igual a 8. Todos os dados estdo relacionados com um gas de entrada representado
por uma mistura de 100.000 Pm3 (Tabela 18) em base seca, saturados com agua nas
condigdes T-P de 20°C-21,033kgf/cm?, 40°C-21,033kgf/cm? e 40°C-40,033kgf/cm>.

Foram analisadas funcdes quimicas de fécil obtencdo comercial — hidrocarbonetos,
alcoois, acidos carboxilicos e ésteres — em funcdo de sua afinidade com os pesados do gas

natural.
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E utilizada a mesma seqiiéncia de analise quando da comparagio do processo baseada

no peso molecular, vista nos itens anteriores.

5.2.4.1 indice de Metano em func&o da natureza quimica do absorvente

A selecdo da funcdo mais adequada ao processo passa por uma série de fatores,
entretanto o preponderante é o aumento do indice de Metano propiciado por cada composto,
visto ser este 0 objetivo principal da analise.

Verifica-se que apesar da semelhanga quimica, os melhores resultados decorrentes do
processo de absor¢do colocam as parafinas com a menor elevacdo do indice de Metano
quando comparada com as demais fungdes. Temos o acido octandico (AC), seguido do
octanol (AL) e em seguida o butanoato de n-butila (ES), apresentando os melhores resultados

conforme expressos na Figura 5.14.

Gas efluente x N°de Metano

8100
80,00 ﬂ\%ﬁ
—0—HC
S 78,00 o o ES
g 77,00 \//0
g 76,00 ‘o —A—AC
> 75,00
—0—AL
74,00
73,00 ‘ ‘
20-20 40-20 40-39

Condigéo T-P

Figura 5.14— Numero de Metano em funcdo da natureza quimica do
absorvente — base de 8 atomos de carbono para HC(parafina),
ES(éster), AC(&cido carboxilico) e AL(alcool) nos pares T-P
(20-20), (40-20), (40-39)
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5.2.4.2 Volume do absorvente em funcéo de sua natureza quimica

A determinacdo do volume de absorvente, visa determinar a capacidade total do leito
que deverd ser instalada para promover a retencdo das parafinas pesadas. Quanto menor a
quantidade necessaria, tanto menor o investimento em equipamentos e em inventario de
absorvente.

Na Figura 5.15, verifica-se que o &cido carboxilico necessita de um maior volume
para a condicdo de equilibrio, em seguida temos o alcool e a parafina. Com o menor requisito
de volume para absorvente temos o éster, que indica, observando-se este quesito de forma
isolada, a melhor escolha.

Observando-se a Figura 5.16, percebe-se a relagdo absorvente/gds de entrada de
forma mais clara, o que permite quantificar o volume necessario de absorvente para o

volume de gés a ser tratado.

Condigéo T-Pvs Volume de absorvente

1000
g 800 /A\\A —0—HC
> A/
o 600 - —o0—ES
5
o 400 —A—AC
©
()
g 200 —o—AL
>
E 0

20-20 40-20 40-39
Condicéo T-P

Figura 5.15 — Volume de absorvente em funcdo da sua natureza quimica
— base de 8 atomos de carbono para HC(parafina), ES(éster),
AC(acido carboxilico) e AL(&lcool) nos pares T-P (20-20),
(40-20), (40-39)
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Razao Absorvente / Gas tratado
~ 0,01000
<
@ 0,00800 A
g A/ - —o—HC
ME 0,00600 -
o —0—ES
o 0,00400
% —A—AC
> 0,00200
2 —0—AL
S 0,00000
"’E 20-20 40-20 40-39

Condicéo T-P

Figura 5.16— Razao entre os volumes de absorvente e do géas tratado
em funcéo da natureza quimica do absorvente - base de
8 atomos de carbono para HC (parafina), ES(éster), AC
(4cido carboxilico) e AL(alcool) nos pares T-P (20-20),
(40-20), (40-39)

5.2.4.3 Razédo saida/entrada do gas em funcéo da natureza quimica do absorvente

Este indicador estabelece a seletividade do absorvente em termos de reter 0s
componentes mais pesados em detrimento dos leves, o que ira estabelecer um fluxo maior de
gés efluente com um indice de metano satisfatorio em relagéo ao requerido.

Verifica-se na Figura 5.17, que o &cido carboxilico, seguido do alcool, apresentam a
melhor seletividade expressa em razdo saida/entrada de gas tratado. O éster apresenta um
valor intermediario enquanto que a parafina, por sua maior afinidade com o gas, também
parafinico, apresenta a menor seletividade, indicando um grau de absor¢do maior e um gas

efluente em menor quantidade no fluxo principal do processo.
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% Saida de gas/Entrada de gés
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S

o 0,300
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Condicéao T-P

Figura 5.17— Razdo entre a saida e a entrada de gas em funcéo da
natureza quimica do absorvente - base de 8 &tomos de
carbono para HC(parafina), ES (éster), AC(acido carboxilico)
e AL(alcool) nos pares T-P (20-20), (40-20), (40-39)

5.2.4.4 Ganho em relacéo ao Indice de Metano original em funcgio da natureza quimica

do absorvente

Este indicador quantifica o percentual de ganho em relacdo ao indice de metano
original do gas de entrada, em decorréncia de se optar por uma determinada funcao quimica.
Isto mostra o0 quao mais eficiente € o processo quando se utiliza determinado absorvente.

Conforme a Figura 5.18, observa-se que as funcGes acido e alcool apresentam o
maior ganho relativo, ficando o éster numa posicdo intermediéria e o hidrocarboneto, mais
uma vez explicado pela sua baixa seletividade e conseqliente contaminacgdo do efluente com

0 menor ganho relativo.
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% ganho sobre N° Metano S/Absorvente
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—0—ES
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Figura 5.18- Ganho percentual em relagdo ao Numero de Metano original
em funcéo da natureza quimica do absorvente - base de 8
atomos de carbono para HC(parafina), ES(éster), AC(acido

carboxilico) e AL(&lcool) nos pares T-P (20-20), (40-20), (40-39)

5.2.4.5 Perda de absorvente em funcéo da natureza quimica do absorvente

Como a corrente principal possui apenas hidrocarbonetos e inertes, a analise de

absorventes de funcdo quimica éster, acido carboxilico e alcool produzem resultados mais

independentes, visto que o equilibrio acontece somente apds a passagem do gas no leito

absorvente.

Como j& mencionado, o desejavel € a menor perda possivel, seja por arraste (projeto

adequado em relacdo a velocidade de sedimentacdo) ou por equilibrio, ponto em analise

neste topico.

A menor perda ocorre com a funcéo acido carboxilico, conforme pode ser observado

na Figura 5.19. A fungéo alcool apresenta também uma perda relativa bastante baixa. Ja as

funces esteres e hidrocarbonetos apresentam a maior perda relativa, aproximando-se de 1%.
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% Perda de absorvente
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Figura 5.19 — Percentual de perda de absorvente em funcao de sua
natureza quimica — base de 8 atomos de carbono para
HC(parafina), ES(éster), AC(acido carboxilico) e AL
(&lcool) nos pares T-P (20-20), (40-20), (40-39)

5.2.4.6 Temperatura de regeneracdo em funcdo da natureza quimica do absorvente.

Este quesito ira determinar as cargas térmicas necessarias a reversao do processo.
Quanto menor a temperatura necessaria para o esgotamento dos componentes absorvidos
tanto menor a carga térmica.

Outro ponto importante que deve ser considerado na selecdo é a temperatura de
degradacdo, o que funcionaria como contaminacdo do absorvente e provavel perda de
caracteristicas absortivas.

Verificamos mais uma vez, na Figura 5.20, que as funcbes é&cido e &lcool,
respectivamente, tendem para o aspecto mais desejavel do quesito e apresentam uma menor
temperatura de regeneracdo, temperaturas em torno da ambiente (25 °C) até 50°C, para o
ponto maximo de equilibrio. A funcdo éster encontra-se em posi¢do intermediaria
apresentando temperaturas entre 60°C e 80°C. Devido a menor seletividade os

hidrocarbonetos apresentam a maior temperatura de regeneracao, superiores a 80°C.
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Temperaturade regeneracéo

100

40 O—

\l ——AC
20 A

20-20 40-20 40-39

T(°C)

Condicéo T-P

Figura 5.20 — Temperatura de regeneracdo em fungdo da natureza
quimica do absorvente - base de 8 &tomos de carbono
para HC(parafina), ES(éster), AC(acido carboxilico) e
AL (alcool) nos pares T-P (20-20), (40-20), (40-39)

5.2.4.7 Perda de absorvente na regeneracdo em funcéo da natureza quimica do

absorvente

A analise da perda de absorvente durante a regeneracdo, além de ser um ponto
importante, porqué dela depende a estratégia de alocacdo desta parte do processo, adquire
aspecto especial no caso de fungdes quimicas diversas da natureza do gas a ser tratado. Isto
decorre da contaminacédo provavel do gas efluente da regeneracdo, o que podera impedir sua
utilizagdo comercial como hidrocarboneto.

Observa-se na Figura 5.21, que todas as funcOGes apresentam uma perda
insignificante, ficando mais uma vez o melhor indice para o acido carboxilico e o pior para

os hidrocarbonetos.
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Figura 5.21 — Percentual de perda de absorvente em funcdo da natureza
quimica do absorvente base de 8 atomos de carbono para
HC(parafina), ES(éster), AC(acido carboxilico) e AL(alcool)
nos pares T-P (20-20), (40-20), (40-39)

5.2.5 Fator vazao de gas efluente do processo

Observando-se que quanto maior a vazdo de gas efluente tanto melhor para a
compactacdo do sistema, e além de menores investimentos em equipamentos e custos com
energia e inventario de produtos, procedeu-se uma analise com base na quantidade de
absorvente minima necessaria para que fosse obtido um indice de metano de no minimo 70,
objetivo alvo do processo. Inicialmente sdo analisados os diversos produtos e sua
performance relativa, e em seguida procede-se uma anélise visando a otimizagdo do processo
com base nos melhores resultados.

Observando-se as Figuras 5.22, 5.23 e 5.24, verifica-se que numa relacdo onde o
equilibrio ocorre numa relagdo gas efluente/gas de entrada em torno de 90% obtém-se a
relacdo desejada para o indice de Metano de 70 independente da func&o utilizada e do par P-

T de operacéo do sistema, considerando-se 0 processo proposto.

Cicero Sena Moreira Gomes Novembro/2007



Resultados e Discuss&o 120

Gas efluente x N°de Metano
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Figura 5.22 — NUmero de Metano versus volume de gas efluente em
funcdo da natureza quimica do absorvente base de 8
atomos de carbono para HC(parafina), ES(éster), AC
(&cido carboxilico) e AL(alcool) no par T-P (20-20)

Gas efluente x N°de Metano
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Figura 5.23 — NUmero de Metano versus volume de gas efluente em
fungdo da natureza quimica do absorvente base de 8
atomos de carbono para HC(parafina), ES(éster), AC
(&cido carboxilico) e AL(alcool) no par T-P (40-20)
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Gas efluente x N°de Metano
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Figura 5.24 — NUmero de Metano versus volume de gas efluente em
funcdo da natureza quimica do absorvente base de 8
atomos de carbono para HC(parafina), ES(éster), AC
(&cido carboxilico) e AL(alcool) no par T-P (40-39)
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6. Conclusoes

- Os processos de remocdo de pesados alternativos ao sistema com simples resfriamento
(PRP-01), mostraram-se viaveis em fungdo de sua maior eficiéncia na remocdo de pesados
com conseqilente aumento do Indice de Metano para as mesmas condicdes de temperatura e

pressao.

- Verifica-se que o peso molecular do absorvente possui uma influéncia significativa e o
ponto 6timo — maximo de absor¢do — segue uma funcéo quadrética, ou seja, tanto para baixos
pesos moleculares como para altos pesos moleculares hd um afastamento do ponto maximo de

resultados.

- O uso de fungbes quimicas diversificadas mostrou que, apesar da maior afinidade das
parafinas com o gas natural, os melhores resultados ocorrem com compostos diferenciados,
isto em decorréncia de dois fatores — 0 processo de arraste na absorcdo e 0 processo de

regeneragéo, onde foram verificadas perdas significativas do absorvente.

- Uma decorréncia da analise com func¢des quimicas diferenciadas, determinou também que o
indice de Metano pode ser maximizado com &cidos carboxilicos, alcoois e ésteres. Isto aponta
para solucdes regionais onde podem ser utilizados tanto 6leos provenientes de vegetais como
produtos de processos de beneficiamento destes mesmos 6leos, como o caso do biodiesel e o

subproduto glicerina.

- Processos com uma pressao inicial maior favorecem a remogéo de hidrocarbonetos pesados
em funcdo da relacdo inversa da temperatura com o0 mecanismo de absor¢édo, independente do

absorvente utilizado.

- a funcéo acido carboxilico apresentou a menor perda de absorvente, tanto no processo direto
de absorcdo, como no processo inverso de regeneracdo, apontando esta funcdo como a mais
promissora para a implementacdo de um processo em termos de custos de reposigédo de

absorvente.
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- as funcdes alcool e &cido carboxilico apresentam uma menor temperatura de regeneragédo o
que aponta para um menor cCoONsuMo energeético e consequente menor investimento em termos
de dimensionamento de equipamentos — tendéncia & compactacdo, bem como custos

operacionais — suprimento adicional de energia.

- no balanco energético final, mais uma vez as funcbes acido carboxilico que utilizam de
modo otimizado os recursos de processo disponiveis, visto que em decorréncia de um menor
consumo energético, produzem uma maior quantidade de efluente especificada por dupla
concorréncia de fatores : utilizacdo da energia gerada no processo de combustéo para geragédo
da forga motriz, e reducao/eliminacéo da queima adicional de gas.
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