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NOMENCLATURA

Simbolo Descricdo

bi Parametro por componente da equacdo PR (Peng-Robinson)
Fhe Carga térmica

Fy Fluxo de material na alimentacéo

h, Entalpia do vapor saturado no estagio n

H, Entalpia do vapor no estagio n

Hp1 Entalpia do vapor no estagio posterior

Hit Entalpia do vapor no estagio anterior

I Componente i

J Componente j

Ki Valor K de um componente i

L1 Vazdo de liquido no estagio anterior

n Numero de estagios da coluna

N Numero de estagios

P Pressdo

P. Pressdo critica

On Quantidade de calor

R Constante universal dos gases

S, Fluxo de vapor

T Temperatura

T Temperatura critica

T, Temperatura reduzida

Vi Volume de um componente i

V, Volume de uma corrente no estagio n

Vi1 Volume do componente no estagio seguinte

Xgi Fracdo de um componente i no produto de base
Xgj Fracdo de um componente j no produto de base
XDi Fracdo de um componente i no produto de topo
Xpj Fracdo de um componente j no produto de topo
Xi Fracdo de um componente liquido i

Xn Fracdo do liquido

Xn-1 Fracdo do liquido no estagio anterior

Vi Fracdo do vapor do componente i

Yn Fracdo do vapor

Yn+1 Fracdo do vapor no estagio seguinte

Z Fator de compressibilidade

Zn Composicéo da alimentacéo

o Constante da equacdo de PR
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€ Constante da equacdo de PR

o Parametro por componente na equacgédo de PR
) Constante da equacdo de PR
Q, Constante da equacdo de PR

i Numero minimo de estagios pela equacao de Fenske
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RESUMO

A presente monografia representa o documento relativo a disciplina
Estagio Supervisionado do curso de graduacdo em Engenharia Quimica da
Universidade Federal do Rio Grande do Norte — UFRN. O estagio é disposto
como uma disciplina de carater obrigatério e tem como finalidade
proporcionar ao estudante a execucdo de atividades especificas no ambito de
sua profissdo. A monografia é requisito para a especializacdo no Programa de
Recursos Humanos da Agéncia Nacional do Petroleo (PRH-ANP 14).

O estégio foi realizado no Centro de Tecnologias do Gas — CTGAS, no
Laboratorio de Processamento de Gas — LPG, no periodo de 12 de Dezembro
de 2005 a 12 de Agosto de 2006, tendo como orientadora a Prof. Dra. Claudia
Ossanai Ourique do Departamento de Engenharia Quimica, e supervisor o
Eng. Quimico M.Sc. Leopoldo Alcazar Rojas do Centro de Tecnologias do
Gés — CTGAS/LPG.

O presente estdgio tem como objetivo simular uma unidade de
separacdo dos componentes provenientes de um reator FT (Fischer-Tropsch),
utilizando o simulador HYSYS™. O objetivo especifico é separar os
hidrocarbonetos leves e pesados, proveniente de uma unidade de Sintese de
Fischer-Tropsch dos outros constituintes, principalmente a agua e 0s
compostos organicos de maiores estruturas moleculares.

As atividades mais importantes desenvolvidas durante o processo séo:
estudo das operacdes e procedimentos basicos de projeto de processos no
HYSYS (aplicativos, ferramentas, etc.); estudo e manipulacdo de variaveis
termodinamicas (pressdo e temperatura); céalculo da quantidade de calor
trocado pelo condensador disposto no sistema atraves de planilhas; estudo
preliminar dos separadores visando o entendimento gradual do modo de
operacdo do simulador; pesquisa bibliogréafica.
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1-INTRODUCAO

Atualmente as operacdes de processamento de gas dispde de uma
grande ferramenta que ¢ a Modelagem e Simulagdo de Processos Quimicos
(MSPQ) que se iniciou e se desenvolveu no século passado, sendo hoje uma
area extremamente (til ao Engenheiro Quimico Projetista.

O trabalho teve como objetivo simular e otimizar uma unidade de
separacdo composta de um separador seguido de um trocador de calor de tubo
duplo e de outro separador, para a retirada de umidade e de compostos
organicos da corrente proveniente do reator de Fischer-Tropsch com o uso do
software HYSYS™ da HYPROTECH. A caracteristica principal da simulacéo
é a velocidade com que as informacdes sdo obtidas e a precisdo dos dados do
projeto, ou seja, a tendéncia &€ que ocorra 0 minimo de erros quando
comparados ao trabalho feito manualmente.

O relatorio comega com um pequeno comentario sobre a sintese de
Fischer-Tropsch, como esse método pode revolucionar a area de petréleo e
petroquimica, visto que a partir deste pode-se sintetizar diversos produtos
oriundos do petréleo. Como o objetivo principal € separar a agua e 0sS
componentes organicos da corrente do gas de sintese, € mostrado um
comentario sobre o tema, ja que compde um assunto atual e muito comum
diante das operacdes de processamento de gas, podendo assumir grande
relevancia econdmica.
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2 - A EMPRESA CTGAS

O Centro de Tecnologias do Gas esta localizado na cidade do Natal-RN,
é fruto de uma parceria entre 0 SENAI e a Petrobras.

Através de uma rede que integra empresas, universidades e outras
entidades do pais e do exterior, 0 CTGAS contribui para projetar a imagem do
Brasil no cenario tecnologico internacional, oferecendo produtos no pais e no
exterior.

O CTGAS atende as demandas tecnoldgicas do mercado de gas natural.
Atuando através de suas Unidades de Pesquisa Aplicada e Transferéncia de
Tecnologias de Educacdo Profissional, Informacdo Tecnologica e Assessoria
Tecnica e Tecnoldgica.

A empresa possui uma estrutura fisica distribuida em mais de 14.000m?,
conta com onze laboratorios de servico, sete laboratérios de ensino, sete
oficinas-didaticas (inclusive uma Oficina-Escola — Unidade Convertedora),
vinte salas de aula, dois auditorios com capacidade para 70 e 195 pessoas,
duas salas de videoconferéncia e biblioteca. O CTGAS se propde a atender o
mercado nacional, através da Rede Nacional de Nucleos de Tecnologias do
Gas (REGAS), com os seguintes objetivos:

eConsiderar e promover a utilizagdo de energia de gas natural
enfatizando aspectos de custo, eficiéncia e impacto ambiental;

eAumentar a disponibilidade e a confiabilidade dos sistemas de
utilizacdo do Gas Natural e de outros combustiveis gasosos;

eAumentar ao maximo possivel a eficiéncia energética dos sistemas de
consumo para todos os segmentos de aplicacdo do Géas Natural,

eContribuir para a melhoria das condi¢des ambientais do pais, a partir
do incentivo para a utilizagdo da energia do Gas Natural em substituicdo a
outras fontes ou insumos.
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A empresa CTGAS esté organizada conforme o organograma abaixo:

Empresa CTGAS

Conselho Superior

Diretoria de Tecnologias

Diretoria Executiva

Diretoria de Negocios

!—k—\

UNATT LUINPA

LUINAF

UUNFD

LININF LUINRM

Figura 01: Organograma estrutural da empresa CTGAS

Legenda:

eUNATT: Unidade de Assessoria Técnica e Tecnoldgica;

eUNPA: Unidade de Pesquisa Aplicada e Transferéncia de Tecnologias;
eUNAF: Unidade Administrativo-Financeira;
eUNED: Unidade de Educacéo;
eUNINF: Unidade de Informagéo Tecnoldgica;
eUNRM: Unidade de Relag6es com o Mercado.

OS LABORATORIOS DE SERVICO DO CTGAS

Laboratério de Qualidade do Gas

Efetua anélises e caracterizacbes quimicas que possibilitem aferir a
qualidade do gas natural através do monitoramento de suas propriedades

fisico-quimicas, bem como de sua composicao.

Laboratério de Combustdo

Realiza ensaios para certificacdo e homologacédo e de queimadores e/ou

sistemas de combustéo industrial a gas natural.
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Laboratério de Ensaios Materiais

E destinado a prestacdo de servigos para os mais diferentes tipos de
industrias, estando capacitado a realizar diversas atividades acerca de
caracterizacdo de materiais.

Laboratério de Medicdo da VVazado de Gas

Destina-se a atender a demanda de calibracdes de medidores de vazao
de gés natural atualmente existentes no pais.

Laboratério de Meio Ambiente

Pretende atender as demandas regionais e nacionais de controle e
monitoramento ambiental relativas a producéo, transporte e utilizacdo do gas
natural, petréleo e seus derivados.

Laboratério de Pressdo

Tem por finalidade prestar servicos de calibracdo de mandmetros
analogicos e digitais, garantindo rastreabilidade e confidenciabilidade das
informacgdes geradas.

Laboratoério de Simulacdo Numérica

Realizacdo de trabalhos de simulacdo numérica computacional de
processos de escoamento de gas natural aplicados para modelar sistemas de
transporte e distribuicdo e para processos de combustdo do gas natural.

Laboratorio de Temperatura

Tem por finalidade prestar servigos de calibracdo de medidores de
temperatura, garantindo rastreabilidade e confidenciabilidade das informacGes
geradas.

Laboratorio de Testes de Cilindros

Destina-se a realizar requalificacdo de cilindros para gas natural; e
ensaio hidrostatico pelo método da camisa d’agua em cilindros de aco, para
gases comprimidos.
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Laboratério de Testes de Equipamentos

Obijetiva realizar ensaios em equipamentos domeésticos que utilizam o
GN e 0 GLP como combustivel, segundo as normas técnicas e especificacdes
vigentes.

O LABORATORIO DE PROCESSAMENTO DE GAS - LPG

O CTGAS, visando ampliar suas areas de atuacdo frente ao gas natural,
implementou em parceria com o CTPETRO/FINEP o Laboratorio de
Processamento de Gas — LPG. O LPG tem por finalidade prestar servigos e
desenvolver pesquisa na area de processamento de gas. Destaca-se a busca do
dominio da tecnologia GTL (Gés to Liquid), a manufatura de catalisadores e
adsorventes empregados nas transformacoes fisicas e quimicas do gas natural,
assim como o levantamento de dados que possibilitem p6r em funcionamento
unidades de conversao do gas natural em escala natural.

Os principais objetivos do LPG sao:

eDesenvolver catalisadores/adsorventes a serem empregados nas
transformacoes fisico-quimicas do gas natural;

eObter o0 dominio da Tecnologia GTL;

eRealizar ensaios de validacdo de catalisadores/adsorventes, de modo a
permitir sua producdo em escala comercial;

e|ntegrar grupos de pesquisadores que atuem no
desenvolvimento/estudo de tecnologias relacionadas ao processamento
de gas natural;

eDesenvolver/implementar metodologias para a caracterizacdo dos
produtos obtidos através das reacOes de Fischer-Tropsch.

Atualmente o LPG vem desenvolvendo dois projetos: o projeto GTL,
que dispde de uma planta em escala semipiloto para a transformacédo de gas
em produtos liquidos (gasolina, diesel). A unidade gera gas de sintese (CO e
H,) para posteriormente, através da reacdo de Fischer-Tropsch, converter tal
mistura em Hidrogénio, gasolina sintética e diesel.

O laboratorio também trabalha com a prestacdo dos seguintes servicos:
eProjeto de unidades de testes cataliticos diferenciais;
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eAvaliacdo de desempenho de catalisadores usados nas transformacdes
fisico-quimicas do gas natural;

eAvaliacdo de materiais adsorventes para remocdo de compostos
sulfurosos por adsorcao;

eDesenvolvimento de processos de adsorc¢éo;

eDesenvolvimento de processos relacionados ao tratamento e conversédo
do gas natural.

Leonardo Aradjo Duarte 16



3 - FUNDAMENTACAO TEORICA
3.1 - Sintese de Fischer-Tropsch

A sintese de Fischer-Tropsch é baseada na transformacéo catalitica do
monoxido de carbono e de hidrogénio em hidrocarbonetos e produtos
oxigenados, primeiramente chamada de sintese do 6leo mineral.

A sintese classica de Fischer-Tropsch fornece principalmente
hidrocarbonetos saturados e insaturados, numa vasta gama de pesos
moleculares, alcancando aqueles com alto ponto de ebulicdo. As seguintes
equacOes sdo validas:

Metanacao:

3H, + CO - CH, + H,0O AH=-51,3 Kcal (227°C)

2H, + 2CO — CH, + CO, AH=-60,8 Kcal (227°C)
Parafinas:

(2n+1)H; + nCO — C Hzps2 + NH,0 AH=-86,4 Kcal (227°C, etano)
(n+1)H, + 2nCO — C Hyp:2 + NCO, AH=-105,4 Kcal (227°C, etano)
Olefinas:

2nH, + nCO — C,Hy, + nH,0 AH=-52 8 Kcal (227°C, eteno)
nH, + 2nCO — C,H,, + nCO, AH=-71,9 Kcal (227°C, eteno)

As reacOes secundarias que podem ocorrer sao:

Reacdo de agua-a-gas:
CO +H,0 —» CO,+ H, AH=-9,5 Kcal (227°C)

Reacao de Boudouard:
2CO - C+CO;, AH=-41,5 Kcal (227°C)

Deposicéo de coque:
H,+CO—> C+H),0 AH=-32,0 Kcal (227°C)

Um ajuste do equilibrio termodinamico entre o CO e o H, poderia
significar que a formacdo de metano e a decomposicdo do CO fossem
favorecidas. O fato dos hidrocarbonetos formados durante a sintese serem
principalmente normais ou a-olefinas, indica que 0 processo ndo passa por um
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estado de energia minima, mas é controlado diretamente pela cinética. Uma
vez que o equilibrio termodindmico ndo € atingido durante a sintese, a acdo de
catalisadores deve permitir a orientacdo da reacdo em direcdo a producdo de
compostos saturados ou insaturados, de baixo ou alto peso molecular. O
quadro 01 indica a orientacdo da seletividade em funcdo da variacdo de
parametros reacionais.

HIDROCARBONETOS

SATURADOS
aumento da presséogf
<«— aumento da taxa de conversao

PRODUTOS  <«—{aumento do contetdo de inertes PRODUTOS

MAIS LEVES «—aumento da temperatura MAIS PESADOS
aumento da concentragdo do T
catalisador

aumento da pressao parcial do CO ]

aumento da velocidade do gas

HIDROCARBONETOS |
INSATURADOS

Figura 02 —Influéncia de parametros reacionais sobre a seletividade
Fonte: Estudo seletivo de catalisadores suportados aplicados na sintese de Fischer-
Tropsch (Rio de Janeiro-RJ, Brasil — Setembro de 1984)

3.2 — Processos

Antigamente, varias tecnologias para hidrogenacdo do mondxido de
carbono foram desenvolvidas para se encontrarem 0s requisitos basicos da
classica “sintese do 6leo mineral”. Além da presséo, temperatura, composicédo
do gas de sintese e do catalisador utilizado, as principais caracteristicas dos
processos tecnoldgicos sdo os diferentes métodos de engenharia quimica
aplicada na dissipacéo de calor de reacdo. Os meios reacionais sao:

eReatores de leito fixo com uma massa catalitica estacionaria, por onde
flui o gas de sintese (1);

eReatores de leito fluidizado com arraste (“entrained fluid bed”) e de
leito fluidizado com a massa catalitica movimentada pela passagem do gas de
sintese (2, 3);

eReatores de fase liquida com massas cataliticas fixas ou em
movimento (4).
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Como a sintese de Fischer-Tropsch é conduzida nesses reatores sob
condicbes de reacdo e processos muito distintos — podendo ser usado
catalisadores igualmente diferentes — ndo se pode fazer uma previsdo acerca
do caminho mais promissor a ser seguido para favorecer a formacao do 6leo
diesel.

Em conseqiiéncia, cuidados adicionais devem ser tomados para
correlacionar 0s parametros reacionais validos para a sintese de Fischer-
Tropsch modificada, baseados em calculos termodindmicos e cinéticos. Em
particular, temperatura da reacdo, composicdo do gas de sintese, velocidade
espacial e distribuicdo do tempo de residéncia devem ser correlacionados as
caracteristicas dos diferentes tipos do reator, com vistas aos processos e as
operacdes unitarias.

Os reatores de leito fixo mostram desvantagens quando comparados
com outros tipos de reatores no tocante a dissipacao de calor e a condutividade
térmica no interior do leito catalitico. Uma vez que a reacdo de Fischer-
Tropsch é bastante exotérmica, esses problemas de transferéncia térmica
acarretam a formacao de gradiente axial e radial de temperatura, dentro do
reator, e podem causar superaguecimento local, com consequiéncias danosas,
decorrentes de uma reacdo ndo-isotérmica, como deposi¢cdo de carvdo e
recristalizacdo, combinadas com o favorecimento da metanacdo e uma
desativacdo precoce do catalisador. Entretanto, durante uma operacdo de longa
escala, essas desvantagens podem ser compensadas por um maior reciclo de
gas de sintese.

A perda de carga como consequéncia do fluxo do géas de sintese através
dos reatores, especialmente para velocidades espaciais elevadas, € menor
quando sdo usados reatores de leito fixo.

De importéncia decisiva na seletividade da complexa sintese de
hidrocarbonetos — com conseqiiéncias de iniciacdo e crescimento de cadeias
carbonicas — € a mistura dos reagentes com os produtos ja formados. Desta
forma, todos os processos com reciclo deveriam faze-lo com gases purificados
de produtos, uma vez que estes podem incluir os compostos finais desejados.

Forcas mecanicas agindo sobre os catalisadores e causando importantes
perdas cataliticas sdo minorizadas em reatores de leito fixo. Este tipo de reator
deve ser mais propicio para uma sintese de Fischer-Tropsch modificada, desde
que seja assumida uma remocdo calorifica suficiente (por reciclo de gas ou
com o uso de multiestagios).

Desvantagens da sintese realizada em fase liquida é a maior
transferéncia de massa que pode baixar a seletividade, e a menor solubilidade
dos reagentes a temperaturas mais elevadas. Além disso, a alta temperatura de
processamento favorece a formacdo de produtos com baixo peso molecular.
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Esse detalne tambeém € concernente aos reatores de leito fluidizado. Em
contrapartida, a excelente transferéncia de calor evita o superaquecimento
local e o gradiente de temperatura no reator € menor que 1°C.

Comparando-se se as principais vantagens e desvantagens dos processos
avaliados, parece aconselhavel prevé um melhor desempenho dos reatores de
leito fixo para a realizacdo da sintese de Fischer-Tropsch, principalmente
quando se almeja alta seletividade para determinada faixa de produtos (5).

3.3 — Produtos
3.3.1 — Analise

A composicdo de combustiveis liquidos sintéticos, tal como é obtida no
processo Fischer-Tropsch, é de interesse tanto para o estudo dos mecanismos
da reacdo como para a determinacdo de sua aplicabilidade como combustivel.
No entanto, poucos foram os pesquisadores que realizaram uma separagédo
quantitativa completa dos produtos da reacdo, ou por sua dificuldade
intrinseca ou por se afastar do escopo primordial do estudo.

A primeira informacdo da composicdo isomérica dos hidrocarbonetos
produzidos pela hidrocondensacdo do mondxido de carbono foi publicada, em
1939, por Von Weber (6). Determinando o ponto de ebulicdo e o0 peso
molecular das fracbes, Von Weber estimou a fracdo molar dos
hidrocarbonetos ramificados para as faixas Cg, Cg e Cyg.

Posteriormente, Koch e Hilderath (7, 8) determinaram o conteddo em
isobutano e mostraram, qualitativamente, a presenca de varios isémeros
parafinicos monometilados, na fragdo Cs — C.

Underwood (9), que realizou estudos quantitativos para a distribuicéo
de produtos na faixa de C; a Cg,, e Herington (10), na faixa de Cs a Cyy,
verificaram que a fracdo massica decrescia continuamente com o aumento do
comprimento da cadeia, para um composto com mais de cinco atomos de
carbono.

Porém, essa observacdo diferiu consideravelmente dos resultados
obtidos por Craxford (11), para a fracdo C; a Cy3, e por Friedel e Anderson
(12) para a fracdo C; a Cy. Eles obtiveram um maximo relativo, para o0s
hidrocarbonetos de 5 a 11 atomos de carbono e, a partir dai, um gradual
decréscimo. Ademais, estes ultimos, ainda, realizaram uma anélise
quantitativa dos isdmeros parafinicos de moléculas com 5 a 8 atomos de
carbono, utilizando, para tanto, uma coluna de fracionamento de 6 pés de
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comprimento e 25mm de didmetro, além de um espectrdmetro de massa.
Puderam observar hidrocarbonetos mono e dimetilados e, ainda, etilados.

Com o advento das técnicas cromatograficas modernas e o
desenvolvimento de colunas capilares, o trabalho de separacdo e
reconhecimento de cada produto reacional torna-se menos arduo, porém
mantém sua caracteristica exaustiva.

Recentemente, os trabalhos de Pichler e Schulz (13, 14) promoveram
uma completa separacdo dos compostos organicos homdlogos, inclusive
oxigenados, a partir do metano até o eicosano, fazendo uso de uma coluna
capilar de polipropilenoglicol e, posteriormente, de uma de metilsilicone.
Conseguiram identificar 178 picos distintos, compostos por substancias
isoladas ou por grupos de duas ou mais, pertencentes a mesma funcao.

Outro trabalho, que deve ser mencionado, foi realizado por Cressely et
Alii (15) que propicia uma andlise quantitativa para os produtos da reacdo de
Fischer-Tropsch com até 25 dtomos de carbono.

O mais recente estudo, entretanto, apresentado na literatura, sobre
técnicas que podem ser empregadas para essa separagdo, surgiu em 1983. Huff
e Satterfield (16) notavelmente apresentaram uma sistematica, que, se seguida,
permite uma analise quantitativa de produtos oxigenados e hidrocarbonetos,
além da determinacdo simultanea da agua e do hidrogénio, permitindo, assim,
um balanc¢o de massa completo para todos os elementos.

3.3.2 — Composicao

Uma das plantas Fischer-Tropsch esta instalada em Sasolburg, na Africa
do Sul, e entrou em funcionamento em 1955 (17) e, dois anos mais tarde, ja
produzia 233.000 toneladas de produtos primarios por ano (18). Sasol utiliza
0s processos Lurgi-Ruhrchemie (reator de leito fixo) e Synthol (reator de leito
fluidizado com arraste).

A composicdo dos produtos de Sasol-Synthol é ajustada para fornecer
um maximo de gasolina. Esta distribuicdo de produtos pode ser vista na tabela
01 (19). Observa-se que 43% da seletividade é obtida para os 0leos leves
(gasolina) e, cerca de 20%, para a fracdo C; a C,. Esta fracédo € principalmente
composta por olefinas e pode ser convertida em gasolina, com excelente
rendimento, por meio de polimerizacdo. As fragdes C, e metano contém, cada,
cerca de 10% do carbono reagido a hidrocarbonetos. Com o prolongamento da
corrida (de aproximadamente seis semanas), a composicdo do efluente
transforma-se, passando, pouco a pouco, a produzir hidrocarbonetos mais
leves e saturados.

Leonardo Aradjo Duarte 21



J& o processo com reator de leito fixo foi planejado para uma maxima
producdo de ceras parafinicas (17). Elas sdo compostas, na maior parte, por
moléculas lineares e correspondem a uma seletividade de 35%, como pode ser
observado na Tabela 02 (19). A fracdo de 0Oleo diesel é de cerca de 15% e a
fracdo intermediaria, C;9 — C,; (6%), pode ser usada como reagente para o
craqueamento termico. O conteddo em olefinas dos produtos é de
aproximadamente 45% na fragdo correspondente a gasolina, e decresce
suavemente para produtos mais pesados. O teor em hidrocarbonetos
ramificados € muito baixo, existindo cerca de 4 atomos de carbono terciario

para 1000 atomos de carbono, na faixa acima de C,,.

Tabela 01 — Seletividade (%) dos produtos primarios para o processo Synthol
Fonte: Estudo seletivo de catalisadores suportados aplicados na sintese de Fischer-
Tropsch (Rio de Janeiro-RJ, Brasil — Setembro de 1984)

Compostos Inicio da Corrida Final da Corrida
CH, 7 13
C,H, 4 3
C,He 3 9
CsHe 10 13
CsHg 1 3
C4Hg 7 9
CsHyo 1 2

6leo leve 46 39
0leo pesado 14 2
oxigenados 6 6

acidos 1 1
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Tabela 02 — Seletividade (%) dos produtos primarios para o processo Lurgi-

Ruhrchemie
Fonte: Estudo seletivo de catalisadores suportados aplicados na sintese de Fischer-
Tropsch (Rio de Janeiro-RJ, Brasil — Setembro de 1984)

Compostos Parafinas Olefinas

C; 5 -

C, 3 8

Cs 5 42

C, 5 58
Cs-Cyp 23 45
Ci3-Cyg 15 35
Ciy—Cn 6 -
Ca2 - Cao 17 -
Cart 18 -

3.3.3 — Previsao de Distribuicéo de Produtos

Ultimamente, os estudos que vém sendo realizados no campo da sintese
de Fischer-Tropsch enfocam, principalmente, o desenvolvimento da
seletividade catalitica. Com poucas excecdes, estes recentes trabalhos
apresentam uma distribuicdo de produtos que pode ser descrita pelo
formalismo de Anderson (20, 21) ou pela equacgédo cinética de Schulz-Flory
(22). Inclusive Madon (23), recentemente, mostrou que matematicamente
ambos os tratamentos sdo idénticos.

Quimicamente, estes esquemas representam um simples modelo de
crescimento da cadeia no qual uma espécie carb6nica ¢é adicionada ao final da
cadeia em crescimento. Os formalismos assumem, entdo, que a constante de
crescimento é independente do tamanho da cadeia. Aquele proposto por
Anderson (20), ainda prediz a distribuicdo de isbmeros, com a introducédo de
uma segunda constante. Mais recentemente, um outro esquema, que engloba
trés constantes, foi desenvolvido e também € capaz de prever a producdo de
isdmeros formados com grupamentos etila (21).

Se a equacdo de Schulz-Flory for testada para produtos de rea¢do com
uma faixa de hidrocarbonetos com amplo espectro de pesos moleculares,
desvios marcantes sempre existirdo na faixa C; - C4. Por isso, modificagdes
puramente empiricas da equacdo de Schulz-Flory foram propostas para
considerarem tais desvios (24). Essas modificacOes passaram a computar o
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cragueamento secundario de produtos, a formacdo de compostos ramificados e
a re-incorporagdo de pequenas olefinas na iniciagdo da cadeia e em sua
propagacdo. Contudo, se a sintese fornecer uma distribuicdo mais estreita de
produtos, a lei Schulz-Flory acostar-se-a melhor a faixa C; - C4 (25, 26), mas
desviar-se-a fortemente para o C; e o0 C,.

Conseqlientemente, a producdo de compostos com catalisadores
seletivos levou ao desenvolvimento de uma nova teoria, mais exata na
previsdo dos produtos da sintese. Para as reagdes altamente seletivas, o
crescimento da cadeia € dependente de seu tamanho. Além disso, para 0 caso
de catalisadores bimetalicos ou promovidos, a seletividade que se obtém é
inteiramente devido a reagdes secundarias de craqueamento e, ainda, podem
ocorrer efeitos difusivos (27, 28).

O novo modelo de Nijs e Jacobs (29) €, entdo, desenvolvido usando-se
uma uUnica assercdo: o tamanho das particulas metalicas governa a
seletividade, ou seja, para particulas de dado tamanho, s6 se pode formar
hidrocarbonetos com um numero méaximo e definido de atomos de carbono.
Na realidade uma vasta gama de resultados que apresentam faixas estreitas de
grandes seletividades, se ajustou perfeitamente ao modelo proposto,
certificando a validade da hipétese lancada pelos autores.

3.4 — Processos de Separacao

Quando o Engenheiro Quimico enfrenta o problema de separar certos
componentes contidos numa mistura homogénea, utiliza as diferencas de
propriedades dos constituintes da mistura para conseguir 0 Seu objetivo.
Examina as diversas propriedades quimicas e fisicas dos constituintes da
mistura para determinar qual delas oferece a maior diferenca entre os
componentes, pois uma diferenca maior possibilitard, em geral, uma separagéo
mais facil e mais econémica. Como é natural, o Engenheiro Quimico deve
considerar diversos outros fatores para chegar a escolha final do processo
separativo. As exigéncias de energia, 0 custo e a disponibilidade dos materiais
de processo e de construcdo, a integracdo das etapas no processo quimico
global, s&o fatores que contribuem para determinar 0 processo de separacao
que € economicamente mais atrativo.

As operacfes unitarias sdo pertinentes aos processos separativos que
dependem apenas das diferencas das propriedades fisicas e ndo do
comportamento quimico. Estes processos ou se fundamentam sobre uma
diferenca na composicdo das fases em equilibrio ou sobre uma diferenca na
taxa de transferéncia de massa dos constituintes da mistura.
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3.4.1 — Destilagdo

O processo de separacdo mais amplamente usado na industria quimica e
a destilacdo. Esta operacdo unitaria é também denominada de fracionamento
ou destilacdo fracionada. A separacdo dos constituintes estd baseada nas
diferencas de volatilidade. Na destilagdo, uma fase vapor entra em contato
com uma fase liquida, e ha transferéncia de massa do liquido para o vapor e
deste para aquele. O liquido e o vapor contém, em geral, 0s mesmos
componentes, mas em quantidades relativas diferentes. O liquido esta no seu
ponto de bolha (quando qualquer aumento de temperatura leva-o a
vaporizagdo) e o vapor em equilibrio, no seu ponto de orvalho (quando
qualquer decréscimo de temperatura leva-o a condensacao). Ha a transferéncia
simultinea de massa do liquido pela vaporizacdo, e do vapor pela
condensacdo. O efeito final é o aumento da concentracdo do componente mais
voléatil no vapor e do componente menos volatil no liquido. A vaporizacédo e a
condensacao envolvem os calores latentes de vaporizagdo dos componentes, e
os efeitos térmicos devem, por isso, entrar nos célculos da destilagdo. Numa
solucdo ideal, a volatilidade pode ser relacionada diretamente a pressdo de
vapor dos componentes puros. Nas solugdes ndo-ideais, ndo existe uma
relacdo simples. A destilacdo é amplamente usada para separar misturas
liguidas em componentes mais ou menos puros. Em virtude de a destilacdo
envolver a vaporizacdo e a condensacdo da mistura, sdo necessarias grandes
quantidades de energia.

Uma grande vantagem da destilacdo estd em que ndo se precisa
adicionar nenhuma substéncia para efetivar a separa¢do. Muitos outros
processos de separacdo requerem a adicdo de outro componente que devera
ser removido, numa etapa posterior ao processo separativo. A temperatura e 0
volume dos materiais em ebulicdo dependem da pressao. As pressdes elevadas
podem ser usadas para diminuir os volumes ou aumentar as temperaturas a fim
de facilitar a condensacdo; pode ser que precisem de pressOes baixas para
abaixar o ponto de ebulicdo além do ponto de decomposicdo térmica.

As aplicacbes da destilacdo tém a mais ampla diversidade. O petroleo
cru é separado inicialmente em diversas fracdes (como os gases leves, a nafta,
a gasolina, o querosene, 0s 6leos combustiveis, os Oleos lubrificantes e o
asfalto) em grandes colunas de destilacdo. Estas fracbes sdo processadas
posteriormente em produtos acabados e a destilacdo é freqglentemente
utilizada nas etapas intermediarias da obtencéo destes produtos finais.

A destilacdo, muitas vezes, é realizada em equipamento multiestagio;
também se utiliza a contato continuo (30).
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3.4.2 — Destilagcdo Multicomponente
3.4.2.1 — Consideracoes

A destilacdo multicomponente estd baseada nos mesmos principios do
equilibrio de fase que uma destilacdo binaria. O projeto ou andlise de uma
torre de destilacdo multicomponente utiliza relagdes de equilibrio e balancos
de massas e de entalpia. Faz-se frequentemente a hipGtese de ser constante a
vazao molar interna, de modo que se podem desprezar os balangos de entalpia.
Esta hipdtese € suficientemente correta em grande nimero de aplicacdes da
teoria a destilacdo do petroleo.

Na destilacdo multicomponente € mais complicado definir o equilibrio
das fases, na qual F = C, de modo que devem fixar-se C variaveis para definir
0 equilibrio do sistema.

F=C+2-P

A concentracdo de equilibrio do vapor de um componente depende nédo
apenas da sua concentracdo no liquido e na pressdo, mas também da
concentracdo de todos os outros componentes no liquido. Por isso, €
necessario dispor de dados sobre as relacBes de equilibrio de um componente
em funcdo das variaveis de composicdo de todos os outros componentes. Em
virtude desta exigéncia acarretar uma enorme quantidade de dados, fazem-se,
sempre que possivel, hipéteses simplificadoras. Quando os componentes tém
uma estrutura quimica semelhante (como as dos hidrocarbonetos no petroleo),
é possivel admitir uma relacdo como a da lei de Raoult ou de Henry. Esta
hipotese relaciona a composicdo do vapor de um dado componente a sua
concentracdo na fase liquida, mediante uma constante que ndo depende das
espécies ou das quantidades dos outros componentes presentes.

3.4.2.2 — Variaveis Independentes
Das 2(M + N) + C + 12 variaveis que devem ser fixadas para definir

uma coluna de destilacdo, escolnem-se em geral as seguintes dispostas na
tabela 03:
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Tabela 03 — Variaveis fixadas para definir uma coluna de destilacéo

Estagio de carga (pressdéo e adicdo de calor no

“misturador” e no estagio de equilibrio) 4

Estagios (pressao e adicdo de calor em cada um) 2(M + N)

Condensador (presséo) 1

Refervedor (presséo) 1

Carga (composicao, pressao, temperatura) C+2
Total 2(M+N)+C+8

Restam quatro varidaveis para serem fixadas, independentemente do
numero de componentes presentes. A especificacdo da composicdo e da
recuperacdo de um componente numa extremidade de uma coluna, a razéo de
refluxo e a localizacdo do estagio de carga definem completamente o sistema,
sO que as composi¢des completas, em cada extremidade da coluna, ndo séo
conhecidas. Para que se facam os célculos estadgio a estagio, a fim de
determinar o nimero necessario de estagios, para uma dada recuperacao, €
necessario admitir uma hipétese sobre as composicdes completas do destilado
e do produto de cauda e depois fazer os célculos, estagio a estagio, no sentido
da carga. Quando as composi¢cdes determinadas pelos célculos no estagio da
carga, a partir de cada extremidade, ndo coincidem, entdo € preciso fazer nova
hipdtese sobre as composicOes de cauda e do destilado e repetir todo o célculo.

Se uma coluna de destilacdo existente deve ser usada para separar uma
nova carga, quatro entre as variaveis especificadas sdo diferentes das
anteriores. O numero de estagios, porém, ¢é especificado. A determinacdo da
razdo de refluxo, da localizacdo da carga e da concentracdo de um sé
componente em qualquer das extremidades, define o sistema. O procedimento
de célculo é, porém, o de tentativas. As composicdes ndo podem ser
conhecidas enquanto as temperaturas dos estagios nao forem conhecidas. No
entanto, a temperatura de cada estagio depende das composicdes das fases no
estagio. As composicGes dos produtos de topo e de cauda sdo estimados,
mediantes métodos aproximados, e os calculos de estagio a estagio sdo feitos a
partir de cada extremidade, no sentido do estagio de carga.

3.4.2.3 — Componentes-Chave
Numa coluna, com uma Unica corrente de carga, uma corrente de

produto destilado e outra de produto de cauda, uma mistura multicomponente
é fracionada em duas fracGes. O produto de cauda contém os constituintes
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mais “pesados”, menos volateis, contidos na carga; o produto de topo contém
0s componentes mais “leves”, mais volateis. Os componentes com
volatilidade intermediaria aparecem no topo e na cauda, em fragbes néo
despreziveis.

Os dois componentes entre os quais se define a separacdo Sdo 0S
componentes-chave, ou simplesmente a chave da destilagdo. O componente
mais volatil dos dois é a chave leve, enquanto que o menos volatil € a chave
pesada. Os componentes muito volateis tém concentracdo extremamente baixa
no produto de cauda, e 0S componentes muito pouco Vvolateis tém
concentracdo extremamente reduzida no destilado. Estes dois componentes
sdo caracterizados como componentes ndo distribuidos. Por outro lado, as
chaves e outros componentes de volatilidade intermediaria estdo
“distribuidos” em propor¢do significativa entre o destilado e o produto de
cauda.

3.4.2.4 — Estagios Minimos

O ndmero minimo de estagios a refluxo total pode ser estimado pela
equacéo de Fenske (Eqg. 01).

i = (Xoi /Xoj) (Xsj /Xai) (Eqg. 1)

Onde i e j sdo quaisquer dois componentes; i pode ser a chave leve e j pode ser
a chave pesada. O parametro o € um valor medio de o determinado na média
das temperaturas do topo e da base da coluna.

3.4.2.5 - Distribuicdo dos Componentes

A distribuicdo exata dos componentes entre 0 produto destilado e o
produto de cauda s6 pode ser determinado mediante célculos rigorosos de
estagio a estagio.

Um método para estimar a distribuicdo dos componentes esta baseado
na equacdo de Fenske. A equacdo é exata somente quando a volatilidade
relativa é constante e o refluxo é total. Na pratica o varia com a temperatura
ao longo da coluna, mas a variacdo freglientemente é pequena e, quando €
necessario, ndo héa inconveniente em se usar um valor medio.

Para qualquer componente i, a Eq. Olpode ser escrita tomando como
base qualquer outro componente j:
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Log (Xpi/Xsi) = N log aij + l0g (Xp; /Xg;) (Eq. 2)

3.4.2.6 — Célculos de Estagio a Estagio

Os calculos de estagio a estagio estdo baseados nos célculos de ponto de
bolha e de ponto de orvalho desenvolvidos, acoplados aos balancos de massa
em cada estagio.

Para se calcular a composicgéo de equilibrio do vapor e do liquido num
Unico estagio, € preciso conhecer os valores K, mas estes valores ndo podem
ser determinados até que a temperatura do estagio esteja determinada. A
temperatura do estagio é funcdo da composicdo e por isso é necessario um
procedimento de tentativas. Boa parte das tentativas pode ser eliminada se a
volatilidade relativa for usada em lugar de K, pois a volatilidade relativa varia
pouco com a temperatura. Usa-se, para exprimir essa volatilidade, um dos
componentes-chave. Para qualquer componente i,

Yi = Kj Xi (Eq. 3)
e para 0 componente de referéncia

yr = Ke X (Eq. 4)
de modo que

= Ki /K, (Eq. 5)

Para determinar a composicdo de um liquido em equilibrio com um
dado vapor, uma analise simplificada da analise anterior leva a

Xi= (Vi / ctir) /(2Yi / ctir) (Eq. 6)

Um balanco de massa entre qualquer estagio e uma extremidade da
coluna ¢é usado para fazer os calculos de estagio a estagio. O resultado é a
equacdo de uma reta de operacdo idéntica a que foi deduzida para uma
destilacdo binaria. Para qualquer componente i na secédo de retificacdo

Yn+1,i— (L/V) Xni + (D/V) XDi (Eq 7)
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Para a secdo de esgotamento
Ymi = (L/V) Xia,i + (B/V) Xgi (Eq. 8)

Os valores de D e B séo determinados por um balan¢o de massa global
dos componentes-chave.

3.4.2.7 - Variaveis de Operacéo

Conforme se discutiu antes, 0 niumero minimo de estagios pode ser
estimado pela equacdo de Fenske, escrita para a chave pesada e para chave
leve:

aIK-hkN = (Xp 1k/Xp nk) (X8 hk /X 1K) (Eq. 9)

Também para se determinar o nUmero minimo de estagios, usam-se
razdes de refluxo muito grandes (100 ou 1.000), sendo uma das principais
variaveis de operacéao.

3.5 — Simulacgéo de Processos

A simulacdo de processos consiste em notificar através de suporte
computacional a viabilidade técnica de um processo, uma vez modelado, a
solucdo do modelo € o mesmo que simular o processo, obtendo assim um
prévio comportamento de como o processo responde a certos estimulos, se é
possivel implementa-lo com eficacia e 0 mais importante que € saber em que
condicBes 0 processo ocorre com seguranca e produz os resultados desejados.

O HYSYS é um simulador que oferece ao Engenheiro Quimico
Projetista ferramentas para que este tenha maneiras de representar sua
operacao (ou operacgdes) no computador, de forma segura. O simulador dispde
de grande flexibilidade nas suas operagOes, oferecendo uma base forte para
simulacdo que envolva principalmente Termodindmica, OperacGes Unitarias
Industriais e Reatores Quimicos (catalitico ou néo).

O projeto de plantas de processamento de gas requer muitos calculos,
que se repetem muitas e muitas vezes. No passado, os célculos de projeto
eram feitos todos a mao, entdo, graficos e tabelas termodindmicas eram
ferramentas indispensaveis. Por volta de 1960, muitos dos calculos foram
automatizados pelos Mainframes, que aumentou grandiosamente a capacidade
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e a habilidade dos projetistas para fazerem seu trabalho com eficiéncia e
precisdo. Naquela época, o computador era quase que exclusivamente
destinado ao uso dos softwares que permitiam o projeto mais facil e preciso.
Atualmente existem softwares que ocupam pouco mais de 300 MB
(Megabytes) de memoria em um computador que suporta 80 GB (Gigabytes).
Estes softwares (simuladores) trazem consigo uma enorme caixa de
ferramentas que permite 0 acesso a uma grande quantidade de informacdes
num espagco muito curto de tempo, € o exemplo que trata as relacdes de
pressdo-volume-temperatura e outras propriedades termodindmicas que
conduzem ao célculo de muitas outras propriedades (através de equacbes de
estado) e seu imediato resultado.

Pesquisadores-investigadores cujos nomes sdo Peng e Robinson (1976)
nortearam a adaptacdo de uma equacéo de estado ideal a uma equacao cubica
que melhor pudesse representar uma mistura em seu estado real. Logicamente
a abrangéncia dessa representacdo ndo poderia se estender a todos 0S
componentes devido suas indameras e distintas naturezas, entdo, 0S
pesquisadores verificaram que sua equacdo representaria bem 0s
hidrocarbonetos de forma geral.

As equacdes de estados sdo usadas, por exemplo, para avaliar a entalpia
e a entropia a partir do comportamento do gas ideal para 0s gases reais como
os liquidos reais também, assim como os valores K no equilibrio liquido-
vapor. Por sua vez, os valores K sdo usados para avaliar o nimero e a
composicao das fases dos célculos de uma destilacdo flash. No entanto, estes
calculos sdo bastantes complexos e seria impraticavel sua resolucdo sem a
ajuda de um software simulador. Com o surgimento destes softwares, 0s
resultados tornam-se simples e praticos para qualquer que se interessar.
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4 — DESCRICAO DO SIMULADOR HYSYS

A crescente demanda por produtos com qualidades cada vez mais
rigorosas tem levado as unidades industriais a operarem seus processos cada
vez mais proximos de suas restricdes. Isso faz com que a engenharia necessite
cada vez mais de modelos em estado estacionario e dindmico mais realistas
para analisar melhor estabilidade, robustez e performance dos processos
quimicos.

Diante desse quadro, a utilizagdo de um simulador de processo se torna
fundamental, sendo o HYSYS™ (Hyprotec Ltd) um simulador de processos
que combina a operagdo em estado estacionario e dindmico em um mesmo
ambiente. Ele possibilita passar facilmente de um regime para outro e em
ambos 0s sentidos.

O simulador foi desenvolvido em ambiente Windows e orientados a
objetos e eventos, com compatibilidade OLE (Object Link Embending) onde
se permite que o simulador execute fun¢Ges de outros programas, como 0
MatLab™, e no sentido inverso.

Isso permite que o engenheiro possa criar aplicac6es personalizadas que
facam parte do HYSYS, ou construir interfaces também personalizadas.

O HYSYS possui trés grandes areas de atuacao:

eProcessamento de gas;

eOperac0es de refino;

eProducdo de produtos quimicos.

Além dessas caracteristicas, 0 HYSYS possui pacotes como:
eCineética de reacoes;
eColunas extratoras, filtro e etc;
ePacotes de propriedades;
eOutros.

Essas customizacdes podem ser criadas a partir de programas escritos
em linguagem C/C++, e utilizando o Visual Basic como interface.

As operacdes unitarias sdo modulares e utilizam modelos rigorosos,
onde sdo combinadas com algoritmos de solugdo ndo-sequencial. Nestes
algoritmos as informac@es sdo processadas e os resultados de alguns célculos
sdo automaticamente propagados no fluxograma de frente para trés.

O simulador de processos € um ambiente de engenharia que se destina
as seguintes aplicacoes:

eProjeto conceitual de processos quimicos;
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eProjeto basico de processos;

eProjeto detalhado de plantas;

eProjeto de sistemas de controle;
eOtimizacao de processos;

eTreinamento de operadores;

eAnélise de processos;

eMonitoramento de desempenho do processo.

O HYSYS permite a criagdo de rigorosos modelos em estados
estacionario e dinamico no projeto de plantas. Possui interface interativa, o
usuario tem a habilidade de manipular facilmente as variaveis de processo e a
topologia das operagcfes unitarias, bem como a habilidade para customizar
completamente a simulagdo usando OLE.

O ambiente de simulacdo do HYSYS ¢é integrado, possuindo como
ferramentas principais da modelagem a topologia do modelo, a interface e a
termodinamica.

O simulador possui dois pacotes principais de simulacao, que séo:

eHYSYS.Process (design) — dispde de precisdo, velocidade e eficiéncia
necessaria para as atividades de projeto. O nivel de detalhes e atividades
integradas disponiveis permite uma rigorosa avaliacdo de alternativas para a
realizagdo do projeto.

eHYSYS.Plant — dispde de uma integrada capacidade de simulagéo
estatica e dindmica, oferece resultados rigorosos e de alta confianca com um
alto nivel de riqueza em detalhes a performance e geometria de equipamentos.

A simulacédo interativa do HYSYS é de grande alcance: os calculos
comecam automaticamente enquanto se fornece novas informagdes; 0s
critérios de convergéncia possuem memoria, ou seja, para um dado processo,
existem valores 6timos que devem ser alcancados, quanto mais proximos
estiverem os dados destes valores, mais rapida sera a convergéncia, no caso
dos dados divergirem, o simulador para e informa um possivel erro (de
incoeréncia, geralmente) na insercdo dos ultimos dados; todas as informacgoes
(dados calculados e inseridos) estao disponiveis sem nenhuma restricao.

O uso do HYSYS na simulacdo nas Operacdes de Processamento de
Gas é justificado (exceto pelas informacdes) pelas seguintes vantagens:

eTodas as aplicacdes usam modelos termodinamicos simples;

eTodas as aplicacbes usam topologia de flowsheet simples;

¢QO usuario sé precisa aprender uma interfaca;
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«O usuério pode escolher entre aplicagdes de modelagem a qualquer
hora, ganhando o mais completo entendimento do processo.

Em nosso trabalho, utilizamos a versao 3.1 do HYSYS.
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5-ATIVIDADES REALIZADAS

Neste trabalho, o processamento de gas é de uso exclusivo para
separacdo dos compostos organicos e da agua, dos hidrocarbonetos
leves e pesados. Para isso, se utiliza um separador seguido de um
resfriador de tubo duplo conectado a outro separador operando
continuamente.

5.1 — Introducéo a Simulacdo no HYSYS

5.1.1 — Estudo das operacdes e procedimentos basicos de projeto de
processo em ambiente de simulagéo estética:

Dentre os procedimentos basicos destacam-se a insercdo e edicdo
de correntes e seus respectivos processos, aos quais estdo vinculados os
equipamentos e acessorios, todos customizaveis, o0 HYSYS possui uma
caixa de ferramentas com o0s equipamentos mais utilizados na
Engenharia de Processos, contando com outra ferramenta que é a
criacdo personalizada de outro equipamento que atenda melhor as
especificacOes do projeto. A otimizacdo € uma prioridade na resolucédo
das equacOes (de qualquer origem) gque regem 0S processos, ou seja,
todos os resultados apresentados compreendem seus valores 6timos.

5.1.2 — Utilizacao de ferramentas do simulador

Criacdo de diagrama de fases, projeto de tubos de transporte,
diagramas de formacdo de hidratos e etc. O simulador também dispde
de uma linguagem de programacdo com suporte no VISUAL BASIC,
onde se pode criar e editar macros, que poupam muito tempo durante o
projeto do processo uma vez que automatizam as tarefas rotineiras
dando a vantagem da economia de tempo, permitindo ainda uma
abordagem visual, onde se podem inserir janelas com botdes de
controles (estilo activex e comuns) que permite uma maior organizacao
das tarefas a serem executadas. Apesar da vantagem em sua utilizacao,
esta ferramenta foi apenas estudada, e descartada a sua aplicacdo devido
a pouca familiaridade adquirida com a ferramenta.
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5.1.3 - Manipulacdo de variaveis termodinamicas pressdo e
temperatura:

A termodindmica é a principal ferramenta que d& assisténcia ao
ambiente de simulacdo (estatica e dinamica) do HYSYS, entdo, foram
realizadas diversas operagdes com o mesmo objetivo de separar 0sS
compostos organicos e a agua, dos hidrocarbonetos leves e pesados.
Foram montados flowsheets representando cada processo utilizando
equipamentos de simples utilizagdo como expansores, compressores,
vasos separadores, distribuidores, controladores de nivel, aquecedores,
resfriadores e ferramentas logicas.

5.1.4 — Vinculacao e Incorporacéo de Objetos a partir do ambiente
de simulacéo:

Como ja foi mencionado, o software HYSYS possui uma
ferramenta de grande utilidade préatica que é a OLE (Object Linking and
Embending — Vinculacdo e Incorporacdo de Objetos), esta ferramenta
permite a unido de partes de documentos (0s objetos) de aplicativos
diferentes em uma unica combinacdo de documentos. E essa unido
(chamada vinculagdo) mantém os documentos conectados, de forma que
a alteracdo de qualquer um deles influenciard automaticamente nos
outros que estejam vinculados ao grupo. Sendo assim, informacdes de
outras simulagbes (desde que estivessem prontas) podem ser
compartilhadas instantaneamente. Com essa finalidade, foi feita uma
vinculagdo de um documento do banco de dados “samples™ do HYSYS,
esse sample simulava o tratamento de uma corrente de gas de sintese
com composi¢do semelhante a que foi fornecida para a realizacdo do
estagio, entdo, alteracbes (chamamos de estimulo) que fossem feitas no
primeiro documento forneceriam informacodes (chamamos resposta) que
seriam usadas nas estimativas de temperatura do segundo caso (as
colunas de separacao e o trocador de calor).
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5.2 — Pesquisa bibliogréafica

A pesquisa bibliografica teve utilidade do come¢o ao fim do
estagio, tendo uma grande importancia devido ao carater tedrico do
presente estagio, tendo sido consultados livros, apostilas, periddicos,
artigos, internet e etc. A consulta deu suporte aos objetivos da
simulagéo (separacdo dos componentes provenientes de um reator FT)
quanto a fundamentacdo tedrica, que compreende as defini¢cbes da
sintese de Fischer-Tropsch até as unidades de separacao.

5.3 — Levantamento de dados de operacgao

Os dados de operacdo sdo indispensaveis ao funcionamento
minimo (ou béasico) de qualquer equipamento que venha a ser inserido
no ambiente de simulagdo, no caso da etapa de treinamento (etapa
inicial), foram estimadas dados como a variacdo de pressdo para o
funcionamento das colunas de separacéo e para o trocador de calor.

Para o sistema separador-trocador-separador, os dados basicos de
funcionamento forma obtidos pelo método de tentativa-e-erro. Vez que
sistemas gasosos sao fortemente influenciados pela pressao do sistema,
as pressdes encontradas se aproximam de seus valores Otimos,
proporcionando um melhor rendimento na separacdo dos componentes
provenientes de um reator FT.

5.4 — Estudo do processo da unidade de separacao

O HYSYS dispde de uma coluna de separacdo de simples
operacdo, o estudo em coluna de separacdo contribuiu fortemente para o
levantamento de dados que seriam empregados para o0 projeto da coluna
de separacdo propriamente dita. Sendo menos complexa, exigiu uma
quantidade menor de informacdes para o seu Otimo desempenho,
servindo de base para o entendimento da simulacéo.

No comeco da operacdo de separacdo, as composicOes e as
vazOes variam muito com o tempo. O intervalo de tempo, contado
depois do instante de partida, necessario para o sistema separador-
trocador-separador atingir 0 regime permanente, constitui um
importante parametro do processo. Esse intervalo de tempo depende da
taxa de passagem das duas fases através da coluna e a taxa de
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transferéncia de massa. A taxa de passagem depende do volume do
material que fica retido no equipamento e também das vazbes. Na
partida da coluna, a carga é injetada para dentro dela onde ocorre o
processo de separacéo.

5.5 — Simulacgéo da unidade de separacao

O procedimento a seguir descreve todas as etapas para se realizar
a simulacédo da unidade de separacdo no simulador HYSYS.

5.5.1 — Definicéo da corrente de entrada

No caso de operacGes de processamento de gas, € necessario
definir trés parametros (temperatura, vazdo e pressdo), o HYSYS
calcula automaticamente todos os outros, e também definir uma
equacdo gque melhor represente o sistema numa dada operacédo, neste
caso, uma simulagdo. Por se tratar de uma mistura predominantemente
de hidrocarbonetos, foi escolhida a equacdo de Peng-Robinson
modificada/atualizada, que € mostrada a seguir:

z="M=- VAV (Eq. 10)
RT  Vi-bi RT(Vi+ &bi)(Vi+ obi)
Onde
ai = Q.o(Tri;)R*T?/ Pc; (Eq. 11)
bi = Q,RTc; / Pc; (Eq 12)

a(Tri;o;) = [1+(0,37464+1,54226—0,269920:))(1- Tri¥)]1%  (Eq. 13)

e g, 6, Q, e O, sdo constantes especificas da equacao, conforme a tabela
04.

O HYSYS possui uma equacdo de Peng-Robinson apropriada
para sistemas mais complexos como € o caso do gas de sintese que
possui mais de dez componentes na mistura total.

A tabela 04 a seguir mostra os parametros da equacgéo de Peng-
Robinson tradicional:
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Tabela 04 — Constantes da equacgao de Peng-Robinson

Equacdo de PR
g -0,414214
) 2,414214
Q, 0,457235
Qp 0,077796

Em se tratando de misturas, € necesséario definir aléem dos trés
parametros anteriores comentados, a composicdo de cada componente
envolvido. Para melhor identificacdo e entendimento do flowsheet, é atribuido
a cada corrente (material ou de energia) um nome, seja ela de entrada
(fornecida) ou de saida (calculada). Uma vez definida e validada, o
Engenheiro Projetista pode contar com uma serie de ferramentas disponiveis.

O HYSYS fornece duas opcdes de resolucédo da equacdo de Peng-
Robinson, o estilo HYSYS e o estilo padrdo, o modo escolhido ¢ o modo
HYSYS, apesar de ser um pouco diferente da usual, representa melhor o
equilibrio liquido-vapor de sistemas mais complexos.

No caso em estudo, foi utilizado o0 mondxido de carbono como reagente
limitante, e as condicOes da corrente que entra na unidade de separacdo, bem
COmOo sua composic¢ao, encontram-se nas tabelas abaixo:

Tabela 05 — Condicbes da corrente de entrada no primeiro separador

Propriedade Valor Unidade
Pressdo 6 Bar

Temperatura 249,7 °C
Vazéo 103 mL/min
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Tabela 06 — Composicao global da corrente de gas que entra no primeiro

separador

o
Temperature 29497 | C
Pressure 5.000 | bar
hdolar Flow 0.1252 | kgmaolefh
Liquid “YWolume Flow A0Z2.0 | mLfYmin
Comp Male Frac(hethane) o.0091
Comp Male FraciiEthane) 0.0052
Comp Mole Frac(Fropanel 0.0092
Comp Maole Frac (i-Butane) O.aoo0
Comp Male Fracin-Butane) 0.00=4
Comp Mole Frac(i-Pentane) .00
Comp Mole Frac(n-Pentane) 0.a0z:=
Comp Maole Fraciin-Hexane) 0.0024
Comp Male Fracin-Heptane) 0.0021
Comp Mole Frac(n-Octane)) 00019
Comp Mole Fracin-MHonane) o.0o017
Comp Maole Fraciin-Decane) o.0015
Comp Mole Fracin-C117) O.0014
Comp Mole Frac(n-C12) 0001z
Comp Male Frac (n-C13) o.0o12
Comp Maole Frac(n-C14) o.0011
Comp Mole Frac (n-C15) O.ao10
Comp Mole Frac (n-CA16) O.ao10
Comp Male Frac(n-C17) O.aoo03
Comp Maole Frac(n-C18) O.0003
Comp Mole Frac(n-C197% 0.a00:=
Comp Maole Frac (Ethylene) 0.a0z2
Comp Maole Frac(Fropene) 0.0055
Comp Male Frac(1-Butene) 0.0031
Comp Mole Frac(1-Pentene) 0.00z2
Comp Maole Frac(1-Hexene) o.00z27
Comp Male Frac(1-Heptene) O.0024
Comp Male Frac(1-Octene) 0.0021
Comp Mole Frac{1-MHonene) o.0o1:=
Comp Maole Fraci(1-Decens) O.0016
Comp Male Fraci(1-Undecenea) o.0015
Comp Male Fraci1-Daodecenea) o.0014
Comp Maole Frac(1-Tridecene) o.001z
Comp Male Frac(1-Tetradecean) o.0o12
Comp Male Frac(1-Pentadecen) | 00011
Comp Mole Frac(1-Hexadecene) | 00010
Comp Maole Frac({1-Heptadecen) | 000490
Comp Male Frac(1-Octadecens) | 0O.0009
Comp Mole Frac(1-Monadecenea) | D.00089
Comp Mole Frac (Hydrogen 0.24912
Comp Male Frac (CO) O.aoo0
Comp Male Frac(Z0O2) 0.2377rz
Comp Mole Frac (Mitrogen? .00
Comp Mole Frac (H20) 0.19493

Leonardo Aradjo Duarte

40



5.5.2 — Definicao das colunas de separacao

No ambiente da simulagdo, encontra-se disponivel todo o aparato de
equipamentos existentes no simulador. Estes que se encontram no modo nao-
resolvido (not solved), cabendo ao projetista informar os dados necessarios
para que o equipamento mude para o modo resolvido (converged).

No caso citado em que se deseja separar alguns componentes dos
outros, € utilizado duas colunas de separacdo. Alguns equipamentos possuem
parametros pré-definidos (valores default), dependendo da utilidade do
equipamento, muitos dos pardmetros sdo previamente definidos. Como
também o caso das colunas de separacao, que vém com alguns valores padrdes
como o nivel de liquido em seu interior.

Os primeiros dados a serem colocados nas colunas séo as variacdes de
pressdo e as correntes de entrada e de saida, posteriormente, para tornar o
processo mais especifico, se colocam os didmetros e 0s comprimentos das
colunas. Depois de inseridos os dados basicos, 0 HYSYS gera um conjunto de
dados de carater primario e estimativo, que podem se tornar os dados reais a
serem implantados no projeto.

HV-6015
V-6100
2 4
HE-6000
V-6000
1

—
Ch_ouT 6B

Figura 03 — Flowsheet da unidade de separacdo na simulacéo
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Legenda:

1: Corrente do gas de entrada, proveniente do reator GTL;

2: Corrente da fase vapor saindo do primeiro separador, V-6000;

3: Corrente da fase liquida saindo do primeiro separador, V-6000;

3A: Corrente da fase liquida saindo da valvula HV-6009;

4: Corrente saindo do condensador, HE-6000;

5: Corrente da fase vapor saindo do segundo separador, V-6100;

5A: Corrente da fase vapor saindo da valvula HV-6015;

6: Corrente da fase liquida saindo do segundo separador, V-6100;

6A: Corrente da fase liquida saindo da valvula HV-6012;

6B: Corrente da fase liquida saindo da valvula HV-6011;

Ch_IN: Corrente de entrada agua no condensador proveniente do chiller;
Ch_OUT: Corrente de saida de 4gua do condensador em direcéo ao chiller;
V-6000: Primeiro separador;

HE-6000: Condensador;

V-6100: Segundo separador;

HV-6009: Valvula;

HV-6015: Valvula;

HV-6012: Valvula;

HV-6011: Valvula.
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Figura 04 — Primeiro separador da unidade de separacéo da planta GTL
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Figura 05 — Primeiro separador da unidade de separacdo da planta GTL
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Figura 06 — Propriedades das correntes do primeiro separador
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Figura 07 — Segundo separador da unidade de separacéo da planta GTL
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Figura 08 — Segundo separador da unidade de separacéo da planta GTL
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Figura 09 — Propriedades das correntes do segundo separador
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Tabela 07 — Composicéo global e algumas propriedades das correntes que saem do
primeiro separador

2 3
Temperature G381 | C Temperatura G321 | C
Pressure G.000 | bar Pressure G.000 | bar
halar Flow 0.1104 | kgmolemh halar Flow 2.484e-002 | kgmolam
Liquid “walume Flow 21.14 | mLmin Liquid “walume Flow 21.89 | mLmin
Comp hdole Frac (wethane) o.oi1z Comp hbole Frac ivethane) 0.o000
Comp hiole Frac (Bhane) 0.007 1 Comp hale Frac (Bhane) o.ooo1
Comp hdole Frac (Propane) 0.0052 Comp hole Frac (Propane) 0.0002
Comp hole Frac (- Butane) o.oooo0 Comp hole Frac (J- Butane) 0.oooo
Comp hole Frac (n-Butane)) 0.0041 Comp hole Frac (n-Butane)) 0.000%5
Comp hiole Frac J-Pentane] 0.o000 Comp hbole Frac (J-Pentanse] 0.0000
Comp hole Frac (n-Pentane)) o.0032 Comp hole Frac (n-Pentane’) o.oo11
Comp hole Frac (n-Hexane) 0.0025 Comp hole Frac (n-Hexane) o.o0z1
Comp hdole Frac (n- Heptane) 0.0017 Comp hole Frac n-Heptane) 0.0038
Comp hole Frac (n-Octane) o.oo10 Comp hale Frac (n-Octane) 0.0056
Comp hdole Frac (n-Honane) 0.0005 Comp hdole Frac (n-Honane)) 0.00G69
Comp hole Frac (n-Decane) o.0ooz Comp hole Frac (n-Decane) 0.0073
Comp hole Frac (n-C117 o.ooo1 Comp hole Frac (n-C117 0.0072
Comp hole Frac (n-C127 0.o000 Comp hbole Frac (n-C127 0.0063
Comp hole Frac (n-C130 o.oooo0 Comp hole Frac (n-C130 O .00 <4
Comp hole Frac (n-C14) o.oooo0 Comp hole Frac (n-C14) O.0o60
Comp hole Frac (n-C1457 0.oo0oo0 Comp hole Frac (n-C1457 0.0056
Comp hole Frac (n-C167) o.oooo0 Comp hole Frac (n-C167 0.0053
Comp hole Frac (n-C170 o.oooo0 Comp hole Frac (n-C177 0.o0s0
Comp hdole Frac (n-C18) 0.o000 Comp hbole Frac (n-C187) 0.0042
Comp hole Frac (n-C190 o.oooo0 Comp hole Frac (n-C190 0.0045
Comp hole Frac (Bhylene) o.o101 Comp hbole Frac (Bhylene) 0.o001
Comp hole Frac (Propene) O.0067 Comp hole Frac (Propene) 0.0003
Comp hole Frac (1-Butenes)) O.0049 Comp hole Frac (1-Butene)) 0.000%5
Comp hole Frac (1-Pentene) 0.003% Comp hbole Frac (1-Pentene) o.o011
Comp hdole Frac (1-Hexene) o.00z9 Comp hiole Frac (1-Hexene)) o.ooz0
Comp hole Frac (1-Heptene) o.o0z0 Comp hole Frac (1-Heptene) O.0040
Comp hdole Frac (1-0ctenea) o.oo1z Comp hbole Frac (1-Octenea) 0.0058
Comp hole Frac (1-Honene) O.0006 Comp hole Frac (1-MHonene)) 0.0072
Comp hdole Frac (1-Oecens) 0.0003 Comp hdole Frac (1-Decene]) 0.0078
Comp hiole Frac (1-Undecene) o.ooo1 Comp hole Frac (1-Undecene) 0.0077
Comp hiole Frac (1-Dodecens]) o.oooo0 Comp hole Frac (1-Dodecens]) 0.0073
Comp hiole Frac (1-Tridecene]) 0.o000 Comp hbole Frac (1-Tridecene]) 0.0063
Comp hole Frac (1-Tetradecen)) o.oooo0 Comp hole Frac (1-Tetradecen’) O .00 <4
Comp hole Frac (1-Pentadecean) o.oooo0 Comp hole Frac (1-Pentadecen) O.0o60
Comp hdole Frac (1-Hexadecene) | 0.0000 Comp hbole Frac (1-Hexadecene)) 0.0056
Comp hole Frac (1-Heptadecen) o.oooo0 Comp hole Frac (1-Heptadecen) 0.0053
Comp hdole Frac (1-Octadecens) 0.o000 Comp hole Frac (1-Octadecens) 0.0050
Comp hole Frac (1-Honadecene) | 0.0000 Comp hole Frac (1-Honadecene) O.0047
Comp hole Frac (Hydrogen) 04179 Comp hiole Frac (Hydrogen) O.0o0oo<4
Comp hiole Frac (CO) 0.o000 Comp hiole Frac (CO% 0.0000
Comp hdale Frac (027 04612 Comp hdale Frac (02 O.0043
Comp hole Frac (Mitrogen) o.oooo0 Comp hole Frac (Mitrogen) 0.oooo
Comp hdole Frac (H20) 0.0515 Comp hbole Frac (H20) 023149
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Tabela 08 — Composicéo global e algumas propriedades das correntes que saem do
segundo separador

b G
Temperature 11.00 | Tempergture 11.00 | C
Pres=ure 6.000 | bar Pressure 6.000 | bar
hiolar Flow 0. 1040 | kgmoleh hzlar Flow G.446e-003 | kgmoled
Liquid “ialume Flow ¥7.13 | mL'min Liquid “walurme Flow 4.014 | mL'min
Comp hiole Frac (Wethane) o.01149 Comp hole Frac (Wethane) o.ooo1
Comp hiole Frac (Bhane)) 0007 Comp hiole Frac (Bthane) 0.0003
Comp hiole Frac (Propane) 0.0055 Comp hkale Frac (Propane) o.0007
Comp hiole Frac (-Butane) o.oooo Comp hiole Frac (-Butane) o.oooo
Comp hiole Frac (n-Butane) 0.0042 Comp hkale Frac (n-Butane) 0.0022
Comp hiole Frac (j-Pentane) 0.0000 Comp hdole Frac (J-Pentane) o.oopo
Comp hole Frac (n-Pentane) 0.0030 Comp hiole Frac (n-Pentane) 0.0062
Comp hbole Frac (n-Hexane) o.oo1e Comp hdole Frac (n-Hexane) 0.0132
Comp hiole Frac (n-Heptane) 0.0007 Comp hkale Frac (n-Heptane) o.01s80
Comp hiole Frac (n-Octane) 0.0002 Comp hdole Frac (n-Octane) 0.0146
Comp hiole Frac (n-Monane) o.oo0o Comp hkle Frac (n-Monane) 0.0082
Comp hiole Frac (n-DOecane] 0.0000 Comp hdole Frac (n-Decane) 0.0037
Comp hiole Frac (n-C117 0.00oo0 Comp hole Frac (n-C113 0.0015
Comp hiole Frac (n-C12) 0.00oo0 Comp hole Frac (n-C127) 0.0006
Comp hiole Frac (n-C130 0.00oo0 Comp hole Frac (n-C13) 0.0002
Comp hole Frac (n-C14) 0.oo0o Comp hkale Frac (n-C14) o.ooo1
Comp hiole Frac (n-C146) 0.00oo0 Comp hole Frac (n-C15) 0.0000
Comp hiole Frac (n-C16) 0.00oo0 Comp hole Frac (n-C167 0.0000
Comp hiole Frac (n-C17) 0.000o0 Comp hkale Frac (n-C17) o.oooo
Comp hiole Frac (n-C18) 0.00oo0 Comp hole Frac (n-C18) 0.0000
Comp hiole Frac (n-C1490 0.0000 Comp hiale Frac (n-C19) o.0000
Comp hiole Frac (Bhylene) o.0107 Comp hiole Frac (Bhylene) o000z
Comp hiole Frac (Propene) 0.00v0 Comp hiole Frac (Propene’) o.000%
Comp hiole Frac (1-Butene] 0.0051 Comp hkale Frac (1-Butene)) 0.0022
Comp hiole Frac (1-Perntene) 00037 Comp hiole Frac (1-Pentene) 0.0059
Comp hiole Frac (1-Hexene) 00023 Comp hiole Frac (1-Hexene)) o.01z3
Comp hiole Frac (1-Heptene) o.oo0s Comp hkale Frac (1-Heptene) o.oz01
Comp hiole Frac (1-0ctene) o.oooz Comp hiole Frac (1-0Octene) o.0171
Comp hiale Frac (1-Honene) o.oo00 Comp hiale Frac (1-Monene) 0.0098
Comp hiole Frac (1-Oecene) 0.0000 Comp hale Frac (1-Decens) 0.00<44
Comp hiole Frac (1-Undecene) 0.0000 Comp hkole Frac (1-Undecene) 0.0017
Comp hiole Frac (1-Dodecene) o.oo0o Comp hkle Frac (1-Dodecens) 0.0006
Comp hiole Frac (1-Tridecene) 0.0000 Comp hkale Frac (1-Tridecena) o.0002
Comp hiole Frac (1-Tetradecen)) 0.0000 Comp hdole Frac (1-Tetradecen) o.0001
Comp hiole Frac (1-Pentadecen) | 0.0000 Comp hkole Frac (1-Pertadecen) o.oooo
Comp hiole Frac (1-Hexadecene) | 0.0000 Comp hkle Frac (1-Hexadecene) o.oooo
Comp hiole Frac (1-Heptadecen) | 0.0000 Comp hiole Frac (1-Heptadecen) o.0o00
Comp hiole Frac (1-0ctadecens]) o.oooo Comp hole Frac (1-0Octadecens) o.oooo
Comp hiole Frac (1-Monadecens) | 0.0000 Comp hiole Frac (1-Monadecene) o.oooo
Comp hiole Frac (Hydrogen)) 04438 Comp hkale Frac (Hydrogen) o.oo0:3
Comp hiole Frac (CO) o.oooo Comp hiole Frac (GO0 o.oooo
Comp hiole Frac (C02) 0.4892 Comp hdole Frac (CO02) 0.0093
Comp hiole Frac (Mitrogen) o.oooo Comp hiole Frac (Mitrogen)) o.oooo
Comp hiole Frac (H20) 00023 Comp hiole Frac (HZO) 08443
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5.5.3 — Definigdo do condensador/trocador de calor

No trocador de calor sdo especificadas primeiramente as correntes de
entrada e saida do fluido quente, as correntes de entrada e saida do fluido frio,
0s parametros de variacdo de pressdo dos tubos internos e externos, o
coeficiente de calor trocado calculado por uma planilha desenvolvida no
Microsoft Excel e 0 modelo de troca térmica. Posteriormente para ficar mais
refinada a simulacdo séo inseridos os comprimentos e diametros do casco e do
tubo, e 0 nimero de tubos. Como o trocador em estudo € do tipo tubo duplo,
faz-se a simulacéo utilizando um trocador casco e tubos s6 que com 0 numero
de tubos que circula por dentro do casco igual a um, com apenas um passe no
casco, usando as dimensdes reais do sistema. Isto tudo porque 0 HYSYS s6
oferece um condensador no qual a Unica corrente que se especifica é a do
fluido quente, tornando, assim, a simulagdo distante dos dados reais do
projeto.

Figura 10 — Condensador/Trocador de calor da unidade de separagdo
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I
Performance T abular Result
; = Tube Side
Detailz
Temperature Fressure Heat Flow Enthalpy Curmulative Lia,
Plat:
obz (] [bar] k] [kJ feamole] llJ/C-h] “Wapaur Frac  |Maszz Yap Frac
Tables 10.00 0.5000 0.0000 | -2.86Ge+005 0.0000 0.0000 0.0000
10.03 05000 | 2895002 | -2 BBRe+005 18.41 0.0000 0.0000
10.05 05000 | 5790002 | -2 BBRe+005 2290 0.0000 0.0000
10.08 05000 | 8685e-002 | -2 BBRe+005 28,80 0.0000 0.0000
1011 05000 0.1158 | -2.86Re+005 28.04 0.0000 0.0000
10,13 05000 0.1448 | -2.866e+005 2995 0.0000 0.0000
_\Design ,{(Hating ,{‘Worksheet\w/m‘/
peee | N - |~ oo
Figura 11 — Algumas propriedades do tubo externo do condensador
_lnjx
Performance T abular Result
; " Shell Side
Detailz
Temperature Freszure Heat Flaw Enthalpy Curnulative L,
Flots ] [bai] k] | [kikgmole] | [l/Ch] | vaewrfrac | MassVh
Tables 11.00 £.000 0.0000 | -2.012e+005 0.0000 09416 0.9300
7o E.000 2.855e-002 | -2.002e+005 18.41 09457 09478
0.73 B.O0O0 | 5790002 | -1.993=+005 22.90 09534 0.9638
h2.02 E.O00 | 8685002 | -1.984e+005 25.80 0.9711 0.9773
E1.26 E.000 01158 | -1.974e+005 28.04 0.9847 0.9883
E3.81 E.000 01448 | -1.965=+005 23595 1.0000 1.0000
—\Design ,(‘Hating ,{‘Wnrksheel\ww
peiie | I Uc | lonored

Figura 12 — Algumas propriedades do tubo interno do condensador
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Figura 13 — Gréfico do fluxo de calor x temperatura do condensador
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Figura 14 — Unidade de separacéo da planta GTL
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6 — RESULTADOS

Com a pressdao em 30 bar, constatou-se que no primeiro separador a
uma temperatura de 89.37°C, o produto de topo (fase vapor) apresentou
43.27% H,, 47.36% CO,, 2.78% H,0 e 6.59% de hidrocarbonetos (75.42% de
C.-C,4 e 24.58% de Cs-Cyg), € 0 produto de fundo (fase liquida) a apresentou
0.26% H,, 2.1% CO,, 81.32% H,0 e 16.29% de hidrocarbonetos (3.68% de
C1-C4 € 96.32% de Cs-Cyg).

O segundo separador, com a temperatura de 10.42°C, apresentou no
produto de topo (fase vapor) 45.27% H,, 49.12% CO,, 0.06% H,0 e 5.56% de
hidrocarbonetos (89.39% de C;-C4 e 10.61% de Cs-Cy9), € 0 produto de fundo
(fase liquida) teve 0.4% H,, 9.64% CO,, 61.04% H,O e 28.92% de
hidrocarbonetos (18.29% de C;-C4 e 81.71% de Cs-Cy9).

Em 15 bar, obteve-se no primeiro separador uma temperatura de
81.08°C, o produto de topo (fase vapor) teve 42.64% H,, 46.92% CO,, 3.66%
H,0 e 6.79% de hidrocarbonetos (73.34% de C;-C4 e 26.66% de Cs-Cyg), € 0
produto de fundo (fase liquida) obteve 0.12% H,, 1.09% CO,, 82.61% H,O e
16.18% de hidrocarbonetos (2.22% de C;-C, e 97.78% de Cs-Cyo).

Ja o segundo separador ficou a uma temperatura de 10.53°C, o produto
de topo (fase vapor) ficou com 44.81% H,, 49.13% CO,, 0.1% H,0 e 5.97%
de hidrocarbonetos (85.59% de C;-C4 e 14.41% de Cs-Cy), € 0 produto de
fundo (fase liquida) com 0.13% H,, 3.57% CO,, 73.48% H,0 e 22.83% de
hidrocarbonetos (10.47% de C,-C, e 89.53% de Cs-Cy).

Baixando-se a pressdo para 6 bar, a temperatura do primeiro separador
ficou em 68.81°C, o produto de topo (fase vapor) teve 41.79% H,, 46.12%
CO;,, 5.15% H,0 e 6.94% de hidrocarbonetos (71.04% de C;-C4 e 28.96% de
Cs-Cyg), € 0 produto de fundo ficou com 0.04% H,, 0.48% CO,, 83.19% H,O0 e
16.28% de hidrocarbonetos (1.04% de C;-C4 e 98.96% de Cs-Cyo).

No segundo separador, a temperatura ficou em 11°C, o produto de topo
(fase vapor) com 44.38% H,, 48.92% CO,, 0.23% H,O e 6.47% de
hidrocarbonetos (80.37% de C;-C4 e 19.63% de Cs-C,9), 0 produto de fundo
com 0.03% H,, 0.93% CO,, 84.48% H,O e 14.55% de hidrocarbonetos
(4.47% de C;-C, e 95.53% de Cs-Cyy).

E ainda na pressdo em 6 bar, baixou-se a temperatura do segundo
separador para 0.88°C, o produto de topo (fase vapor) teve 44.58% H,,
49.10% CO,, 0.11% H,0 e 6.21% de hidrocarbonetos (83.41% de C;-C, e
16.59% de Cs-Cyg), € 0 produto de fundo (fase liquida) com 0.03% H,, 1.35%
CO,, 80.56% H,0 e 18.05% de hidrocarbonetos (6.09% de C;-C4 e 93.01% de
Cs-Cyo).
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7- CONCLUSOES

O simulador HYSYS devido a sua grande aplicabilidade, mostrou-se
como instrumento extremamente Util, unido praticidade, simplicidade, rapidez
e, principalmente, precisdo na modelagem e simulagdo de plantas e processos
quimicos. Sendo uma ferramenta de grande importancia para os Engenheiros
Quimicos que atuam na area de projetos de processamento de gas, reagdes,
separadores, trocadores de calor, dentre outro equipamentos. O software
consegue modelar e simular a grande maioria das operacGes que envolvem a
Engenharia de Processos.

A sintese de Fischer-Tropsch comeca a ganhar importancia na solucédo
da criagdo de combustiveis renovaveis e mais limpos e, principalmente, na
substituicdo dos derivados do petréleo. Nos ultimos anos, as pesquisas nessa
area vém crescendo muito, dando mais énfase a pesquisa de novos
catalisadores que favorecem a reacéo de Fischer-Tropsch.

Os resultados obtidos foram significativos e foi conseguido um bom
rendimento. A unidade de separacdo mostrou-se satisfatoria. Ao diminuir a
pressdo até 6 bar, houve, consequentemente, uma diminuicdo na concentracédo
do hidrogénio e do didxido de carbono, e um aumento na concentracdo de
agua e de hidrocarbonetos, sendo que na faixa C;-C, houve uma diminuicéo
na concentragédo, enquanto que na faixa Cs-C;9 houve um aumento. Isto tanto
para os produtos de topo e para os produtos de fundo no primeiro e no
segundo separador. Foi feita também no segundo separador, uma reducéo de
sua temperatura e obteve-se um aumento da concentracdo de hidrogénio e de
dioxido de carbono, e uma dimuicdo da concentracdo de &gua e de
hidrocarbonetos, deste que a faixa C;-C, aumentava e a faixa Cs-C9 diminuia,
sendo essa hipdatese descartada devido ao seu menor rendimento.
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