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RESUMO

No processamento priméario do petrdleo em unidades offshore, cada fluido proveniente
dos pocos produtores (6leo, agua e gas) é tratado em equipamentos de forma a atender
aos requisitos legais, normativos e técnicos. Além desses equipamentos, uma unidade
de desidratacdo do gas produzido com trietilenoglicol (TEG) é normalmente empregada
na separacgéo da 4gua, reduzindo a humidade do gas. O gas produzido deve atender aos
requisitos técnicos de humidade, para que nao ocorram problemas de escoamento por
formacéao de hidratos ou corrosdo nos gasodutos, durante o transporte desse fluido pelos
dutos de exportacdo e na linha de gas lift.

Neste trabalho é analisada a unidade de desidratacdo de Gas Natural produzido com
TEG em uma UEP real. O simulador de processos Aspen HYSYS® v11.0, € empregado
para verificar os parametros actuais e assim propor melhores condi¢cdes de operacéo, de
forma a optimizar a etapa de condicionamento do gas, tdo importante para a continuidade
da producéo.

O processo de desidratacdo com TEG é passivel de diversos ajustes que podem
promover reducdo de perdas do fluido absorvente, de gas, reducdo da emissdo de
poluentes, reducdo de energia consumida, aumento da absorcdo da agua, enfim, da
eficiéncia operacional de toda a unidade. O resultado das simulacbes mostra que a
unidade em questédo é passivel de uma reducao de até 70% na reducao de perdas de
TEG, reducdo na emissdo de metano para a atmosfera de 112,8 toneladas por ano
resultante da reducdo da utilizacdo de géas de stripping de 3000 m3/d para 2500 m?/d,
além da reducdo na demanda energética da unidade em 16%.

O projecto demanda um investimento total de capital de aproximadamente US $
11,000,000.00.

Palavras-chave: Desidratacdo de Gas Natural; Absorcéo; Aspen HYSYS; Gas Natural;
tri-etilenoglicol (TEG); Gas lift.
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1. INTRODUCAO
Na producéo de petroleo offshore, o fluido do reservatorio vindo do pocgo é tipicamente
uma mistura de trés fases distintas: uma fase aquosa (agua produzida), uma fase de
hidrocarboneto liquido (6leo) e uma fase gasosa com alguns solidos suspensos na

mistura.

Nessas plataformas de petréleo, ocorre a separacao dos fluidos provenientes de pogos
e as correntes resultantes dos processos de separacdo sao tratadas de forma a atender
0S requisitos técnicos e legais para o transporte, uso ou descarte no ambiente. O
presente trabalho abordard o condicionamento do gas, proveniente do processo de
separacao e compressao, para a remoc¢ao de agua do mesmo (Bothamley, 2004).

A tecnologia mais usada para o condicionamento do gas natural produzido nas
plataformas offshore € a desidratacdo com o trietilenoglicol (TEG). Esse processo de
desidratacdo é passivel de ajustes e optimizacées, com a finalidade de se diminuir
perdas de energia, do préprio solvente (TEG) e diminuir emissdes de hidrocarbonetos

para a atmosfera.

1.1 Gas Natural como Activo Sustentavel de Energia

O géas natural € o combustivel fossil com maior eficiéncia energética pois oferece
importantes beneficios da economia de energia quando usado em vez de 6leo ou carvao.
Embora o uso primario de gas natural seja como combustivel, ele também é uma fonte
de hidrocarbonetos para matérias-primas petroquimicas e uma importante fonte de
enxofre elementar, um importante produto quimico industrial. Espera-se que sua
popularidade como fonte de energia cresca substancialmente no futuro porque o gas
natural pode ajudar a alcancar duas importantes metas de energia para o século XXI -
fornecer suprimentos e servicos de energia sustentaveis necessarios para 0
desenvolvimento social e econdmico e reduzir os impactos adversos no clima global e

ao meio ambiente em geral (D.A. Wood, 2012).



1.2 Gas Natural em Mocambique

De acordo com o Oil & Gas Journal, Mo¢cambique possui 100 trilhdes de pés cubicos (Tcf)
de reservas provadas de gas natural e é o terceiro maior detentor de reservas provadas

de gés natural na Africa, depois da Nigéria e da Argélia.

Em 2016, Mocambique produziu aproximadamente 200 bilhdes de pés cubicos (Bcf) de
gas natural. A maior parte da producado de Mocambique foi exportada (cerca de 140 Bcf)
para a Africa do Sul através do Gasoduto Internacional Sasol Petroleum, de 805 milhas,

e o restante foi usado para consumo doméstico.

A Anadarko, com sede nos EUA, e a Eni, com sede na Italia, sdo as operadoras que
lideravam as actividades de exploracdo no offshore de Mocambique na Bacia do
Rovuma. A Anadarko fez véarias descobertas de gas natural na Area 1 (complexos de
Prosperidade e Golfinho / Atum), com recursos recuperaveis de gas natural estimados
em 75 Tcf. As descobertas de gas natural da Eni estdo na Area 4 (complexo de Mamba
e no local de Coral), e 0s recursos recuperaveis de gas natural sdo estimados em 85 Tcf.
A Anadarko aposterior vendeu suas acc¢fes para a concecionaria empresa Total, com a

sede na Franga.

Segundo o INP, Mocambique a partir da plataforma flutuante do Coral Sul FLNG ja
produz e exporta Gas Natural da Bacia do Rovuma ao mercado internacional. No dia 13
de Novembro de 2022, o Presidente Filipe Jacinto Nyusi anunciou o inicio da producéo
massiva de GN, onde Mog¢ambique assinalou um momento revolucionario na histéria
energética nacional, regional e global e do GN em particular com o primeiro
carregamento de LNG do Coral Sul FLNG pela British Petroleum, se reposicionando na

Geopolitica energética internacional.



1.3 Problema e Justificativa

Com o desenvolvimento de mais campos de gas em todo o mundo e em Mogambique
em particular, a remocao de agua dos fluxos de gas natural esta se tornando um desafio
para as plantas de processamento de gas actuais. Os elementos principais sao: atender
aos padrdes regulatérios ambientais, maximizar a produtividade e minimizar os custos

totais do ciclo de vida do processo.

No entanto, ainda existem alguns problemas com as unidades de desidratacéo, pois elas
geralmente séo super projectadas, resultando em altos custos operacionais ou de capital.
De acordo com um relatorio da Agéncia de Protecdo Ambiental dos EUA (EPA), o TEG
€ recirculado duas ou mais vezes mais que o necessario. Para garantir que as opcdes
de projeto atendam aos requisitos necessarios para economizar custos de capital,
solvente ou energia, € necessario escolher um modelo termodindmico que seja
compativel com as condicbes de processo e com o qual se possa obter resultados
confiveis para as propriedades das correntes e para o ELV — equilibrio liquido-vapor e
uma visao integral das operacoes.

Este trabalho discute a modelacdo, simulacdo e dimensionamento do processo de
desidratacdo de gas natural para a optimizacao dos parametros criticos empregando a
tecnologia Aspen HYSYS na V11.

1.4 OBJECTIVOS

Os objectivos deste trabalho estdo descritos em geral e especificos.
1.4.1 Geral:
» Optimizar os parametros criticos do processo de desidratacdo de gas natural por

Tri-etileno-glicol

1.4.2 Especificos:
» Modelar e simular termodinamicamente a desidratacdo de gas natural por TEG;
» Optimizar algumas variadveis do processo: a eficiéncia dos pratos, a utilizacdo
do gés stripping, a demanda energética da unidade de desidratagéo e a
temperatura de regeneracéo de TEG,;

» Dimensionar todos equipamentos envolvidos no processo.



1.5 Metodologia

Para a compilagdo e materializacdo do presente trabalho foram levados a cabo os

seguintes passos:

a) Pesquisa bibliografica
Consistiu na busca e sintese de informacbes sobre o gas natural, modelos
termodinamicos, software’s de simulagdo, absorcdo como tecnologia usada no seu

tratamento.

b) Colecta de dados e trabalho experimental

Consistiu na busca de dados referentes a matéria-prima, dados operatdrios no processo
de absorcao, modelacdo e simulacédo da desidratacdo de gas natural usando o software
comercial Aspen HYSYS V11.

C) Tratamento e analise dos resultados

Consistiu na apresentacdo dos resultados obtidos na simulacdo, sua andlise,
comparacao, discussdo dos resultados e apresentacdo das consideragbes finais

referentes ao tema.

d) Concepcao do relatorio

Consistiu na compilagéo de toda a informacéo obtida e formatacéo do relatério seguindo
as normas definidas no Regulamento de Culminacdo de Estudos nos Cursos de

Engenharia da Universidade Eduardo Mondlane.



2. REVISAO DA LITERATURA

2.1 O Gés Natural

Das correntes resultantes dos processos de separacdo do processamento primario,o
gas natural € o fluido relevante para esse estudo.

Define 0 gas natural ou gads como: “todo hidrocarboneto que permaneca em estado
gasoso nas condicbes atmosféricas normais, extraido directamente a partir de
reservatorios petroliferos ou gasiferos, incluindo gases humidos, secos, residuais e
gases raros.”

Vale destacar que os termos relativos a “humido” e “seco” que serao utilizados nesse

estudo estardo se referindo a presenca ou auséncia de agua, respectivamente.

Outras bibliografias definem o géas natural de diversas formas, sendo sua caracterizacao
genérica e composi¢cao ndo claramente definida. Segundo (THOMAS, 2004), o gas
natural € uma mistura de hidrocarbonetos cuja composi¢cdo abrange desde o metano
(C1) ao hexano (C6) e esse pode estar associado ao 6leo ou nao (livre) nos reservatorios

naturais, podendo ainda conter quantidades de diluentes ou contaminantes.

2.2.1 Caracteristicas gerais do Gas Natural
O géas natural possui em sua composicdo a predominancia de hidrocarbonetos
parafinicos, ou seja, alcanos. Alcanos séo hidrocarbonetos saturados de cadeia normal
(n-parafinas) ou ramificados (normalmente Iso alcanos ou Iso parafinas) de férmula geral
CnH2n+2 (Brasil, 2011). Parafina € uma classe de compostos organicos pouco reativa,
derivando seu nome do latim parum = pequena e affinis = afinidade, de pouca
afinidade ou reatividade. N&ao € esperado que esses hidrocarbonetos promovam maiores
problemas no processamento primario. Como € verificado nas operacgfes industriais
envolvendo o gés natural, os maiores problemas sdo devido a presenca dos

contaminantes no gas, como Hz2S, H20 e COa.

O gas natural possui como molécula predominante o metano (C1), podendo ter em sua

composicdo moléculas de até 12 atomos de carbono (C12). A Tabela 1 mostraos



hidrocarbonetos normalmente presentes no gas natural.

Tabela 1: Hidrocarbonetos normalmente presentes no Gas Natural. (Vaz, 2008)

Abreviatura Férmula quimica
Metano C1 CHa
Etano Cc2 C2Hs
Propano C3 CsHs
Normal butano C4H10
nC4
Isobutano ou 2- _ C4H10
) iIC4
metilpropano C4H10
Pentano nC5 C5H12
Neopentano ou
o neo C5 C5H12
dimetilpropano
Isopentano ou metilbutano iC5 C5H12
Hexanos C6 CeH14
Heptanos C7 C7H16
Octanos C8 Cg8H18
Nonanos C9 CoH20
Decanos C10 C10H22
Undecanos Ci11 C11H24
Dodecanos Ci12 C12H26

E comum no meio industrial de processamento e condicionamento de gas natural utilizar
a abreviatura indicada na Tabela 1 para revelar a composicdo dos hidrocarbonetos

constituintes dessa mistura de gases.

2.2.2 Contaminantes do Gas Natural
Além da presenca dos hidrocarbonetos, estdo normalmente presentes
contaminantes que contém principalmente atomos de oxigénio, nitrogénio e enxofre.

Em alguns campos produtores de gas ainda € observada a presenca de mercurio.



Esses contaminantes podem ser divididos nas seguintes categorias (Machado,
2012):

e Agua: na forma de vapor, quando presente no gas em determinadas
concentracdes, pode formar hidratos nas condicdes de escoamento e
dentro de equipamentos (alta pressao e baixa temperatura),
blogueando as tubulacdes. Além disso, participa também de processos

corrosivos nas tubulagdes e diminui o poder calorifico do gas natural;

Figura 1: Plugue de hidrato sendo retirado de uma tubulacdo de gas pelo receptor de

‘pig

”

(Vaz, 2008)

Gases acidos: contribuem na formac&o de um meio corrosivo e, quando na
presenca de agua, formam solu¢Bes acidas corrosivas. Os contaminantes mais
comuns nessa categoria sdo o gas carbonico (COz), sulfeto de hidrogénio (H2S),
e outros compostos de enxofre, como sulfeto de carbonila (COS), dissulfeto de
carbono (CS2) e mercaptanos (R-SH, onde R é um hidrocarboneto). O H2S, além
de ocasionar problemas de corrosao, contribui para o aumento dos riscos
envolvidos no processamento e condicionamento do gas natural, por ser
toxico. O gas carbbnico, por ndo ser combustivel,reduz o poder calorifico do
gas natural;

Inertes: sdo compostos que ndo apresentam reatividade quimica nas condi¢des
do processo e reduzem o poder calorifico do gas. O gas nitrogénio (N2) € um
composto normalmente presente que se classifica como inerte. Outro gas inerte

gue pode ser encontrado é o hélio (He).



2.2.3 Humidade do Géas Natural
O gas natural produzido, proveniente de um sistema de separacao primaria de petroleo,
estara virtualmente em condicao de saturacdo. Com isso, considera-se que 0 gas esta
com 0 maximo teor de agua para uma pressao e temperatura determinadas. Para uma
dada pressdo, a temperatura de saturacdo de agua € usualmente chamada de
temperatura de orvalho da agua. Maiores teores de agua no gas sdo obtidos em
condicbes que favorecem a vaporizacdo de maior quantidadede agua, como baixa

presséao e elevada temperatura (Vaz, 2008).

A determinacédo da humidade do gas saturado, ou seja, do teor de 4gua presente no gas
natural produzido, depende da temperatura, pressdo e da composicdo do mesmo. Na
pratica, sao utilizados modelos termodinamicos de equacfes de estado, equacdes

empiricas, cartas e graficos empiricos ou analises experimentais.

A carta mais difundida e utilizada para comparacdo de modelos foi a desenvolvida por
McKetta e Wehe (1958) (Figura 2).



-60 -40 -20 0 20 40 60 80 100 120 140 160 180200 240 280

e s e s s o S S S S S s
80000 80000
60000 60000
40000 Yy +H 40000
p ! 4 /
o A v 4
0.8
20000 LKL MU /1 20000
Gas Gravity N 7 /
0.7 JLULLILIL Ly N /-
0.6 0.8 10 12 |14 1.6 1.8 ‘f 7
20 25 3 35 40 as 50
10000 / 4 10000
Molecular Weight 7 7 7
8000 o V4 8000
6000 / /- / 6000
|
4000 H y 4 v 4000
© n Correction for Salinity / y. avarys,
‘» - o|5 1.00 v y ey 4
o H £|s i
~ ] o|= 0.98 7 7
<~ 2000 H - / 2000
= = § § - 7 A7 &
2 H 22> B 1R = i, AT .
© ] T 0.92 N A / va 7/
w  1000H 5 o0 N A1 7 1000
© = o 1 2 3 4 ¢ y - TARArar A
800 H] 2 7 800
S | Total Solids in Brine, %  —i S o
= 600 ALy Saty SanSamy. a7 - e00
@ S ASASIRr s 0787 ) 8
S 400 y dEny 4 7 B AV, 400
P Y |/ 4 VA v
2 A A IS AT,
. N
ks) 200 |} Warning: Dashed lines are L'u{i 7/ y4 y i 7 § 200
= 1 meta-stable equilibrium. z £ Iavss ';V 27 5
= = Actual equilibrium is lower =L == - 7 7 ra
o | water content. Angle is a 7+ 3 '/
c ] i ition. = 7 4 Z
S = function of composition 3 ,§ i 7/ LAY ; 3=ttt e (00
E 80 A+ S PAS .4 = 80
- u ‘L‘v’ / T aw
o 60 w p LAY 7 60
© y ARW 4 = y 4 7
= S N T 27
= 40 A A0 S VLS 40
=~ 4 T 2
Al IV 4 / I/
r A FAV A r A
V4 rF 4
A 1
14
20 £ e 1 20
= — 7777 ;
77 = L pr il Position of this line
R P B 4 = i is a function of gas
10 7 17 A722 77 77 composition. 10
7—7 i S
8 & 2 -~ I 4 " 7, 8
Q y A y A g ra ra ry
6 Nt L T 6
e r / > y A
gl 77777777
) 7 2 7, ? 4
Y B A A 4 - 747 T 4
ol P -2 V2 DY/ /2 el N
¥ A 4 " S Lg’gg § 4/ G B
E ALV SRLS AP
7 ry 27 /@ .d"\? 1 Y 1T
2 £ /7 LL S S Water contents of natural gases with H 2
7 777 g corrections for salinity and relative density.
e e e After McKetta and Wehe, Hydrocarbon  H
z 7 T71 7 Processing, August, 1958, -
1 BF 2l 7 P ikl e S S 1
-60 =40 =20 0 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200 240 280

Temperature, ° F

Figura 2: Teor de agua em gas humido saturado. (GPSA, 2004)

Com o grafico da Figura 2, é possivel estimar, com a pressao e a temperatura, o teor de
agua do gas humido saturado.



Na industria do petrdleo, normalmente os resultados de teores de &agua sé&o

apresentados nas seguintes unidades (Vaz, 2008):

o Ib/MMSCF - libra de agua por milhdo de pé cubico de gas na
condicdopadrao americana (60 °F e 1 atm);

o mg/m3 - miligrama de agua por metro cubico de gas na condicdo
padraoamericana;

o Para conversé&o entre as unidades: 1 Ib/MMSCF = 16,02 mg/ms.

A presenca de contaminantes altera a capacidade do gas em reter &gua. Componentes
como H2S e CO2, além de tornarem o gas acido, aumentam a afinidade do gas pela
agua, elevando o teor de agua no gas saturado para as mesmas condicbes de

temperatura e pressao, quando comparado ao gas sem esses contaminantes.

2.3 Desidratacdo do Géas Natural

A desidratacdo é o processo de remocdo de agua da corrente de gas. Segundo
(Campbell, 2004) define desidratacdo de gas natural como o processo de remocaode
agua do gas para nao haver formacédo de agua condensada no sistema. A desidratacdo
devera especificar a humidade do gas para que o ponto de orvalho da agua no géas esteja
afastado da condicdo de temperatura e pressao dos gasodutos de exportacao (para outra
unidade ou para terra), para utilizacéo para elevacao artificial dos fluidos do poco por gas
lift e para uso como gas combustivel pela propria unidade, evitando a condensacao de
agua nesses locais.

A remocao de agua pode ser realizada por varios processos. Os principais motivos para

remover a agua do gas natural sao os seguintes:

e (Gas natural, na pressao e temperatura corretas, pode combinar-se com agua livre
para formar hidratos sélidos que podem obstruir valvulas, conexdes, instrumentos e

tubulagoes;



e Vapor de agua aumenta o volume do gas, o que diminui o calor de combustéao do
gas;
e A medida que o gas viaja em um gasoduto, ele é resfriado e a 4gua pode

condensar. O fluxo da lesma pode se formar, 0 que pode causar erosao e corrosao;

2.3.1 Métodos de desidratacao

Existem diversos processos para efectuar a desidratacdo do gas natural. As tecnologias
comumente utilizadas para a desidratacdo sdo a absorcdo com glicéis, adsor¢cdo com
silica gel, alumina ou peneiras moleculares e, mais atualmente, processos com
membranas ou refrigeracdo do gas. O mecanismo de absorcdo com liquidos (glicéis),
diferentemente do processo com aminas para gases acidos, ndo € quimico, ou seja,
trata-se apenas de absorcado fisica da agua pelo glicol. Os processos de adsorcao
também operam apenas com o principio de transferéncia de massa sem reacodes
quimicas — agua presente no gas € adsorvida na estrutura cristalina do sdélido.
Membranas funcionam com o mesmo principio de difusdo para os gases acidos, porem
sdo feitas de materiais selectivos a agua presente no gas natural. Em outro processo, 0
gas natural pode ser refrigerado e a 4gua presente nele condensada para, em seguida,
ocorrer a injecdo de inibidores de hidrato para ndo ocorrer formacdo dos mesmos
(Machado, 2012).

2.3.1.1 Absorcdo como processo de desidratagcéo

A absorcdo € uma operacédo unitaria na engenharia quimica, que estuda a separacéo de
um ou Varios componentes de uma mistura gasosa por dissolu¢cdo em um liquido. Nesta
operacao ocorre o transporte de matéria de um componente presente na fase gasosa
para a fase liquida, através do contacto em contra-corrente, concorrente ou ainda em
leito fixo da fase liquida. Na absorcéo, as moléculas do gas sao difundidas dentro do
liquido, e o movimento na direccdo inversa é desprezivel. A operacdo inversa da
absorcédo é de dessorcdo. Nos casos mais simples de absor¢éo, o gas contém apenas
um constituinte solavel e, atingido o equilibrio ndo ha mais transferéncia efectiva de
massa, (Treybal, 1980).
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Figura 3: Esquema de uma coluna de Absorcgéo. (Foust et al, 1980)

Durante a absorcdo, uma mistura de gas € contactada por um solvente liquido para
remover selectivamente um ou mais componentes (solutos) da mistura. A absorcao é
frequentemente associada a um método de regeneracdo de solvente, que pode ser
dessorcéo, o oposto da absorcao, ou destilacdo. Tanto a absorcédo quanto a regeneracéo
€ realizada em colunas de bandejas de contacto multiplo, onde as duas fases fluem em

contra-corrente.

A absorcao com glicéis é o processo mais utilizado em unidades offshore, actualmente.
O fato dos glicois serem mais utilizados para o condicionamento do gas natural quanto
a humidade se deve a sua elevada higroscopia, estabilidade térmica e quimica, maior
disponibilidade no mercado e por ser economicamente viavel.

Os principais factores que definem a escolha do glicol a ser usado séo: viscosidade,
pressdo de vapor e solubilidade em hidrocarbonetos. O glicol utilizado deve ser n&o
corrosivo, com baixa volatilidade, regeneravel com baixo consumo de energia, insoluvel
em hidrocarbonetos liquidos e ndo deve ser reactivo com CO2 e compostos sulfurados.
De acordo com (Mokhatab, 2012), os glicois disponiveis e a suas utilizacbes séo

descritas da seguinte forma:

1. Monoetilenoglicol (MEG): Possui equilibrio de vapor elevado, assim tende a perder a

fase gasosa no absorvedor. O uso como inibidor de hidrato pode ser recuperado a partir

da separacado do gés a temperaturas inferiores a 10°C.



2. Dietilenoglicol (DEG): Possui alta pressao de vapor, levando a perdas elevadas no

absorvedor. Possui baixa temperatura de decomposic¢éo, que requer baixa temperatura
de reconcentracdo e, portanto ndo pode ficar totalmente puro para a maioria das
aplicacoes.

3. Tri-etilenoglicol (TEG): E o glicol mais comum, pois possui menor pressio de vapor o

gue causa menor perda por evaporacdo. O processo exige menores custos de
investimento e de operacao. temperatura de reconcentragcdo em 170 — 205 °C em alta
pureza.

4. Tetraetilenoglicol (TREG): € mais caro que o TEG e sua temperatura de

reconcentracéo é em 205 — 225 °C.

Para remocéao de agua das correntes de gas natural por absorcéo, o TEG é o mais usado
pelos produtores, pois exibe a maior parte dos critérios desejaveis de adequacéo
comercial. Normalmente é escolhido porque é mais facilmente regeneravel, alcancando
teores maiores que 98%, devido a seu maior ponto de ebulicdo e a sua maior temperatura
de degradacdao térmica, (Mokhatab, 2012).

O presente estudo dedicard um capitulo a parte para a descricdo do processo de
desidratacdo do gas natural com trietilenoglicol (TEG). A Tabela 2 apresenta as principais

propriedades dos glicéis utilizados no condicionamento da humidade do gas natural.

Tabela 2: Propriedades dos glicois mais utilizados na desidratacdo do gas natural
(Mokhatab, 2012)

Monoetileno Dietileno Trietileno Tetraetileno
Propriedade glicol (MEG) glicol glicol glicol (TREG)
(DEG) (TEG)
Formula C2HeO2 C4H100 CeH14 CeH18
3 04 05
Massa Molar (g/mol) 62,1 106,1 150,2 194,2
Uul2Re i3 Ll te 197,6 2455 287,8 325,6




(°C @ 1 atm)
Temp. De _ 157-171 170-204 204-221
Regeneracgéo (°C)
Densidade @ 25°C il 1,111 1,120 1,123
(g/cm3)
Viscosidade | 25 °C 16,5 25,3 39,4 43
AbSOlLIta 60 oC 5’2 7’3 10,3 11,4
(cP)
Temp. Inicial de 165 164+ 205,7 238
Decomposicéao (°C)
Calor Especifico @ 243 2.30 2,18 2,18
25 °C (kJ/kg °C)
Calor de
Vaporizagdo @ 101,3 858 545 406 323
kPa (kJ/kg)

As propriedades do TEG sao apresentadas na Tabela 3, um solvente polar, que tem alta

afinidade por agua, ndo forma espuma, € seguro de usar e em comparagdo com 0S

outros glicéis tem baixa volatilidade. Por causa da alta viscosidade do TEG, outros glicéis

podem ser considerados quando a temperatura ambiente é baixa, (Mokhatab, 2012).

Tabela 3: Propriedades do TEG. (Mokhatab, 2012)

Propriedades do TEG

Férmula molecular

CeH1404

Peso molecular

150.174 g/mol

Aparéncia

Liquido sem cor nem odor

Densidade

1.1255 g/cm?




Ponto de fusao -7 °C

Ponto de ebulicdo 285 °C

O trietilenoglicol (TEG) utilizado nas unidades de desidratagdo pode sofrer
decomposicdo térmica quando submetido a temperaturas superiores a 205,7 °C. Os
produtos dessa degradacdo irdo gerar compostos acidos e corrosivos. Quando as
temperaturas de parede das resisténcias sdo maiores que esse valor, pode ocorrer a
decomposicédo, mesmo que a temperatura do TEG pobre em outras partes do refervedor
seja menor.

O glicol pode ser contaminado por hidrocarbonetos condensados ou arrastados atraves
do vaso separador depurador de entrada. As Figuras 3.10 e 3.11 mostramas diferengas

de coloracéo entre diferentes graus de contaminacgéo e degradacdo doTEG
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Figura 4: TEG: (a) glicol limpo, (b) presenca de hidrocarboneto, (c) presenca de residuo de corrosao

(glicol “grafitado”), (d) contaminagdo severa por hidrocarboneto. (Stewart & Arnold, 2011)
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Figura 5: TEG contaminado/degradado: (a) moderadamente, (b) severamente, (c) pouco.
(Stewart & Arnold, 2011)

1.3.1.2 Adsorcédo como processo de desidratacéao

A adsorcdo em leito sdélido € outro método que esta atualmente sendo usado em

unidades offshore para desidratacdo do gas natural processado. Nesse processo, um

soélido em leito fixo (adsorvente) é usado para retirar 4gua (adsorbato) do gas natural.

Quando as moléculas de 4gua aderem a superficie dos sélidos por forcas de superficie,

ocorre o fenbmeno de condensacéo capilar (Machado, 2012).

As principais propriedades para um bom adsorvente sdo (GPSA, 2004):

Os

Grande area superficial para miro capacidade (area superficial especifica) —
valores comuns entre 500 m2/g e 800 m#/g;

Possuir afinidade quimica pela agua;

Alta taxa de transferéncia de massa;

Facilmente/economicamente regeneravel e baixa taxa de perda de actividade;
Baixa perda de carga para o escoamento do gas;

Elevada resisténcia mecanica;

N&o deve alterar significativamente seu volume com a adsorc¢ao.
materiais dessecantes adsorventes mais utilizados comercialmente sdo (GPSA,
2004):

Silica gel: nome dado para um sélido amorfo resultado de reacdo quimica do &cido



sulfurico e silicato de sodio, formado basicamente por SiO2. Esse material pode
desidratar um géas com ponto de orvalho de agua de aproximadamente -50°C.

e Alumina: fabricada a partir de Al2O3 (bauxita) e activada por calor. Pontos de
orvalho de agua da ordem de -68 °C séo atingidos com esse material;

e Peneiras moleculares: formado por zedlitas sintéticas com diametros de poros
uniformes, compostas por aluminossilicatos e com selectividade para adsorg¢ao de
alguns componentes presentes no gas natural. Assim como pode ser usado para
adsorver selectivamente gases acidos, pode adsorver agua. Com esse material é
possivel atingir os menores pontos de orvalho de agua para o gas natural, da
ordem de -100 °C.

A selecdo do material adsorvente mais adequado para o processo dependera de

diversos factores como a especificacdo do ponto de orvalho da &gua, presenca de

contaminantes (compostos sulfurados), com adsorcao de hidrocarbonetos pesados e o

custo (Campbell, 2004).

O sistema de adsorcéo em leito fixo € feito para operar de forma ciclica, alternando ciclos

de adsorcdo e dessorcdo (regeneracdo do leito), por isso sdo necessarias ho minimo

duas torres para que o processo de desidratacdo do gas possa ser continuo.O fluxo de
gas humido normalmente segue para um depurador para remocao de liquidos e solidos.

ApOs passar por um depurador, 0 gas segue para a torre de adsorcao, onde entra pelo

topo e segue para o fundo, reduzindo sua humidade. O fluxo descendente permite

operacdes em maiores velocidade do gas e, consequentemente, menores didmetros de
torre, pois problemas de fluidizacdo e movimentacdo do leito sédo evitados (GPSA,

2004). As moléculas de agua s&o primeiramente adsorvidas nas camadas superiores

de leito. Alguns hidrocarbonetos séo adsorvidos nas camadas inferiores e, a medida que

a zona de transferéncia de massa avanca, a agua substitui os hidrocarbonetos

previamente adsorvidos. Assim,0 leito torna-se saturado de &gua e precisa ser

regenerado. A regeneracgdo do leito se da com parte do gas seco (5 % a 15 % do caudal)
gue é direccionado para um aquecedor e, posteriormente, para a parte inferior da torre

a ser regenerada. A temperatura tipica do gas usada nesse processo € de 200 °C a 315

°C. O gas usado na regeneracéo é resfriado e depurado (Cavalcanti Filho, 2010).



A Figura 6 mostra um fluxograma simplificado de uma unidade de desidratacdo com
duas torres de adsorgéo.
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Figura 6: Fluxograma de uma unidade tipica de desidratacdo por adsor¢ao. (Cavalcanti Filho, 2010)

As vantagens do processo de desidratacéo por adsor¢ao sao: os pontos de orvalho muito
baixos, maior robustez para mudancas na corrente de carga (alimentacdo) e
possibilidade de recuperacdo de hidrocarbonetos. Algumas das desvantagens sdo: a
degeneracdo (desativacdo permanente) do leito, a necessidade de elevadas
temperaturas para a etapa de regeneracédo, maior peso da unidade e custo maior de
investimento capital e operacional em comparacéao a unidades de desidratacdo com TEG
(Machado, 2012).
2.3.1.2 Desidratacdo por separadores supersdnicos

Outra tecnologia que esta em desenvolvimento, porém ainda nao esta sendo aplicada
para desidratacdo do gas em unidades offshore é a que utliza separadores
supersonicos. O primeiro sistema Twister® usado comercialmente em uma unidade de

processamento de géas offshore foi aplicado em 2003 na plataforma B11 da Petronas e



Sarawak Shell Berhad (SSB) na Malasia (Machado, 2012). Essa tecnologia se baseia
em um processo de expansédo, separacgao ciclénica gas - liquido e recompressao, que
ocorre em um Uunico equipamento difusor especialmente projectado para operar com
escoamento de gas supersonico. Esse difusor ndo possui partes moveis e pode ser
empregado para separagdo de condensado de hidrocarbonetos e da prépria agua
presente no gas natural. Actualmente, apenas duas empresas fornecem esses
equipamentos com tecnologia supersoénica, sdo elas: Melewar Gas Technologies Sdn
Bhd, com o separador supersoénico 3S (SuperSonic Separator) e a Twister BV, com o
Twister Supersonic Separator (Machado, 2012). A Figura 7 mostra um corte do
separador supersonico.

Dispositivo de Palhetas guia Separador
rotacao estdaticas ciclonico
' 0. 0000 Difusor

Gas

Gdas seco

S

saturado

Corpo

Conico

Bocal l ’E har 7

Liquido + Gas Residual

Figura 7: Corte de equipamento Twister® para separacdo supersbnica e desidratacao.
(Cavalcanti Filho, 2010)

Nesse processo, a corrente de gas saturado entra na regido de expansao, onde a
energia de presséo € convertida em cinética. Assim, ocorre a reducéo da temperatura,
de forma similar ao que ocorre em uma valvula Joule-Thompson (JT), porém com
temperaturas instantaneas em algumas regides no interior do corpo conico ainda
menores, principalmente no ponto de maior velocidade (Machado, 2012). A baixa
temperatura faz com que ocorra a condensacdo de componentes pesados do gas. As
palhetas-guia estéticas promovem a rotacdo do fluido e a geracdo de uma forca
centripeta ao longo do corpo cénico, fazendo com que as goticulas condensadas sejam
deslocadas para a parede do equipamento. A separacao se da pelo separador ciclonico

coaxial, por onde o liquido é removido (aproximadamente 1/3 do caudal de gas sai por



esse separador e é recuperado em um vaso depurador). O gas seco escoa pelo
difusor, reduzindo sua velocidade e recuperando aproximadamente 75 % da presséo
de entrada (Cavalcanti Filho, 2010).

As principais vantagens da tecnologia supersénica em relacdo as tecnologias

anteriormente descritas sdo (Machado, 2012):

e Menor area ocupada pela planta;
e Menor custo operacional;
e N&o emprega produtos quimicos;

e Nao possui partes rotativas e exige menor manutencao.

Algumas desvantagens dessa tecnologia sao (Machado, 2012):

e Eficiéncia de separacdo de liquido € limitada pelo curto tempo de residéncia
no equipamento;

e Caudal minimo limitado por tubo. S&o necessarios varios equipamentos em
paralelo;

e Apesar de estar em uso, a tecnologia possui poucos dados de desempenho
em campo;

e Elevada perda de carga devido a expanséo no bocal.

2.3.2 Comparacédo de Métodos
(Kidnay & Parrish, 2006) afirmam que a partir dos dois métodos mais comuns utilizados
(de absorcao e de adsorgéo), a absorgdo com glicol € o método de desidratacao preferida
porque é mais econdémica do que a adsorcao. Isso ocorre devido as seguintes diferencas

entre absorgdo e adsorgao:

e Adsorvente é mais caro que o glicol;
¢ Requer mais energia para regenerar o adsorvente que o glicol;

e Substituir glicol € muito mais barato do que substituir um leito de adsorcéo;



e Glicol pode ser alterado continuamente, enquanto a troca de um leito de adsor¢ao

requer um desligamento.

2.4 Descricdo do Processo de Desidratagdo do Gas Natural

A desidratacdo de GN produzido realizada nas unidades estacionarias de producéo €,
em grande maioria, realizada por plantas de absor¢cdo com solvente fisico, mais
especificamente o trietilenoglicol (TEG). Em ambiente offshore essas unidades de
desidratacdo sdo compactas e devem ser eficientes no processo de remocao de agua

(humidade) do gas natural produzido.

O processo de desidratacdo pode ser dividido em duas partes, desidratacdo gasosa e
regeneracao de glicol. Na desidratacdo do gas, a agua € removida do gas usando o glicol
como solvente e na regeneracdo, a agua é removida do glicol, antes que possa ser

reutilizado para a desidratacao.

Na Figura 8 é apresentado um fluxograma simplificado, do tipo PFD (Process flow
diagram), para a unidade de desidratagdo com TEG normalmente encontrada em
unidades de producéao offshore.
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Figura 8: Unidade de desidratacao tipica usando TEG. (Campbell, 2004)

A unidade consiste em varios outros componentes, como resfriadores, trocadores de
calor, lavadores, bombas e filtros (Figura 8). Na desidratagéo, glicol / gas rico refere-se
a uma mistura rica em agua. Da mesma forma, um glicol / gas magro refere-se a uma

mistura que é magra na agua.

O gas saturado (rico em agua) € primeiro, se necessario, resfriado até a temperatura
desejada do absorvedor (normalmente 30 °C) no resfriador de entrada. Agua
condensada e hidrocarbonetos pesados séo separados em um lavador antes que o gas
rico entre no fundo do absorvedor de glicol. O glicol magro entra no topo e flui em
contracorrente para o gas. Folhas de gas seco na parte superior para posterior

processamento / compressao.

O glicol rico é roteado da parte inferior do absorvedor. A pressédo € reduzida em uma
valvula de flash antes que o solvente rico seja aquecido por um condensador de refluxo
no regenerador. O solvente rico aquecido € entdo encaminhado para um tambor flash,
onde o gas flash é separado. O glicol rico € entéo filtrado, aquecido pelo glicol magro
gue sai do tanque de compensacao e encaminhado para o regenerador. O reboiler
mantém a temperatura da fase liquida em tipicamente 204 °C. Aqui, a 4gua é vaporizada
(por exemplo, purificada com glicol) e expelida. Se o gas de stripping for utilizado, ele
podera ser alimentado directamente no reboiler. O glicol pobre é entdo resfriado no

trocador de calor glicol / glicol antes que a presséo seja aumentada para a presséo do



absorvedor operacional. Ele é resfriado ainda mais em um refrigerador de glicol antes de
entrar na parte superior do absorvedor.

2.4.1 Refrigerador de entrada
A temperatura € reduzida para aumentar a eficiéncia do processo de desidratacdo e
minimizar a agua necessaria que o solvente precisa absorver. O resfriamento

condensara parte do vapor de agua, que é separado antes de entrar no contator.

2.4.2 Purificador de entrada
O lavador de entrada protege o absorvedor separando a agua liquida e outros liquidos
arrastados, como hidrocarbonetos pesados. Os hidrocarbonetos liquidos podem
aumentar a tendéncia dos glicois a formar espuma e também podem contaminar o glicol,
reduzindo a eficiéncia da desidratacéo (Kidnay & Parrish, 2006). Quando a agua liquida
€ separada no lavador de entrada, reduz a quantidade de agua que deve ser removida
no absorvedor. Esse processo de resfriamento e separacao é a forma mais barata de
desidratacdo quando agua, ar ou outro fluxo de processo frio € utilizado como meio de
resfriamento. Diminuir a temperatura e separar o condensado reduz o volume do

absorvedor e a quantidade de glicol necessaria (Campbell, 2004).

2.4.3 Absorvedor
No absorvedor, ocorre a absor¢cdo do vapor de agua no glicol. O gas huimido entra na
parte inferior da coluna, enquanto o glicol magro é direccionado para o topo. O glicol
tem uma temperatura um pouco mais alta que o gas. Isso é necessario porque o
resfriamento do gas levara a condensacao da agua, o que pode causar a formacéo de
hidratos (Seader & Henley, 1998). Pela forca da gravidade, o glicol flui para baixo,
enquanto o gas natural flui na direccdo oposta, deixando no topo da coluna como gas

seco. O glicol rico é retirado na parte inferior do contator.

2.4.4 Internos da coluna
A principal fung&o do contator € promover uma area de contato suficiente entre a fase
gasosa e o glicol liquido (Seader & Henley, 1998). Bandejas (geralmente tampa de bolha)
ou embalagem (geralmente estruturada) sdo usadas para aumentar a area de contacto
(Campbell, 2004).



Figure 9: Estrutura tipica de embalagem de desidratacdo

Trés tipos de bandejas sdo usadas nos contatores: tampa de bolha, valvula ou bandeja
de peneira. Até meados da década de 1980, a maioria dos absorvedores possuia
bandejas com tampas de bolhas. Desde entdo, a maioria das unidades de desidratagéo
foi instalada com gaxeta estruturada devido a sua alta capacidade de manuseio de gas.
A gaxeta aleatéria também € usada em alguns contatores de pequeno diametro (menos
de 0,6 m), mas a gaxeta estruturada é preferida na maioria dos casos devido a sua maior
capacidade e melhor turndown * (Campbell, 2004).1

2.4.5 Bandejas
Em um absorvedor com bandejas com tampas de bolhas, a mistura de glicol flui do
downcomer? na bandeja anterior e atravessa a superficie inundada que é preenchida
com tampas de bolhas. Essas tampas distribuem gés rico na solucdo de glicol, que
fornece um bom contacto entre o glicol e 0 gas. Com uma vazao apropriada, a mistura
vapor-liquido se aproximara do equilibrio em cada bandeja. As taxas de fluxo de liquido
devem ser altas o suficiente para impedir que o vapor suba através do descendente e
baixas o suficiente para alcancar o equilibrio. Da mesma forma, as taxas de fluxo de
vapor devem ser tais que nenhum liquido seja transportado para a proxima bandeja
(passagem) ou para a anterior (choro). Devido a essa configuracéo de fluxo cruzado /
fluxo ascendente, a area da seccao transversal deve ser grande para se aproximar do
equilibrio vapor-liqguido em cada bandeja. Isso aumenta o diametro da coluna, o que

para sistemas de alta pressdo (como um contactor) resulta em um aumento substancial

1 Caudal minimo na qual o equipamento ainda opera adequadamente
2 Um canal em que o glicol flui para a bandeja abaixo



de peso devido ao aumento do diametro da parede. Uma coluna com 50% menos
didametro pode ser usada para internos embalados (Kidnay & Parrish, 2006).

2.4.6 Embalagem
Em vez de dividir a corrente de gas por varias tampas, a embalagem aumenta a area de
contato liquido-gas, forcando a corrente de glicol a formar um filme liquido em
componentes de alta area superficial (Seader & Henley, 1998). Uma coluna empacotada
possui empacotamento estruturado ou aleatorio. Para embalagem aleatoria (Figura 10),
€ oferecida uma variedade de formas e materiais. A coluna é simplesmente preenchida
com esses componentes, que tém uma grande area de superficie em relacdo ao peso.
A gaxeta estruturada (Figura 9) € um pacote de "chapas de metal" que promove a mistura
de glicol e gas. Ambos os tipos de embalagem estdo expostos a incrustacbes em
sistemas "sujos". A incrustagdo causa “channeling” 3 no empacotamento aleatério e

aumento da queda de pressdo no empacotamento estruturado (Kidnay & Parrish, 2006).

Como regra geral, as bandejas funcionam melhor com uma alta proporcédo de liquido /
gas, enquanto as colunas compactadas sao ideais em proporcdes baixas. Os internos
da coluna sdo uma pequena frac¢ao do custo total da coluna. Outros factores (taxa de
abertura, capacidade de manuseio de gas, peso etc.) sdo de maior importancia na
escolha do tipo de coluna. A gaxeta estruturada € preferida no exterior devido ao menor
peso e volume (falta de espaco disponivel) e a tolerancia ao movimento de pequenas
colunas (Kidnay & Parrish, 2006).

Figure 10: Um tipo de embalagem aleatéria

2.4.7 Valvulainstantanea
O (glicol rico que sai da parte inferior do contator é despressurizado em uma valvula

instantédnea. A gqueda de pressao depende da diferenca de pressao entre o contator e 0



regenerador. Areducdo da presséo levara a vaporizagdo da agua e / ou hidrocarbonetos
gue foram transferidos do contator.

2.4.8 Separador Flash
O tanque de flash separa os gases residuais que foram evaporados sobre a valvula de
flash. Este & um tanque flash de duas ou trés fases. Um tanque trifasico € recomendado
se houver uma chance de transferéncia de hidrocarbonetos do contator. O gés residual

separado as vezes é usado como gas combustivel para o reboiler (Campbell, 2004).

2.4.9 Filtro
Recomenda-se uma filtragem de fluxo total do glicol rico que entra no trocador de calor.
Os hidrocarbonetos aromaticos* estédo frequentemente presentes no fluxo rico de TEG,
e é desejavel usar um filtro que evite o carregamento de tais componentes. Os niveis de
absorcao dos aromaticos séo altos e variam de 5 a 10% para o benzeno e de 20 a 30%

para o etilbenzeno e o xileno (Campbell, 2004).

2.4.10 Trocadores de calor

Como o contactor e o regenerador apresentam uma diferenca de temperatura de
aproximadamente 170 ° C, é necessario controlar a temperatura dos fluidos. O glicol rico
relativamente frio do separador flash é trocado por calor com o glicol magro quente do
regenerador. Isso minimiza a perda de calor no processo. Os trocadores de calor de
placas sédo geralmente preferidos, especialmente para unidades offshore, porque séo
compactos, leves e baratos. Embora sejam adequados, os trocadores de placas sdo
expostos a incrustacdes. Portanto, é essencial que o glicol rico do contator seja limpo e
filtrado (Campbell, 2004).

2.4.11 Regenerador

A unidade regeneradora geralmente consiste em dois componentes principais: reboiler
e coluna imével. Se o gas de decapagem for utilizado, uma coluna de decapagem
também pode ser necessaria. O gas de stripping também pode ser adicionado
directamente ao reboiler. A temperatura operacional do reboiler depende de qual glicol
€ usado. A temperatura maxima recomendada para o TEG a pressao atmosférica é de
204 °C. Acima dessa temperatura, 0 TEG comecara a se degradar (Kidnay & Parrish,
2006).



A principal funcéo do sistema de regeneracao de glicol pode ser dividida em trés partes:
1. Atingir as condicdes ideais de presséo e temperatura para regeneracgao do glicol rico;
2. Regeneracéo do glicol;

3. Reajuste da temperatura e pressdo do glicol para obter as condicGes ideais de

desidratacéo no absorvedor.

Além desses trés pontos principais, ha alguns recursos adicionais a serem considerados

ao projetar uma planta de desidratacao.

* Instalacdo de um separador de flash antes da coluna de regeneragao. Este separador

remove a maioria dos hidrocarbonetos dissolvidos no glicol;

* Filtragem do glicol rico se houver particulas sélidas ou hidrocarbonetos liquidos no

glicol,

* Integrar os trocadores de calor, para que o glicol magro seja resfriado, encabeg¢ando o

glicol rico, minimizando o consumo de energia;

« Composigéao de glicol para substituir a perda de glicol, por exemplo em um tanque de

armazenamento.

Devido a essas consideracdes, o design do processo de regeneracao varia com o design
da planta. A integracdo dos trocadores de calor € especialmente importante, pois iSso
reduz o consumo total de energia da planta.

2.4.12 Reboiler
O reboiler aquece a rica solucao de glicol e vaporiza a 4gua absorvida. O gas residual
do tanque de fulgor as vezes € usado como gas combustivel em um rebocador. Outras
alternativas sao a utilizacéo de fluxos de processo quentes, como vapor ou 6leo quente.
Um aquecedor elétrico também pode ser usado. A maioria dos reboilers de TEG mantém
a temperatura do banho o mais préximo possivel dos 204 °C. Este provou ser o melhor
compromisso entre decomposicdo e concentracdo de TEG magro. Como resultado
disso, é necessario manter a temperatura de transferéncia de calor acima de 204 °C.

Isso levara a uma decomposi¢cédo de TEG perto da area de transferéncia de calor. Para



manter essa taxa de decomposic¢ao local o mais baixa possivel, a taxa de fluxo de calor
deve ser mantida abaixo de um determinado valor (Campbell, 2004).

2.4.13 Coluna estatica
A mistura de vapor ascendente quente sobe através da coluna estatica, que é colocada
em bandeja ou embalada. A corrente rica de glicol é frequentemente utilizada em uma
bobina de condensacédo no topo da coluna imovel para condensar o glicol na crescente
mistura de vapor (refluxo). Isso purifica 0 vapor que sai da coluna estatica e reduz a
perda de glicol. O intervalo da razéo de refluxo tipicamente € de 0,1 a 0,2. Em outras
palavras, 10 a 20% do vapor é condensado. A mistura que sai da coluna estética é
principalmente agua e gas de remocao (se aplicavel). A agua de resfriamento também
pode ser usada no condensador, mas a rica corrente de glicol é frequentemente preferida

devido a sua simplicidade e eficiéncia energética (Campbell, 2004).

2.4.14 Bomba de glicol
Como a presséao no regenerador € menor do que no contator, € necessaria uma bomba
para circular o glicol. As bombas de glicol sdo acionadas electricamente, movidas a gas
ou movidas a gas-glicol. Uma bomba movida a gas glicol é chamada de bomba Kimray
e utiliza a rica pressao glicol apds o contactor combinado com um suplemento da corrente

de géas natural (Campbell, 2004).

3. MODELACAO DO PROCESSO
No nivel mais abstrato e simples, um modelo de simulacdo de processo € uma
representacdo de uma planta de processo para facilitar o design, classificacao,
monitoramento ou outros tipos de analise do comportamento dessa planta. Na maioria
das vezes, isso se refere a criacdo de uma representacdo matematica usando um
software de computador. Todos os modelos de simulacdo compartilham varios

elementos basicos:
* Um modelo do comportamento termodinamico de fluidos manipulados na planta
* Modelos para cada equipamento presente na planta de processo

» Conexdes entre equipamentos para representar o fluxo de material
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Um elemento importante € uma selecdo entre modelagem dinamica e de estado
estacionario. Um modelo deve sempre ser adequado ao seu objectivo. Isso significa que
detalhes excessivos devem ser evitados, mas também deve-se tomar cuidado para nédo
simplificar demais o modelo e, dessa forma, ignorar possiveis problemas no projecto ou

na operagao.

Os beneficios da simulacéo ndo séo exclusivos para plantas de processamento de gés.
Eles se aplicam a qualquer planta de processo. Os modelos de simulacdo agregam valor

ao longo do ciclo de vida completo de um processo.

3.1 Termodinamica do processo
A fim de simular o processo de desidratacdo de gas natural com TEG, estudar a variagdo
paramétrica, as respostas do processo e optimizar a unidade, € necessario escolher um
modelo termodinamico que seja compativel com as condi¢cfes de processo e com o qual
se possa obter resultados confiaveis para as propriedades das correntes e para o ELV.
Para modelar os sistemas da unidade de desidratacdo, sdo normalmente utilizadas
equacdes de estado cubicas, pela sua simplicidade de célculo em computadores e
confiabilidade nos resultados. Sao frequentemente utilizadas pela industria do petroleo

para a simulacéo das plantas de processamento primario de petréleo.

Os modelos termodinamicos mais utilizados nos estudos de unidades de desidratagcéo
com TEG se baseiam nas equac¢fes de Peng-Robinson (PR) e Soave- Redlich-Kwong
(SRK) (Darwish, 2004). No simulador comercial HYSYS® v11.0, existe a op¢do de um
modelo termodinamico especifico para sistemas de glicol, denominado Glycol Package,
porém o mesmo é aplicado para pressées de até 100 bar e as unidades de desidratacdo

offshore operam a pressées maiores, no terceiro ou segundo estagios de compressao.

Christem (2009) utilizou o0 modelo com equacdes termodindmicas do Glycol Packagee
de Peng-Robinson para simular uma planta de TEG operando a 70 bar e o Glycol
Package mostrou resultados mais precisos que o Peng-Robinson. (Twu & al, 2005)
apresenta equacoes de estado para o processo de desidratacao para baixas pressoes
também. Para pressdes maiores que 100 bar, os desenvolvedores do software HYSYS®

afirmam gque o modelo Peng-Robinson modificado (HYSYS Peng- Robinson - HPR) deve



ser utilizado, pois apresenta resultados mais proximos de dados reais. Nesse modelo
alterado (HPR), foram desenvolvidos parametros de interagcdo binaria de glic6is com
hidrocarbonetos e agua mais precisos e regras de mistura mais adequadas. (Coelho,
2007) e (Pimenta, 2011) utilizaram as equacdes de Peng-Robinson em seus trabalhos
em simulagao de plantas de desidratagdo com TEG e consideraram seus resultados
satisfatorios para a simulacdo da unidade de desidratacéo.

(Polak, 2009) estudou a unidade de absorcdo com TEG e concluiu que o modelo
termodindmico baseado na equacédo de estado cubica de Peng-Robinson modificada
(HPR) fornecem resultados coerentes com os dados obtidos em campo e que o HYSYS
se mostrou adequado para estudar os parametros operacionais da planta de absorcao.

(Di e Selstg, 2002) utilizaram as equagbes de Peng-Robinson, por serem simples
robustas e efectivas, além de possuir valores de coeficientes de interacdo binaria
ajustaveis. Os autores consideraram as equacfes de Peng-Robinson satisfatérias para
simular unidades de desidratacdo com TEG.

Neste trabalho, seréo utilizadas as equacdes de Peng-Robinson (HPR) modificadas, pois
as mesmas apresentaram resultados mais confiaveis de acordo com o esperado em

diversos trabalhos ja desenvolvidos.

3.2Selecao de modelo termodinamico: Equacao de Peng-Robinson (HPR)

A equacdo de estado HYSYS Peng-Robinson (HPR) foi desenvolvida pela empresa
AspenTech, desenvolvedora do simulador de processos HYSYS®. Essa equacéo €
similar & equacéo ja conhecida de Peng-Robinson, porém com melhorias nos parametros
binarios de assimetria e na regra de mistura, ampliando a aplicabilidadee representando
de forma mais confiavel o equilibrio liquido-vapor de sistemascomplexos como TEG-

agua-hidrocarboneto. A equagédo HPR é representada por (Technology, 2011a):
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As regras de mistura usadas para a equacao HPR sé&o:
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Sendo:

kij = parametro binario de assimetria (i # j);
w = fator acéntrico de Pitzer;

R = constante universal dos gases;

V = volume molar;

T = Temperatura;

T = temperatura reduzida do componente em questao;
T = temperatura critica do componente em questéo;

P = presséao total do sistema,;

P: = pressao reduzida do componente em questao;

P¢ = presséo critica do componente em questao;

xi = fraccdo molar docomponente i;

Xj = fracgdo molar do componente j;

Z = factor de compressibilidade.

3.3 Parametros operacionais do processo

Na configuracdo do modelo, o pacote de fluidos escolhido foi o das equacdes de estado
de Peng-Robinson (HPR) modificadas, pois foi projectado especialmente para simulagéo
de unidades reais de processamento de gas natural para aumentar a produgédo e
eficiéncia delas e reduzir custos operacionais, e este deve ser capaz de calcular com

precisao todas as propriedades de fluidos dos processos de gas natural, (Luyben, 2002)

Uma composicao tipica de gas de alimentacdo, temperatura, pressdo e caudal foram
seleccionadas para modelar a entrada de gas humido em Hysys, conforme mostrado na

tabela 4, a sequir.



Tabela 4: Condi¢cdes da alimentacdo do processo. (Bothamley, 2004)

Caudal Molar

Entradas Temperatura (°C) Presséo (kPa)
(kg-mole/h)
Gas Natural 40.2 18590 3374
TEG 43.7 18540 16.92

A principal matéria-prima para esta simulacéo de absorcéo € o gas natural, que consiste
principalmente em metano, pequenas quantidades de etano e propano, tracos de
butanos e pentanos e alguns contaminantes. Outra matéria-prima necessaria neste
processo € o solvente TEG. A tabela 5 mostra a composi¢cao molar do gas natural como

matéria-prima.

Tabela 5: Composicdo do gas natural proveniente de uma planta de extracdo e

processamento de gas em Mocambique.

Componentes (mol %)
Agua 0.070
Metano 86.15
Etano 3.070
Propano 2.740
i-Butano 0.650
n-Butano 1.680
i-Pentano 0.570
n-Pentano 0.900
n-Hexano 0.950
n-Heptano 1.040
n-Octano 0.420

n-Nonano 0.120



n-Decano 0.030

Oxigénio 0.000
Nitrogénio 0.120
Dioxido de carbono 1.490
Etileno glicol 0.000

4. SIMULA(;AO DO PROCESSO DE DESIDRATAQAO DE GAS NATURAL
Neste estudo, foi simulado usando o software de simulacdo Aspen HYSYS © versao
11.0. O HYSYS é o simulador de processos com maior acolhimento nas industrias de
refinacéo de petréleo e de processamento de gas natural e por isso foi seleccionado para

este trabalho.
Abaixo encontra-se a descricdo do fluxograma do processo de desidratacdo de gas

natural usando o solvente TEG.



5

TES TEG £
v Ed0  Rich ROy Rich
2 K

Figura 11: Diagrama de fluxo do processo de desidratacdo de gas natural

A unidade de desidratacdo com TEG simulada € similar a unidade descrita no item 3.1,
com excepcao de que a etapa de absorcdo € feita em duas (2) torres em paralelo.
Conforme a unidade descrita, a etapa de regeneracdo conta com a injeccdo de gas

de retificacao (stripping) em uma torre de Stahl (sparger).

O caudal do gas proveniente do sistema de compressao € igualmente dividida entre as
duas torres, assim como o caudal do TEG pobre circulante. O fluxograma montado para

a simulagdo é mostrado na Figura 11.

A unidade de desidratacdo do gas natural foi projectada para que o gas natural seco na
saida das absorvedoras contenha um teor de agua igual ou menor que 2 Ilb/MMSCF.
A unidade é capaz de processar até 6 x 106 m3/d @ 60 °F e 1 atm (3 x 10° m3/d em cada

torre absorvedora).

Equipamentos envolvidos na simulagao:



Saturador: € uma operacao presente no HYSYS V11.0, que torna o gas natural
saturado em agua, de acordo com a composicao, pressao e temperatura da
corrente de entrada;

Torres de absor¢cdo com TEG: as torres T-01A e T-01B sdao torres contendo 3
pratos tedricos cada, conforme projecto original. O recheio das torres é
estruturado, do tipo Montz B1-300Y e possui 1,00 m de diametro;

Torre regeneradora: Unica torre com refervedor, condensador, 3 pratos teéricos
e alimentacao feita no prato intermediario (2° prato). Possui 0,7 m de didmetro e
recheio randémico de ago inoxidavel Pall Rings de %4”;

Torre de Stahl (sparger): torre absorvedora com um Unico prato teorico. A
torre possui 0,45 m de didmetro e é recheada com recheio randémico de ago
inoxidavel Pall Rings de 34,

Trocador de calor TEG Rico Frio x TEG Pobre: o trocador de calor foi simulado,
utilizando a geometria e dimensdes de projeto, no modo “Rating” do simulador
de processos. Nesse modo, a energia trocada e a perda de carga (diferencial de
pressao das correntes) sao calculadas a partir dos dados de dimensoes,
geometria, nimero de tubos, cascos e internos do permutador.

Trocador de calor TEG Pobre Quente x TEG Rico: permutador de calor simulado
de forma semelhante ao permutador do item anterior (em modo “Rating”). Esse
permutador pré-aquece oTEG Rico antes de entrar na torre regeneradora
com a corrente de TEG pobre que sai da torre de Stahl (sparger);
Condensador de topo da regeneradora: o condensador é simulado com um
simples aquecedor - “Heater”, em que a corrente de energia € retirada do
condensador da torre regeneradora. O diferencial de presséo (AP) é definido em
relagdo ao caudal (Q) circulante do TEG rico através de uma constante “k”, como

na equacgao abaixo. A constante "k” de projeto para esse permutador é de 26,98;

Resfriadores de TEG pobre (Cooler A/B): esses resfriadores estao situados apos
as bombas de circulacao. Eles sdo simulados como simples resfriadores —
“Cooler”, assim como o condensador de topo. A temperatura de saida de cada
um dos resfriadores € definida para que o TEG que entra no topo das

absorvedoras esteja aproximadamente 6°C acima da temperatura do gas que



entra nas absorvedoras;

e Vaso de expanséao (TEG flash drum): vaso separador trifasico;

e Vaso acumulador (Surge): vaso separador bifasico. Como a simulacéo é
estatica, os dados de dimensao ndo sao necessarios;

e Bombas: as bombas de circulagdo séo simuladas de forma simples, apenas
elevando a pressdo do TEG pobre que sai do vaso acumulador para que atinjam
a pressao do topo das absorvedoras. A eficiéncia das bombas considerada foi

de 90 % (eficiéncia média de projeto das bombas de deslocamento positivo);

e Filtros: os filtros da unidade de desidratacao sédo simulados através de uma
valvula (DP Filtros) para que a perda de carga seja considerada.

5. APRESENTACAO DOS RESULTADOS
5.1 Célculo da eficiéncia dos pratos

A unidade de desidratacédo foi simulada conforme os dados de projecto, porém dados de
eficiéncia dos pratos tedricos das torres absorvedoras e regeneradora ndo estavam
disponiveis. A unidade de desidratacdo em questdo ndo possui analisador de humidade
do gas natural condicionado que sai do topo das regeneradoras. Para avaliar as
eficiéncias dos pratos, foram utilizadas as analises de teor de gua do TEG pobre que
entra nas torres absorvedoras e do TEG rico que entra na torre regeneradora, bem como
dados reais dos parametros principais de operacdo obtidos através do sistema de

monitoramento e informacéo da unidade.

5.1.1 Na Regeneracéo de TEG
A metodologia para determinar o teor de agua nas amostras de TEG se baseia na norma
ASTM E1064-12: Standard Test Method for Water in Organic Liquids by Coulometric Karl
Fischer Titration. Um titulador Karl Fischer automatico € normalmente utilizado nas
unidades offshore. Duas amostras de TEG pobre e duas de TEG rico sao retiradas e
analisadas por dia, espacadas por intervalos meédios diarios sao utilizadas para o calculo

da humidade do gas seco. Foram simulados 20 casos, com as médias diarias das



analises de TEG e dos parametros de operacdo da unidade. A Tabela 6 mostra os
valores obtidos e utilizados para se estimar as eficiéncias dos pratos tedéricos das torres.

Tabela 6: Teor de agua médio em TEG rico e TEG pobre

Amostras Teor de aguaem TEGrico | Teor de agua em TEG pobre
(%viv) (%viv)
Caso 1 2,44 0,49
Caso 2 2,44 0,70
Caso 3 2,38 0,52
Caso 4 2,27 0,45
Caso 5 2,41 0,52
Caso 6 2,56 0,50
Caso 7 2,64 0,49
Caso 8 2,62 0,58
Caso 9 2,34 0,50
Caso 10 2,34 0,46
Caso 11 2,31 0,46
Caso 12 2,39 0,48
Caso 13 2,58 0,48
Caso 14 2,54 0,45
Caso 15 2,56 0,43
Caso 16 2,41 0,44
Caso 17 2,36 0,52
Caso 18 2,24 0,51
Caso 19 2,43 0,45




Caso 20

2,41

0,47

Para o sistema de regeneracdo, foram simulados os 20 casos com 0s parametros

principais de operacéo obtidos com o sistema de monitoramento e informacgdes reais da

planta. Os valores da tabela 7 mostram as médias diarias para cada variavel

considerada.

Tabela 7: Condicbes médias de operacéo da etapa de regeneragéo

Temperatu Pressao
Temperatura Pressao no Pressao
Caudal | ra Do topo no topo
Do Refervedor fundo da na Torre
Amostras de TEG da da
] . da regeneracao | de Stahl
Rico regeneraca . regenerac
regeneracao . (Sparger)
o] ao
m3/h °C °C kPag kPag kPag
Caso 1 4,82 105,85 201,83 8,10 8,57 14,82
Caso 2 4,74 106,15 200,81 8,29 8,74 15,01
Caso 3 4,80 106,01 201,85 8,77 9,21 15,50
Caso 4 4,43 105,82 201,76 6,80 7,25 13,53
Caso 5 4,74 106,02 201,89 8,40 8,85 15,08
Caso 6 4,61 103,89 201,84 8,87 9,33 15,57
Caso 7 4,02 98,57 200,41 7,17 7,63 13,92
Caso 8 4,66 100,98 202,60 8,19 8,66 14,89
Caso 9 4,73 101,03 202,87 8,31 8,78 15,02
Caso 10 4,75 101,01 202,51 8,48 8,95 15,18
Caso 11 4,67 101,01 202,88 8,78 9,23 15,45
Caso 12 4,61 101,02 201,84 8,78 9,23 15,45




Caso 13 4,22 101,02 202,90 8,47 8,93 15,15
Caso 14 4,23 100,62 202,87 8,48 8,94 15,18
Caso 15 4,34 100,86 202,22 8,12 8,58 14,83
Caso 16 4,32 100,69 202,88 8,03 8,49 14,76
Caso 17 4,27 100,70 202,87 7,58 8,04 14,31
Caso 18 4,21 100,71 202,87 8,21 8,69 14,96
Caso 19 4,20 100,71 202,78 8,25 8,72 14,99
Caso 20 4,53 100,25 202,69 7,91 8,36 14,64

O caudal do gas de retificacdo utilizada da coluna de Stahl (Sparger) € de 3000 m3/d

(Caudal do projecto) em todos o0s cenarios.

O ajuste do modelo simulado da etapa de regeneracéo foi feito inserindo os dados da
gualidade do TEG rico (Tabela 6) na corrente de entrada da torre regeneradora (TEG
Rico 6), mostrada no fluxograma na Figura 12, e os dados operacionais reais para 0s
20 casos. A operagao “ADJUST” do HYSYS foi utilizada para que as eficiéncias dos
pratos teoricos da regeneradora e da torre de Stahl fossem calculadas de modo iterativo
para que a qualidade de TEG pobre (Tabela 6) fosse atingida em cada um dos 20 casos
na corrente de saida (TEG pobre). A planilha “Spreadsheet” (Eficiéncias dos pratos)
exporta o valor obtido com a operacdo “ADJUST” para os pratos de ambas torres. A

partir dos valores obtidos de eficiéncias, a média dos valores foi considerada para o

ajuste de ambas as torres.




O fluxograma da etapa de regeneracao é apresentado na Figura 12:
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Figura 12: Fluxograma da etapa de regeneracao do TEG

Os dados de eficiéncia obtidos com as sucessivas simulacbes para a etapa de
regeneracao estdo apresentados na Tabela 8. A média obtida de 0,5140 foi utilizada

para adequar o modelo simulado para a regeneracao.



Tabela 8: Eficiéncias ajustadas da etapa de regeneracéo

Amostras Eficiéncia dos
Pratos
Casol 05716
Caso 2 0,5725
Caso 3 0.4189
Caso 4 0,5719
Caso 5 0.4805
Caso 6 0.4827
Caso 7 04883
Caso 8 0.3068
Caso 9 0.4886
Caso 10 0.6640
Caso 11 0.5730
Caso 12 05734
Caso 13 0.4876
Caso 14 05889
Caso 15 0.6649
Caso 16 0.5750
Caso 17 0.3085
Caso 18 0.3162
Caso 19 0.5747
Caso 20 05724
Média 0.5140




5.1.2 Na Absorcgéo de TEG
A mesma andlise foi realizada para a etapa de absorcdo, onde as eficiéncias dos pratos

tedricos das torres absorvedoras foram ajustadas. Para simplificar o problema e diminuir

0 numero de calculos, o procedimento de obtencédo das eficiéncias foi feito apenas para

uma Unica torre de absor¢cdo e o valor encontrado foi aplicado nas duas torres

absorvedoras. Os valores de qualidade do TEG rico e pobre utilizados foram 0s mesmos

obtidos com as analises apresentadas na Tabela 6. Foram realizados estudos de 20

casos, utilizando as andlises de teor de agua no TEG circulante e os parametros

operacionais mais importantes obtidos do sistema de monitoramento e informacéo da

unidade de desidratacdo de gas natural. Os valores da Tabela 9 mostram as médias

diarias para cada variavel considerada.

Tabela 9: Condi¢c6es médias de operacéo da etapa de absorcéo

Vazéo de . Temperatura
Presséao
gas natural Presséo do | Temperatu do TEG Vazdo de
_ do fundo
himido a topo da rado gas pobre no TEG
Amostras da o
ser tratado . absorgao hamido topoda pobre
absorcao .
(kPa) absorgéo m3/h
(kPa)
(m3/d) (°C) (°C)
Caso 1 3805042,87 18496,36 18447,33 39,92 42,98 2,41
Caso 2 3813611,45 18495,08 18446,05 39,94 43,62 2,37
Caso 3 3797211,31 18499,54 18450,51 39,93 43,60 2,40
Caso 4 3381196,52 18357,28 18308,24 39,54 42,70 2,21
Caso 5 3986285,50 18525,22 18476,18 39,94 43,73 2,37
Caso 6 3979305,37 18511,69 18462,65 40,27 43,93 2,31
Caso 7 3348819,20 18208,62 18159,59 40,27 43,51 2,01
Caso 8 3822407,61 18506,62 18457,58 40,40 44,20 2,33
Caso 9 3837581,20 18507,69 18458,66 40,63 43,99 2,36




Caso 10 3816600,55 18505,23 18456,19 40,26 44,07 2,37
Caso 11 3924913,85 18524,66 18475,62 40,45 43,95 2,34
Caso 12 3939415,06 18522,53 18473,50 40,55 44,49 2,31
Caso 13 3941479,47 18512,84 18463,80 40,76 43,86 2,11
Caso 14 3938515,91 18508,43 18459,40 40,93 44,01 2,12
Caso 15 3922391,73 18511,15 18462,12 40,34 43,87 2,17
Caso 16 3893453,44 18509,14 18460,11 39,90 43,41 2,16
Caso 17 3856840,60 18510,72 18461,68 38,38 42,64 2,14
Caso 18 3837235,25 18519,39 18470,35 40,43 43,49 2,10
Caso 19 3847026,84 18512,04 18463,00 40,50 43,80 2,10
Caso 20 3844737,38 18502,01 18452,98 40,62 43,68 2,26

A etapa de absorcdo modelada foi ajustada a partir dos dados de teor de agua das
analises do TEG pobre, da Tabela 6, que entra na absorvedora (T-01A) e dos dados
operacionais reais obtidos da unidade de desidratacdo. A corrente de gas humido
saturado, nas condi¢cdes de processo apresentadas para cada caso, € bifurcada para
cada uma das torres absorvedoras. Cada torre absorvedora recebe metade da vazéo de
gas humido saturado. A operagao “ADJUST” do simulador foi utilizada para que as
eficiéncias dos pratos tedricos da torre absorvedora fossem ajustadas de acordo com o
teor de agua absorvida, presente no TEG rico. O calculo iterativo foi feito para cada um
dos 20 casos simulados e para cada caso foi obtido um valor de eficiéncia para os pratos
tedricos. Assim como foi feito para a regeneradora, a planilha ou “spreadsheet”
(Eficiéncia do prato teorico) foi utilizada para exportar os valores de eficiéncia calculados
com a funcédo “ADJUST” para os pratos tedricos da torre absorvedora. A média dos 20
valores obtidos foi considerada para o ajuste do modelo, sendo também aplicada a
segunda torre absorvedora (T-01B).

O fluxograma da etapa de absorcéo é apresentado na Figura 13:
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Figure 13: Fluxograma da etapa de absorcdo do TEG

As eficiéncias obtidas com as simula¢des dos 20 casos para a etapa de absorcdo estao
apresentadas na Tabela 10. A média obtida de 0,6572 foi utilizada para adequar o

modelo simulado nas duas torres de absorcéo.

Tabela 10: Eficiéncias ajustadas da etapa de absorcdo

Cenario Eficiéncia dos Pratos
Tedricos
Caso 1 0,7162
Caso 2 0,6052
Caso 3 0,7316
Caso 4 0,6990
Caso 5 0,5503
Caso 6 0,6955
Caso 7 0,9831
Caso 8 0,7761
Caso 9 0,6579
Caso 10 0,6579
Caso 11 0,5463




Caso 12 0,5870
Caso 13 0,5800
Caso 14 0,5823
Caso 15 0,8344
Caso 16 0,6496
Caso 17 0,6599
Caso 18 0,3938
Caso 19 0,5807
Caso 20 0,6581
Média 0,6572

(@i, 2003) reune diversos dados sobre eficiéncias de unidades de absorgdo com
glicol e mostra que os valores medidos podem variar de 51% a 76%. Os dados obtidos,
simulando as torres de absorgcédo e regeneragédo, estdo coerentes com outros dados
publicados e reunidos no artigo de @i (2003). (i e Selstg, 2002) ajustaram a eficiéncia
dos pratos teéricos da regeneradora para adequar o modelo de simulacdo de uma

unidade de regeneracao de TEG aos dados reais da unidade em seu estudo.
5.2 Estudos de sensibilidade

Com as eficiéncias ajustadas, o modelo integrado da unidade de desidratacdo foi
simulado, alterando-se os diversos parametros operacionais possiveis de serem feitos
em campo pelos operadores da unidade. As eficiéncias dos pratos tedricos das torres
de absorcdo e regeneracdo foram consideradas constantes. Com essas variacoes,
buscou-se adequar os parametros actuais da planta para uma condicdo optimizada,
reduzindo a perda de TEG por vaporizacdo (equilibrio liquido-vapor), a demanda
energética da unidade e a utilizacdo de gas de stripping. A demanda energética se da
pela soma das poténcias das correntes energéticas do refervedor da torre de
regeneracdo (E_Reboiler), das duas bombas de circulagdo de TEG (E_Pump 1 e
E_Pump 2) e dos dois resfriadores de TEG (E_Cooler 1 e E_Cooler2), representando a

demanda energética pela utilidade de resfriamento da UEP. A condicdo limitante para a



unidade é atender a especificacdo do gas natural seco, que devera conter um teor de
agua (humidade) de no méaximo 2 Ib/MMSCF.

As condicdes de processo usadas como caso base inicial sdo as médias das
apresentadas nos 20 casos das Tabelas 7 e 9. Esses valores médios obtidos para as
condi¢cdes de processo representam a meédia de um periodo de 20 dias de operacdo
continua. A Tabela 11 mostra os valores utilizados para a simulagédo do caso base.

Tabela 11: Condicdes de operacao do caso base

Variavel de Processo Valores do caso
base
Caudal de géas natural humido a ser tratado (m3/d) 3826703,56
Presséo do Fundo das Torres de Absorcao (kPag) 18487,31
Presséo do Topo das Torres de Absorcéo (kPag) 18438,28
Temperatura do gas humido (°C) 40,20
Temperatura do TEG pobre no Topo da Absorcéo (°C) 43,68
Caudal do TEG circulante (m3/h) 4,50
Temperatura do Topo da Regeneracao (°C) 102,15
Temperatura do Refervedor da Regeneracao (°C) 202,26
Presséo no Topo da Regeneracéo (kPag) 8,20
Pressdo no Fundo da Regeneracao (kPag) 8,66
Presséo na Torre de Stahl (Sparger) (kPag) 1491
Caudal de Gas de Stripping (m3/d) 3000,00

A simulacao do caso base no modelo integrado, com a etapa de absor¢éo e regeneracao,
apresentada na Figura 11, foi feita com os dados da Tabela 11 e os seguintes resultados
foram obtidos (Tabela 12).



Tabela 12: Resultados do caso base

Variavel Valor
Humidade no Géas Natural (Ib/MMSCF) 1,75
Poténcia Total (kW) 180,69
Caudal de TEG Perdido (kg/h) 1,24

Como verificado anteriormente, o factor principal para a humidade resultante no gas
natural seco que sai da unidade é a qualidade do TEG pobre. Quanto maior a
concentracdo de TEG, ou seja, menor a concentracdo de agua na solucdo, maior a
capacidade de absorver humidade do gas a ser tratado. Operacionalmente, a maneira
directa de se fazer isso na unidade em questdo € aumentando o caudal de gas de
stripping ou aumentando a temperatura do refervedor. Porém, o aumento de temperatura
no refervedor da regeneracdo acarretara em um consumo ainda maior de energia pela
unidade, podendo ainda acelerar a degradacao térmica do TEG, pois a temperatura
de parede nas resisténcias é maior que a temperatura na interface do liquido no vaso
refervedor. A operacéo actual ja se encontra no limite de operacéo para o TEG antes da
degradacéo, atingindo 202,26 °C no seio da solucdo de TEG e a temperatura de parede
da resisténcia interna se encontra a 204 °C. Aumentar o caudal de gas de stripping que
entra pela torre Sparger, respeitando o limite para que nao ocorram perdas de TEG por
arraste mecanico ou pressurizacdo da torre de regeneracéo, € a opcao frequentemente
adotada. O limite do caudal de géas de stripping para a unidade simulada € de 4500 m3/d.
Estudos de caso para diversos caudais de gas de stripping e caudais de circulacéo de
TEG foram feitos com o modelo simulado para que seus efeitos fossem avaliados quanto
a humidade do gas natural seco, poténcia consumida pela unidade e caudal deTEG
perdido. As figuras a seguir mostram os resultados da simulagdo, tomando como

referéncia os valores adotados no caso base na Tabela 11.



5.2.1 Efeito do caudal de gas de stripping e de circulacéo de TEG na
humidade do gas tratado
Mantendo-se os demais parametros de processo constantes e variando apenas o caudal
de gas de stripping e de circulacdo de TEG, a humidade do gas tratado decresce com
o aumento de ambas as varidveis. Caudais de gas de stripping de1500 m3/d ou
menos ndo enquadram o gas na unidade independentemente do caudal de TEG, pois a
humidade resultante € maior que 2 Ib/MMSCF e caudais de TEG menores que 2,5 m3/h
nao enquadram o gas natural em humidade, independentemente do caudal de gas de

stripping (Grafico 1).

A zona indcada no gréfico representa o ponto 6ptimo do parametro a optimizar.
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Grafico 1: Caudal de TEG x Teor de agua no gas

5.2.2 Efeito da demanda energética da planta
O Gréfico 2 mostra que a poténcia consumida pela unidade aumenta com o aumento do
caudal de TEG circulante. Isso ocorre pela maior demanda energética do refervedor e
das bombas de circulagdo. Outro efeito, com menor impacto no aumento da poténcia

requerida, é o aumento do caudal de gas de stripping, que, por entrar a uma temperatura



menor (50 °C) no sistema de regeneracdo, aumenta a demanda energética do refervedor

para garantir a temperatura constante no equipamento.

Para o gréfico a seguir, a zona indicada representa o ponto 6ptimo da poténcia utilizada

a optimizar.
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Gréfico 2: Caudal de TEG x Poténcia requerida

5.2.3 Efeito da perda de TEG na planta
O grafico 3 mostra as perdas de TEG ao se variar os caudais de TEG circulante e de gas
de stripping. O efeito do aumento do caudal do gas de stripping na perda de TEG é maior
gue o aumento no caudal circulante de TEG. Dobrando-se o caudal de gas de stripping,
as perdas aumentam 1,6 vez e dobrando- se apenas o caudal de TEG, a perda aumenta
aproximadamente 1,05 vez. Deste modo, no gréafico a seguir a zona indicada representa

0 ponto éptimo da perda de TEG.
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Gréafico 3: Caudal de TEG x Perda de TEG

A concentracdo de TEG pobre regenerado esta fortemente ligada ao caudal de gas de
stripping. Quanto maior o caudal de gas de stripping, maior a concentracdo de TEG
atingida no refervedor. O limite superior do caudal de gas de stripping se da por questdes
de escoamento e possibilidade de arraste de TEG e sobrepressao na torre regeneradora.
O limite real da planta em questdo € de 4500 m3/d. O aumento do caudal de TEG
circulante ocasiona o0 aumento da quantidade de agua vaporizada na torre de
regeneracao, fazendo com que mais gas de stripping seja necessario para reduzir a
pressdo parcial da dgua e assim retirar mais dgua da solugdo de TEG na torre de
regeneracdo, aumentando a concentracdo da solu¢édo do TEG pobre. Esse fenbmeno

pode ser observado no grafico 4 e o ponto Optimo indicado através da seta.
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Gréfico 4: Caudal de TEG x Concentracao de TEG pobre

5.2.3 Efeito da Temperatura de topo na regeneracéao de TEG

Outra abordagem que pode ser feita e que é de facil controle é a reducao da temperatura
de topo da torre de regeneracgédo, através do direccionamento de maior caudal de TEG
rico para a serpentina interna da torre (condensador). A reducéo da temperatura de topo
aumenta o refluxo interno da coluna de regeneracédo, promovendo maior condensacéao
dos vapores e reduzindo a perda de TEG na regeneragao.

O efeito mais expressivo da reducdo de temperatura de topo da regeneragcdo é na
reducdo das perdas de TEG na unidade. Da condi¢cdo actual apresentada como caso
base, ocorre uma perda de TEG de 1,24 kg/h do inventério da unidade de desidratagéo.
A reducéo da temperatura para 90 °C leva a perda para 0,47 kg/h, representando uma

reducdo de 62% no consumo de TEG para reposicdo de inventario da unidade de



desidratagcdo. O grafico 5 mostra o comportamento da perda de TEG com reducdo da
temperatura de topo da torre de regeneracéo e com indicagcédo da zona optima.
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Gréfico 5: Temperatura de Topo x Perda de TEG

6. COMPARACAO E DISCUSSAO DOS RESULTADOS
Com o modelo completo da unidade simulado e com as andlises de sensibilidade
realizadas no item anterior, é possivel verificar que existe margem para melhorias nos
parametros operacionais da unidade. Os parametros de mais facil controle e praticos de
serem implementados em campo na unidade de desidratacdo foram avaliados com as
analises do item 5.2, quais sejam: caudal de circulacdo de TEG, caudal de gas de
stripping e temperatura de topo da torre regeneradora. O consumo de produtos quimicos
nas plataformas de producdo de petréleo offshore é um ponto importante a ser
observado, pois sua optimizacdo para evitar perdas e gastos desnecessarios reduz o

custo operacional e o custo do 6leo produzido.



Observando os graficos e os valores obtidos com as diversas simulagdes, foi possivel
constatar que a reducdo do caudal de gas de stripping leva a reducdo das perdas de
TEG e, em menor grau, a reducdo no caudal de circulacdo de TEG também leva a uma
menor perda.

Em comparacéo com os parametros de operacdo do caso base (Tabela 11), observou-
se que € possivel reduzir o caudal de circulacdo de TEG para 3,5 m3h, o caudal de gas
de stripping para 2500 m3/h e a temperatura de topo da regeneradora para o limite de
projeto de 90 °C. Com isso, a qualidade da humidade do gas ainda é mantida inferior a
2 Ib/MMSCF e ocorre uma reducdo drastica na perda de TEG do inventario da unidade,
diminuindo o consumo de produto quimico pela plataforma de producéo, além de reduzir
0 consumo de energia pela unidade de desidratacdo e gas de stripping. A reducéo de
gas de stripping € importante do ponto de vista ambiental, pois reduz a emissdo de
metano e outros hidrocarbonetos para a atmosfera, que contribuem como gases do efeito
estufa. A reducédo do consumo de energia se traduz numa menor demanda energética
dos turbogeradores da plataforma, disponibilizando mais energia para outros
consumidores e reduzindo a sobrecarga no sistema elétrico da plataforma.

Os parametros operacionais modificados na optimizacdo sdo apresentados na Tabela
13.

Tabela 13: Optimizacéo de parametros

_ - Valores
Variavel Modificada Valores do caso base o
Optimizados
Caudal de Gés de Stripping (m3/d) 3000 2500
Caudal de TEG circulante (m3/h) 4,50 3,5

Temperatura do Topo da
102,15 90

Regeneracéo (°C)

A reducgédo de 500 m?¥/d no caudal de géas de stripping representa uma reducgéo de 112,8
toneladas por ano de metano emitido para a atmosfera, um gas de efeito estufa com

potencial de aquecimento global 25 vezes maior que o COo..



A Tabela 14 mostra um resumo dos resultados obtidos na simulagdo do modelo com os

parametros optimizados.

Tabela 14: Resultados da optimizacao

. Caso Reducéao
Variavel de resposta Caso Base o
Optimizado (%)
Humidade no Gas Natural (Ib/MMSCF) ‘ 1,75 1,95 11
Poténcia Total (kW) ‘ 180,69 151,75 16
Caudal de TEG Perdido (kg/h) 1,24 0,47 62

Esse trabalho mostrou algumas das possibilidades de aplicacdo de simuladores de
processo, visando a optimizacdo de unidades existentes com a devida adequacao e
ajuste do modelo virtual. O crescente uso dessas ferramentas ajudard no
desenvolvimento de melhorias continuas em unidades de processamento, fazendo com
gue desafios sejam superados e com que haja geracdo de economia e reducao de

impactos ambientais através das condicdes optimizadas de operacgao.



7. CONCLUSOES E RECOMENDAGCOES
7.2 Conclusdes

Neste trabalho fez-se a modelacédo, simulacdo e dimensionamento da tecnologia de
absorcdo em TEG em usinas de desidratacdo de gas natural para optimizar os

parametros criticos do processo, tendo-se chegado as seguintes ila¢des:

v' A simulacdo em estado estacionario da unidade de desidratacao foi ajustada
utilizando as analises de campo do teor de agua do TEG rico e TEG pobre e
utilizando a funcdo “ADJUST” do HYSYS®. Calculos iterativos foram feitos
pelo simulador para que as eficiéncias dos pratos tedricos das torres
absorvedoras e regeneradora fossem ajustadas, de modo que os valores
simulados e obtidos no campo coincidissem. Essa abordagem de ajuste do
modelo virtual com a planta de desidratacao real ndo foi verificada em nenhum
trabalho anterior. Valores de eficiéncia de 65,7 % para as torres de absorcdo

e 51,4 % para a regeneracgao estao coerentes com dados da literatura.

v Com o modelo da planta ajustado, a simulacao do caso base foi feita com os
dados de processo da unidade em operacao e foram observadas as respostas
dos valores de humidade do gas tratado (1,75 Ib/MMSCF), poténcia requerida
pela unidade (180,69 kW) e quantidade de TEG perdida (1,24 kg/h). Testes de
sensibilidade foram realizados com o modelo, variando-se 0s principais
parametros de operacao de facil modificacdo em campo, como a vazao de TEG
circulante que sofreu uma reducéo de 4,5 m%h para 3,5 m?/h.

v' A utilizacdo do caudal de gas de stripping da torre de Stahl sofreu uma
optimizacéo de 3000 m3/d para 2500 m?/d.

v" A reducdo da temperatura de topo na regeneracgédo reduziu de 102,15 °C para 90
°C que, culminou numa reducéo de perda de TEG a 0,47 kg/h, representando uma
reducdo de 62% no consumo de TEG para reposicdo de inventario da unidade de

desidratacgéo.



7.3 Recomendagoes
Para futuros trabalhos recomenda-se:

» Utilizar a metodologia de obtencao de eficiéncia de pratos teéricos e comparar
com modelos empiricos;

» Avaliar a implementacdo de novos equipamentos para a recuperacao de
hidrocarbonetos na regeneracéo e a reducdo de emissao de poluentes
organicos para a atmosfera;

» Utilizar a metodologia de estudo aplicada nesse trabalho e estendé-la a outras

unidades semelhantes.
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ANEXOS




Dados da Desidratacdo de Gas Natural

e
Dry Gas
1
i
TEG Main
E Tower
E
GN -
Torre
1
o
TEG
R1
GN - Torre 1 Dry Gas 1
MName TEG @COL2 @coL2 @coL2 TEG R1 @COL2
Vapour 0.0000 1.0000 1.0000 0.0000
Temperature [C] 43,09 40,20 40,65 4060
Pressure [kPa] 1.854e+004 1.85%e+004 1.854e+004 1.858e+004
Maolar Flow [kgmale/h] 16.92 3374 33N 20.52
Mass Flow [kg/h] 2538 7.207e+004 7.285e+004 2500
St Ideal Lig Vol Flow [m3/h] 2.249 201.6 20135 2.363
Malar Enthalpy [k)/kgmale] -8.086e+005 -8.97%+004 -8.966e+004 -1.035e+005
Malar Entropy [kl kgmole-C] 121.0 1361 136.2 124
Heat Flaw [kl/h] -1.3682+007 -3.030e+008 -3.022=+008 -1.4442+007



TEG GN - Torre 1 Dry Gas 1 TEG R1
Methane 0.0000 08615 0.8621 0.0422
Ethane 0.0000 00307 0.0307 0.0021
Propane 0.0000 00274 00274 0.0025
-Butane 0.0000 0.0063 0.0065 0.0032
n-Butane 0.0000 00169 00169 0.0011
i-Pentane 0.0000 00057 0.0057 0.0029
n-Pentane 0.0000 0.0090 0.0090 0.0008
n-Hexane 0.0000 00085 0.0095 0.0014
n-Heptane 0.0000 00104 00104 0.0020
n-Octane 0.0000 00042 0.0042 0.0011
n-Nonane 0.0000 00012 0.0012 0.0003
n-Decane 0.0000 00003 0.0003 0.0001
H20 0.0010 00007 0.0000 0.1190
Oxygen 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Nitrogen 0.0000 00012 00012 0.0000
o2 0.0000 00149 00149 0.0068
TEGiycal 0.9990 0/0000 0.0001 08144
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I. Dados da Regeneracao de TEG
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TEG Rich & Vapour to TEG + Fuel Gas TEG Poor 1
Name @COL2  Reboiler @COL2 @col3 vapour@coL @coL2
Vapour 0.0135 0,0000 0.9979 1.0000 0.0000
Temperature [C] 189.7 64.75 195.2 102.1 202.3
Pressure [kPa] 3514 104.3 101.3 109.2 110.2
Malar Flow [kgmale/h] 3810 0,0000 7.194 9.928 36.36
Mass Flow [kg/h] 5153 0,0000 1931 214.0 5132
Std Ideal Lig Val Flow [m3/h] 461 0.0000 0.3457 0.4040 4554
Molar Enthalpy [k)/kgmale] -6.743e+003 -7.864e+003 -1.285e+003 -1.367e+003 -7.074e+003
Malar Entropy [kl/kgmole-C] 271.0 148.5 216.1 184.3 2938
Heat Flow [k)/h] -2.636e+007 0,0000 -0.241e+005 -1.357e+006 -2.572e+007

TEG Rich 6 Vapour to Reboiler TEG + Fuel Gas Vapour TEG Poor 1

Methane 00048 0.0004 0.3889 04450 0.0002
Ethane 0.0003 0.0000 0.0000 00018 00000
Propan {0010 0.0000 0.0000 0.0041 00000
i-Butane 0.0025 0.0000 0.0002 0.0097 0.0000
n-Butane 0.0003 0.0000 0,000 00022 0.0000
i-Pentane 0.0026 0.0000 0.0003 00101 0.0001
n-Pentane 0.0005 0.0000 0,000 0.0021 0.0000
n-Hexane 00012 0.0000 0.0003 0.0047 0.0001
n-Heptane 0.0018 0.0000 0.0004 00072 0.0001
n-Octane 00010 0.0000 0.0003 0.0041 0.0001
n-honane 0.0003 0.0000 0.0001 00013 (0.0000
n-Decane 0.0001 0.0000 0.0000 0.0004 (.0000
H20 01246 0.0298 0.2003 03gn 0.0680
Oxygen 0.0000 0.0001 00739 00534 0.0000
Nitrogen 0.0000 0.0000 00737 00534 00000
02 0.0033 0.0000 0.0001 00131 00000
TEGlycol 08331 0.9697 0.0613 0.0003 09314



St Pressure Temp Net Liquid | Net Vapour
agc [kPa] q [kgmole/n]  [kamole/h] (£ Volume () 5td Ideal Vol
Condenser 0 109.2 102.1 03975 9928 © Act Volume
1_Main Tower 1 100.2 1765 04024 1033
2_Main Tower 2 109.7 1853 3637 10.33 p Trav Position f T
3_MainTower 3 1102 1854 3637 5.271-003 ressure vs. lray Fosition from lop
Reboiler 4 110.2 2023 3636 8767003 L ==
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lll.  Dimensionamento dos Equipamentos envolvidos no processo

Tabela 1: Estimativa do Custo Total de Aquisicdo do Equipamento

Equipamento Designacdao | Unidades | Custo de Aquisicéao
[USD]
Trocadores de Calor H-01: 1 60,000.00
(Heaters & Coolers) H-02: 1 156,200.00
C-01: 1 175,400.00
C-02: 2 405,600.00
Bomba P-01: 3 71,100.00
Separador (Duas fases) SV-01: 1 159,300.00
Separador (Duas fases) SV-02: 1 36,500.00
Coluna de Absorcéao ABCOL: 2 400,000.00
Coluna de Destilagéo DTCOL: 1 350,000.00
Coluna de Sparger SPCOL: 1 120,000.00
DP Filtros DPF: 1 40,000.00
TEG flash drum TFD: 5 75,000.00
Vélvula LCV LCV: 10 50,000.00
Recycle RCY: 6 15,000.00
Custo Total do Equipamento 2,114,100.00

TABELA 2. ESTIMATIVA DO INVESTIMENTO TOTAL DE CAPITAL PELO METODO DE CHILTON
FACTORED.



Custos Directos Factor [USD]
Custo de aquisicdo do equipamento 1 2,114,100.00
Instalacdo equipamento 0.47 993,627.00
Instrumentacéo e controlo 0.18 380,538.00
Tubagem 0.66 1 395,306.00
Instalacdes elétricas 0.11 232,551.00
Construcoes 0.18 380,538.00
Melhorias externas 0.1 211,410.00
Servigos auxiliaries 0.7 1 479,870.00
Terreno 0.06 126,846.00
Custos Directos Totais 3.46 5,200,686.00
Engenharia e supervisao 0.33 697,653.00
Despesas de construcéo 0.41 866,781.00
Custos Directos e Indirectos Totais 4.20 6,765,120.00
Despesas com contractos 0.21 443,961.00
Contingéncias 0.42 887,922.00
Capital Fixo Total 4.83 8,097,003.00
Capital Circulante 0.97 2,050,677.00
Despesas de Start-Up 0.29 613,089.00
Investimento Total de capital 6.09 10,760,769.00




