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NOMENCLATURA

A - Area de troca térmica.

A1l - Operagdo de ajuste 1 no simulador HYSIM,

Ata - Atalaia, bairro da cidade de Aracaju.

Carkb~ Carbono.

Cge — Corrente de produto composta de pentanes e outres hidrocar-

bonetos mais pesados,

g - Variagdoc infinitesimal.

Dipx- Didxide de.

By, - Eficiéncia do vapor em wm estdgio de separagido, segundo
Murphree.

@ ~ Disténcia entre uma fonte guente e uma fonte fria de calor,

F - Yazdo molar da carga de um sistema e separagdo.

fy -~ Yazio molar de um compenente i na carga de um Sistema de
BepAracao.

GLP - Gas liguefeito de petréleo, normalmente uma mistura de hi-
drocarbonetos com predomindncia do propanc e butanos,
GNL ~ G&s natural totalmente liguefeito.

H - Entalpia molar da fame vapor.

H -~ Entalpia.

H ~ Constante de Henry.

h - Entalpia molar da fase liguida.

h - Cpeficiente de transferéncia de calor.

hy - Entalpia melar da carga.

i - fndice gque representa um componente gualguer do sistema.

I3 - Indice gue representa géas ideal.

i - Indice que representa um componente gualguer diferente do

components 1.

K - Condutividade térmica do material.

Ky - Constante de equilibrioc deo componente i.
K

L

i - Paramétro bindrio de interagfo dos componentes i e 1.

- Vazdo melar da fase liguida.
LGH - Liquide do gas natural.



1y . Vazio molar do componente i na faze liguida.

lig ~ Liguido,

i ~ Mil.

man - Manométrica.

MM - Milhfo.

N - Nimeroc de estigios de eguilibric em um sistema de separagdo

P? - press&c de referéncia.

1% ~ Pressdo.

Po3y -~ Pressfo critica do componente i.

p -~ Indice gue se refere a um estigio de eguilibrio gualguer de
um sistema de separacdo.

Permi-Permutador de calor 1.

2 - Calor,

g -~ Fluzo de calor gue entra ou zal de um estégic de equilibrio

R - Numere de componentes em um sistema de separacio.

R~ Constante universal dos gases.

3 - Entropia.

g -~ Entropia no estado de referéncia.

8kl -~ Separador 1.

T - Temperatura absoluta,.

Teqs - Temperatura critica do componente i.

Teq - Temperatura reduzida do componente i.

UBGN- Unidade de Processamento de Gas Natural.

\' - Vazdo molar da fase vapor de um sistema de separagio.

v -~ Volume.

vy ~ Vazf#o molar do compenente i na fase vapor.

Valvl-V¥alvula 1.

»
oy
i

Fragde melar do componente no sistema.

Fragio melar do componente na fase liguida.

Fragio molar do componente na fase liguida.

R

Fragdo molar do componente na faze vapor.

Fator de compressibilidade.
Fragdo molar do componente 1 na carga de um sistema de se-

paracgdo.
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LETRAS GREGAS

44 - Volatilidade relativa dos componentes i e j.

dpk — Volatilidade relativa dos componentes chave leve e chave

pesado de um sistema de separagio.

A - variag8o, estado final menos o estade inicial.
B - Viscosidade.
®,; - Fator acéntrico do componente 1.
TERMINOLQGIA
Gas pobre Ou gas residual; é a parcela do gas natural gue ndo

Gas rico
Oleo pobre

Gleo rico
Rigueza

Torre-21

foi ligquefeita. Normalmente € uma mistura de hidro-
carbonetos com predomindncia de metano e etano,

E o gés natural antes de ser processado,

£ o 6lec de absorcdo antes de entrar em contato com
o gas gue sera absorvide.

E o 6lec de absorcio apds o processo de absorgido do
gas natural.

E o teor percentual de hidrocarbonetos do gaz natu-
ral com trés ou mais dtomos de carbono.

Refere-se a torre absorvedoraz da unidade, gue tem
como sigla oficial: Torre-20401. © 204 & ¢ namero
da unidade de processo e o 01 & o numero da torre.
Nos desenhos aparece resumido como Torre-21 e nas
simulagfes aparece como Torrez0l. Esta terminologia
é sequida para os demais egquipamentos da unidade de
processo.

iii



RESUMO

O objetivo deste trabalho é montar uma simulacic gue re-
produza as condigfes operacionais da Unidade de Processamento de
Gas Natural, utilizando-a para otimizar energsticamente o proces-
s0 em uma etapa posterior. Fol utilizado o simulador comesrcial
HYSIM (versdo 1.5, maio de 1891} da Hyprotech Ltd, em um micro-
computador modelo 386, 640 KB de memdria RAM. A unidade simulada
pertence 3 PETROBRAS (Petréleo Brasileiro S5.A) e estd montada na
cidade de Aracaju, Estado de Hergipe, Bragil. A unidade utiliza o
processo de absorglo refrigerada e para ela estd sende feite um
estudo de otimizagdo energética, estudo este que passa pela redu-
cdc do peso molecular do éleo de absorcdo. A simulacio fol monta-
ga em um unice arguive, simulande 48 squipamentos & 16 valvulas
da unidade. Para adaptar os tipos de operacdo oferecidos peleo gi-
mulador comercial & realidade dos equipamentos da unidade, foram
criados mais 5 equipamentos além das operagles de: ajustes, reci-
clos, divistes de fluxo, misturadores de fluxo e operagdes "IZETY.
A simuilagdo totalizou B4 operagles e 116 correntes de fluxo e e-
nergia. Fol entdo desenvelvida uma metodeologia para sinulacdeo de
plantas reaizs utilizando-se um simulador comercial.

Para se aproximar ao maximo das posicles reais de carga
das torres e do perfil de composicfo nas bandeijas das torres, in-
troduziu-ze as eficiéncias doz estigios reais, a partir de uma
metodologia , desenvolvida neste trabalho, que tem © seu inicio
na eficiéncia glebal da torre, utilizande as correlagfes empiri-
cag de O'Cennell. Em um processo ilterativo no simulader, ajusta-
se ag eficiéncias globals daz torres, depois trata-se cada esta-
giv tebrice como se fossme uma torre e repete-se o processo itera-
tive, achando as eficiéncias de cada pseudo-torre. Assume-se a £-
ficiéncia de cada uma delas como sengdo a eficiéncia do prato real
central gue a compde, Traca-se uma curva de eficiéncias destes
estagios reais, determinande as demais eficiéncias. Repete-se o

iv



processo dterativo no simulador, até gue a varlacdo seda na  ter-
\ra casa decimal das eficiéncias. Foram 133 bandejas estudadas

e
iéncia, a partir das propriedades do  ligquide e do

by
i
fumed
iy

vapor, obtidas de maneira iterativa com o simulador,

08 resultados encontrades mostram diferencas médias  am
relagdo aon dados coletadoz em teste de corrida na unidade de:
1,58 para temperaturas de termopares, 4,0 9C para temperaturas
medidas com termémetros bimet&licos, 0,4 Kgf/cme para pressfo,
2.4% para vazlen, 0,004 para az fragbes molares de gases e 0,009
para ag de liguidos, o gue fol considerado muitoe bom. Passou-se
entfo a considerar esta estrutura de simulaclc utilirande as cor-
relacfes de Peng-Robinson, como a base para as demais simulagdes
de otimizacdo energética do processo. Outras simulacdes foram
feitas com as condigdes do projeto e utilizande também as corre-
lagBes de Chao-Seader (utilizadas na época do preieto), para com-
para-las e identificar causas dos desvios operacionals em relacio
ao projeto.

O proxime passo do trabalho foi a aplicacio da tecnologia
PINCH de integragdo energética das correntes do processo, a gual
demonstrou a poszibilidade de economizar até 16,4 % da energia
térmica do sistema. Novas simulacgfes foram feitas alterande o
¥lay-out™ do processo e com alternativas de otimizagdo das torres
de destilacdo e do forno. Chegou-ge a uma pessibilidade de se re-
duzir em 14% a energia térmica & de reduzir a poténcia absorvida
das bombas em 44,4 Hp. Fagendo-se alteracgles no forno esta econo-
mia pode chegar a 22,4% na energia térmico o do 47,5 lip na potén-
ola absorvida nas bombas.

Historicamente, © processo de absorcgldo de gas natural u-
tilizava 6leog de absorcio com peso molecular na faixa de 200 a
230 g/amol, antes da década de 50. Com o desenvolvimento tecnold-
gico passou-se a ubtilizar éleoz de peso molecular cada vez menor,
Em 1962 uma empresa dos Emtados Unidos instalou em Catu, Estadoe



gda Bahia, 2 primeira Unidade de Processamento de Gas HNatural do
Brasil, a gual utilizava o procvesso de absorgdo refrigerada a
propane e com 6leo de peso molecular de 144 g/gmeol. Porém, este
processc ja era considerade ultrapassadoe ne mundo & as  unidades
antigas estavam sendo adaptadas para trabalhar com dleo de peso
molecular entre 120 e 140 g/gmol,

Em 1986, inicilou-se um estudo pratico de reducio do peso
molecular do éleo, estudo este gue fol desenvolvido na unidade de
processamento de géds natural de Atalaila (UPGN-Atal, localizada na
cidade de Aracaju. Esta reduglo fol lenta e gradual, chegando-se
a um peso molecular de 118 g/gmel, apds trés anos de experiéncias
e algumas alteragfes em equipamentos. Esta redugfo levou a uma
reducio no consume de gas combustivel e & aute-suficiénoia na re-
posligdo do inventario do dleo de absorgido. Este peso molecular
fol dado comg ¢ limite operacional, para o atual "lay-ocut" da u-
nidade. Entdo resolveu-se estudar neste trabalho, & possibilidade
de se reduzir o peso molecular do 6leo, a ponteo de se eliminar
a torre desbutanizadora e utilizar o Cg, (gaselina natural) como

Gleo de absorcgio.

Outras simulagdes foram desenvolvidas para a unidade ope-
rando com 6leo de peso molecular de 92,% gfogmol e 81,5 g/gmol,
mas sem alterar a eficiéncia do forno original. A primeira apre-~
senta uma possibilidade de se reduzir em 30,7% a energia térmica
e em 16D,6 Hp a poténcia absorvida das bombaz & compressores e
g em 30 Hp a doz ventiladores ({aproximadamente 5,3% de rsdugdo na
energia elétrica). A segunda simulac8o reduzr 36,7% a energia tér-
mica, mas aumenta 1154 Hp a poténoia das bombas e gompressores e
30 Hp nosz ventiladores {aproximadamente um aumento de 34,4% na e-
nergia elétrica).

Palavras chave: GAz Natural, Absorcfo refrigerada, Simulacido de
unidade de processo, Eficiéncia de estagio real,
Oleo de absorcio.
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capriTuLo T

O gas natural € uma fonte energética em ascensdo no mundo
e ele apresenta grande vantagem em relacdc acos combustivels 1i-
guidos, principalmente em termos de poluigfo ambiental. Ele 6
constituideo normalmente de hidrocarbonetos parafinicos & peque~
na gquantidade de contaminantes. Apesar do géasz naturzl ser usado
em outros paises come combustivel a mais de 150 anos, no  Brasil,
somente de 40 anos para cd é gue ele tem sido utilizado. Além de
excelente combustivel, ele tem virias aplicacfes na indistria pe-
troguimica e guimica como matéria prima. Entre elas se destacam a
producio de amdnia, uréia e metanol. QO processamento do géz natu-
ral tém dois objetives: tratamenio para retirada de impurezas e
fracienamento da mistura, obtendo varias correntes de produtes.
Existem vArios processos para tratamente e fracionamento do gas
natural, porém, até 1937 o Brasil s6 utilizava processes de  ab-
sorcdo em suas unidades. O proceszamento de géds no Brasil & muito
recente, nossa primeira unidade entrou em operagio em 1962, com
tecnologia ultrapassada que uma empresa dos Estadosz Unidos intro-
duziu agui. Durante 25 anos o Brasil parou na tecnologia de pro-
cessamento de gas natural, apesar de na década de 80 ter aumenta-
do muito o numero de unidades. O Brasil nde & um grande produtor
de gés natural, nem possul grandes reservas, o gue ajuda & justi-
ficar o atraso tecnolégico de décadas, em relagdo ag mundo e a
América Latina.

Como é inviadvel a substituiclo das unidades por unidades
mals modernas, resta a tarefa de otimizé-1as energeticamente pa-
ra minorar oz efeitos do atraso tecnoldgico no custo dos produtos
finais. A unidade de processamento de gas natural de Atalaia, lo-
calizada na cidade de Aracaju no Estadeo de Sergipe, fol a primei-



ra unidade projetada pela Petrobras e fol a escolhida para  sor
simulada neste trabalhe, buscando-se a sua otimizaclo energética.

O trabalho passa por diversas etapas de simulagio:
1- O =imulador utiliza operagfes que representam de maneira sim-
plificada e padronizada oz equipamentos de uma unidade. Logo, fol
necessArio utilizar de criatividade para se montar um conjunto
destas operacgfes que reproduzisse da melhor maneira os eguipamen—
tos reais da unidade, aszsim como langar ndo de operacfes de ajus-
te e de reciclo, as guais auxiliam no processo iterativo de  con-
vergéncia da simuilagdo. Fol necessario identificar os locais do
fluxograma, onde seriam colocadas estas operacfes. Az simulagdes
deveriam funcionar como se fosse o inicio de funcionamento real
da unidade, ocasifo onde ndc se conhece as correntes de fluxo e
tem-se gue considera-las nulas, até se atingir a estabilidade.
2~ simulaglc para reproduzir o projeto da unidade, utilizande as
correlagdes de Chao-Seader (utilizada no projeto) e as de Peng-
Robinzon. Esta simulacdo tém o objetivo de descobrir as causag
dos desvios da unidade em relagic ac preojeto e comparar as  duas
correlacgfes,
3- Escelhida gual das duas correlagfes representa melhor o com-
portamento da unidade, simula-se a unidade buscande-ze reproduzir
s dados coletados em um teste de corrida em fevereiro de 1992,
Para tanto, desenvolveu-sze uma metodologia baseada nas correla-
ches de O'Connell (eficiéncia global de torres), para determinar
as eficiéncias dos pratos reails das torres da unidade.
4- Aplicagdo da tecnolegilia PINCH para integragieo energética dow
permutadores de calor, otimizaglo das torres e do forno.
- A otimizag8o energética da unidade através da redugidn do peso
molecular do dleo de absorcdo, a gual teve inicio em um  trabalho
experimental na unidade, no meado da década de 80, reduzindo o
peso molecular de 144 para 118 g/gmel ao longe dos ancs de opera-
780 da unidade, com redugdo de gas combustivel. Esta reducdoc visa
chegar ao peso molecular do ¢y, (aproximadamente 73 g/amol), uti-
liza-lo como © dleo de absorcio e eliminar a torre desbutanizado-
ra do processo, ouw utilizd-la para fracionar o GLP em dols novos
produtos: propano & bUutanos.



CAPTTULO I1

GAS NATURAL

I1.1 COMPOSICAO DO GAS NATURAL

Gas natural & uma mistura de hidrocarboneteos e  algumas
impurezas: nitrogénio {Np), didxido de carbono (COo), agua (Ho0d,

gas sulfidrico (HoS) (Beggs, 19%21) ; hélio (He: {(Katz and Lse,

1990} : merciario {(Hg) {Bingham, 19%0). Quande o5 ifeores de gés
sulfidrico e/ou didxzido de carbono s8c gignificantes ( agima de
L.7mg de Hggfm3 de gas natural), © gas natural passa a Ser Consi-
derado um gas azedo ou acido (Katz and Lee, 1980). Antem de =mer
consumido como combustivel ou matéria prima, o gas acido tem guse
ser tratadeo, ou em outres termos, adocado. 05 hidrocarbonetos
gue geralmente ocorrem no gas natural sdc: metano, etano, propa-
no, bhutanos, pentanos e peguenas guantidades de hexanos e  alquns
hidrocarbonetos mais pesados. ¢ gés natural é normalmente consi-
derado como uma wmistura de hidrocarbonetos parafinicos, contu-
do, ocasionalmente, ocorre a presenga de compostos clclicos &  a-
romaticos (Beggs, 1991), (Katz and Les, 1990}).

A composicido do ¢gas natural varia multo em funcdo das ca-
racteristicas do reservatério de petrélec e das condi¢des de se-
paragio nas instalagfes de superficie. Por exemplo: um gas produ-
zido por um certo pogo pode apresentar composicdes diferentes e
dois vasos separadores gue trabalhem em diferentes condicdes de
Beparagio.,




IT.2

CLASSIFICAGCAO DO GAS NATURAL

Begge (1991) classifica o gas natural

em guatro

tipos:

gas associadeo, gids tmide, gés seco e gas de condensacdo retrédgra-

da. As composicgdes tipicas de trés destes tipoz e de um gAs asso-

ciade dos campos de producdo da bacia
fabela 11.1 e na figura I1.71.

Sergipe-Alagoas

aatio

Tabela I11.1 - Composicido molar {(%)tipica de um géas.

{Beggs, 13251

g manual de operacdo da

UPGN-Atalaia,

Tipos de gases

i %
% |
i Associado Umido Seco  SEFALA |
] !
| !
| Metano 27,52 59,52 97,17 50,30 |
i Etano 18,34 5,38 1,89 11,01

| Bropano 29,18 4,.7% 0,25 4,99 i
| I=zo-butano 5,37 2,03 0,13 1,34 !
I N-butano 17,18 2,39 8,12 1,25 !
| Iso-pentans aei8 1,80 G, 07 0,43 i
| N-pentano 1,72 1,61 0,05 0,25 !
| Hexanos 0,47 Z, 60 0,04 0,43 !
| Heptanos+ 0,04 19,98 0,24 e |

Tik
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Figura I1.1 - Composicio molar (%) dos
tipos de gases.

Gas seco - 0 flulde existe como gds tanto no reservatério
como nos sistemas de superficie. O dnice liguido associado ao gas

seco & a agua. A figura I11.2 mostra o diagrama de fasze de um

BeCO.

gasg
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Figqura II.2 -~ Diagrama de fase do gis seco.

Gas dmide - 0 fluide inicialmente existe como gas no  re-
servatéric e permanece neste estade ac longo do perfil de qusada
de pressfo, porém condensa nas instalagdes da superficie no pro-
cesso de separagdo devido & queda de temperatura. A figura II1.3

mostra o diagrama de fase deste tipo de gés.
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Figura I1.3 - Diagrama de fase do gas umido.

Gas de condensagdo retrdgrada - 0 fluido existe como gas
nas condicdes iniciais do resgervatério. Com a gueda da pressfo na
temperatura do reservaltéric a curva de ponto de orvalhe & cruzada
Ffarmande liguideoe no reservatdrio. © liguide também pode se formar
no sistema de superficie. A figura II.4 mostra o diagrama de fase
deste tipo de gas.

Os nimeros 1,2 e 3 que aparecem nas figuras representam
as condigdes do reservatdrio a medida gus o mesmo val proeduzindo
hidrocarbonatos,
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Figura I71.4 - Diagrama de fase do gas de condensacio
retrdgrada.

Gas associado - Muitos reservatdérics existem onde o  bleo
estd em equllibrio com uma capa de gés, estando o dlec no ponto
de bolha. Ao ser submetido a uma gueda de pressfo no progessa  de
producdo, os componentes do gés dissolvidos no 6leo se desprendem
gerando uma fase gasosa na superficie. A figura I1.% mostra os
diagramas de fase do gds, do liguido e da mistura destes no re-
servatdrio,
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Figura I1.5 - Diagrama de fase do gas associado
ao dleo.

II.3 USC DO GAS NATURAL

0 gés natural tem side utilizado come combustivel a mais
de 1%0 anos (Beggs, 1991), porém sé recentemente a grande cemanda
por ele proporcionou um grande desenvolvimento das reservas e da
produgio. A principal razfo para este fato fol a grande difioul-
dade de armazenamento e transporte do g#s natural, se comparado
com o8 combustivels liguidos. O desenvolvimento de tubulagdes e



compressceres para grandes didmetros e altas pressdes aliade a

tecnologla de armazenamento em reservatériocs e em cavernas sube-
terraneas naturais {Katz and Lee, 19%%0) preoporciconaram o aumento
da oferta e deo consume, por se tratar de um combustivel de gueima
mais eficiente no aproveltamento da energia & no baixo indice de
poluicdo. Este desenvolvimento é& mostrado pelo perfil de demanda
energética dos Estados Unldos (Beggs, 19%1) 1 em 1920 o gas natu-
ral participava com menos de 4% na matriz energética, em 1950 =sua
participacdo 14 era de 18% e em 1980 chegou a participar com 30%
do consumo total de energia daguele pais. No mundo, a participa-
cdo média do gas natural na matriz energética & de 20%. O aumento
da demanda proporcioncu o aumento dos pregos de venda do gds na-
tural. Quando o g4z era gueimado nag tochas dos campos de  prodi-
cdo deos Estados Unidos apds a separacglo do dleo, o pouco gas ven-
dido localmente chegava a prego de US50.07 por cada mil pés cubi-
cos, medidos na condiclo padrdo de temperatura e pressfo. FPor
velta de 1970 este prego atingiu USSC.17/MSCE & em 1980 passou os
US380. 90/ MACE, ahegaﬁda em certas Areas a USS9.00/MSCF. No Brasili,
dependenco da utilizagdo dada ao gas, o3 pregos wvariam entre
U8$1.37 e U853, 34/MBCF.

Hos BEstados Unidos, assim come em  oubtros paises de  in-
verno rigoroso, a demanda de gas natural como combustivel aumenta
muilito nesta estaclo do ano, devido & dificuldade de gueima dos
combustivels liguidos. Para isto, sfo necessarios gasodutos de
grandes didmetros e grandes extensdes para levar o combustivel
dos campos de producio até os locals de consume. Fara resolver o
problema de demanda varidvel com as estagdes do ano e reduzir as
redes de gasoduto, passou-se a se instalar plantas de liquefagio
gde gas natural e tangues de estocagem a temperaturas em torno de
-250 BF e, mais recentemente, gstocado ¢ transportado em enormes
tangues isolados a pressio atmosférica em barcagas gue levam o©
gas até as estacbes de vaporizag#o e separagfo dos  hidrocarbone-
tos, perto dos centros consumidores (Nelson, 1368).
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Além do zeu uso como combustivel, o gés natural & ubtili-
zade como matéria prima nas plantag petroguimicas, principalmente
para obtencdo de ambnia, uréia, metanol e etenc. O gas natural
pode ser parcialmente gueimade ou oxidado a gries finos de carbo-
no, ou gerar mondxide de carbono e hidrogénio., O carbono fino &
utilizado em industrias de borracha e até 1856 o gas natural era
a maior fonte de produgde de carbono fino nes Estadoes Unddos. A
producdo de mondxide de carbono & hidrogénio € utilizada para
sintese de gasoclina e outres produtos @ metil, etil, propril, bu-
til e amil alcool: acetaldeide, dcido acético, acebtona, metil ce-
tona, etil cetona (Nelson, 1969},

Outra crescente aplicagdo & o use do gas natural come
compustivel automotive, o gue implica em desenvolvimento de teo-
nologia para armazenamento do gds em reservabdrios de alta pres-

s80, devido ac pouco espacno nes veiculos,

TT.4 OCORRENCIA DO GAS NATURAL

As reservas mundials de gés natural tém crescido recente-
mente, porém em alguns palises gue primeiramente desenvolveram o
mercado de gas natural, este comportamento € inverso: com a gueda
das reservas e grande preodugde. A tabela 11.72 mostra gue a paxr-
cela dos Estados Unidos nas reservas mundiais  reduziu de  27,8%
para 3,9% no periodo de 1967 & 12%1, porém os Estados Unidos pro-
duziram em torno de 570 bilhdes de metros cublcos por ano, no pe-
riodo de 197% a 1981, correspondendo a uma parcela de conbribui-
cdo para a producdc mundial decrescente, varlande neste periodo
de 42,6% a 34,6%. JA no periode de laneiroc a malo de 1986 a pro-
ducdo 44 era menor e equivalente a 493 bilhdes we/ano, ou ssia,
26,5% do gas produzido no mundoe {Begg, 1%%1; Katz and Lee, 1980},
Yer tabelas 11.2 , I11.3 ., I1.4 & I1.5.

11



Tabela 11,2 -~

Reservas provadas estimadas de gas natural no  mun-

do, em trilhées de MY (Dados da tabela 1.1 Begas,

1951,
| Eata- Améri~ Crien- Buropa Palses Totall
| dosg ca te ol - COmLL- do |
| Ano Unidos Canadd bLatina Médio Africa Asia dental nistas Mundol
11967 8,1% 1,23 1,83 6,09 4,48 0,92 2,51 4,25 23,50]
tlesg 8,30 1,29 1,90 6,25 4,74 1,13 3,79 6,10 53,501
11969 8,14 1,35 1,78 6,34 4,77 1,49 4,00 9,71 37,58)
11970 7,79 1,47 4, G2 G, e 5,58 1,81 4,27 B.91 42,2714
11971 B,Z3 1,51 2,07 10,03 542 1,80 4,18 12.4¢ 45,50}
{1272 7,90 1,57 2,06 9,74 5,4F 1,98 4,62 15,80 49,14}
J1973 7,54 1,50 2,24 4,75 5,35 2,87 &,0L 18,82 53,12}
tlev4 7,08 1,49 2,59 11,71 5,32 3,23 5,.4% 20,83 BT, T4
(1975 6,72 1,61 2,84 19,05 8,92 3,28 5,74 23,96 72,121
{1976 6,46 1,61 2,56 15,25 5,87 3,16 5,12 23,65 63,68|
Pie77 6,12 1,865 2,86 15,15 ", 92 3,40 4,02 26,99 G565, 85
{1978 5,92 1,68 3,07 20,38 5,88 3,48 3,91 27,08 71,371
11979 5,87 1,87 3,20 20,6% 5,28 3,3% 4,06 I6,706 0,721
P1980 5,52 .42 4,09 20,97 5,96 3,65 3,83 26,48 T, 941
Piagl 5,64 2,47 4,53 21,31 b,80C 3,58 4,51 27,02 74,96]
(19282 &,71 2,55 4,99 Z21,5% 5, 9% F,e1 4,27 33,83 82,541
[leg83 5,748 2,75 h, 28 21,80 5,36 4,14 4,44 36,36 85,911
11985 5,61 2,61 5,24 24,62 5,30 4,71 5,85 42,41 96,35]
1986 5,58 2,82 5,36 24,24 5,62 4,86 6,41 43,78 98,67
11988 5,30 2,69 6,60 33,48 7,17 6,82 5,87 coee- S
11589 4,87 2,67 6,62 34,73 7,85 7,02 5,44 ~oeme S—
flesl 4,71 ay 15 .86 37,50 8,08 g4 4,96 45,85 119, 18]
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Tahela I11.3 -

trilhtes de M7, em primeiro de
1986 e de 1385

janelro

Maiores reservas de gas natural de mundo em

e

{Dados obtidos da tabela 1.2

Beggws, 19%91).
l 1986 i 1La89 |
| i E
I 1 unifo Soviética 43,980 1 Unifio Soviética 42,48 |
| 2 Irs 12,74 2 Ira 14,16 |
| % Estados Unidos 5,25 3 Abu Dhabi 5,18 |
| 4 Catar 4,30 4 Arabia Saudita 5,14 |
| 5 Arabia Saudita 3,51 5 Estadeos Unidos 4,67 1
| & Argélia 3,00 & Catar 4,62 |
{7 Noruega 2,092 T Argélia 5,23 ]
| 8 Canada 2,82 2 Venazuela 2,86
b8 abu Dhabi 7,55 5 Irague AL
110 México 2,17 10 Ccanada 2,67
i 11 Holanda 1,99 11 Nigéria 2,48 |
| 12 Venezuegla 1,67 12 Indonésia 2,46 |
1% Indonésia 1,40 13 Noruega 2,353 |
| 14 Malasia 1,40 14 Méwico 2,08
| 15 Nigéria 1,33 15 Holanda 1,73 ]
| 16 Reino Unido 0.85 16 Malasia 1,47 |
j 17 China .85 17 Koweit 1,38 |
[ 18 Irague 0,79 18 China 1,00 |
I 19 Argentina G, 65 19 Argentina 0.7 |
| 20 Libia G, &0 20 Libia 0,72
| 21 Australia 0,53 21 India 0,65 |
| 22 Paguistio g,53 27 Reino Unido 3,59 |
I 2% india G, 50 23 paguiztio 4,51 |
| outros 6,33 24 hustralia 0,47 |
! outros 6,65 |
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Tabela IT.4 - Paises produtores de gas natural em ordem de-

crescente de producdo no periodo de janeiro a

maio de 1986, producfes médlias em milhdes de

M3/dia (Dados obtidos da tabela 1.1 Katz and

Lea, 1920},
i 1 Unidic Soviética 1888, 9 17 Italia 36,6
| Z Estados Unidos 1350, 4 18 Ird 36,3
I 3 Canadé& 274,6 1% Paguistdoc 32,0 |
| 4 Holanda 251, 3 20 Emirados Arabes 26,2 |
{ 5 Reino Unide 160, 7 21 Brunei 21,0 |
§ & México 27, 8 22 Bahrein 17,5 |
| 7 Argélia 4,2 2% Catar 16,4 |
! 8 Roménia 93,8 24 Chile 15,6 |
| g Indonéslia 88,6 2% Brasil 15,5 |
10 Dutros comunistas T8, 26 India 14,8
I 11 Noruega T, |
| 12 Chins 49,7 !
| 13 Alemanha CGoidenial 45,9 !
I 14 Argentina 48,7 sS4 Congo 0,1 i
i 15 Venezuela 46,5 &% Guatemala O, 1 1
| 16 Austrilia 37,5 Total do Mundo 5093,5% |
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Takhela IT1.% - PFrodugio de gas ocolocads A venda no munde, sam bi-
ihéies M7 (Dados obtidos da tabela 1.3 Beggs, 1851

i Ezta- Améri- Oriern- Europa Paises Totall
i cdos o8 te Qo Comi- cdo |

lAno Unidos Canada Latina Médio Africa Asia dental nistas Mundol

]

{1375 69,5 §7,1 49,1 40,7 19,0 26,6 169,0 376,0 1337,0]
(1976 565,1 86,9 48,8 42,3 25,7 33,2 179,7 419,2 1400,9]
11977 567,1 91,5 52,8 42,7 26,0 37,6 184,2 416,9 1418,8]
(1978 565,7 88,6 57,0 44,7 31,6 41,6 188,3 448,0 1465,5]
11979 §79,8 103,3 73,9 46,0 29,1 51,8 194,% 554,8 1633,2]
{1980 %77,1 75,6 93,4 34,6 25,1 72,% 188,9% 596,7 1663, 9|
11981 71,4 74,3 91,4 43,4 55,1 78,3 195,6 544,0 1653,5)

I1.5 CONCLUSAO

O ¢gas natural & uma mistura de hidrocarbonetos normalmen-
te parafinicos, com presenca de alguns contaminantes. Os contami-
nantes mais comuns sfo: Aqua, didxideo de carbono, nitrogénioc e
gas sulfidrico. De acordo com as condic@es de formacdo de liguido
ne processo de produgdo, o gas natural & classificado como: seco,

umido, associado e de condensacfo retrdgrada.

O gas natural tem sideo utilizado como combustivel a mals
de 150 anos, porém, s6 do melo do séeulo XX para ¢d  houve unm
crescimente acelerado do seu uso como combustivel e como matéria
prima para varios processos gquimices. Até o final da década de &0
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o5 Estados Unidos tinham a maior reserva de gas natural do mundo,

sendo ultrapazsado na década de 80 pela Unido Soviética, Ir3, Abu
Dhabil e Arébia Saudita, em ordem decrescente de reserva de gis.

O Brasil ndo pode ser considerade um grande produtor de
gas natural:; em 1986 ocupava a vigésima guinta posicico entre os
maiores preodutores, produzinde apenas 0,30% da produgdo mundial.
Em reservas, a situacglo do Brasil é alnds pilor, ndo fica entre os
2% palses com as maiores reservas de gas. Isto se explica por ser
a maioria do gas produzide associado a produgic de petrdleo. ©
Brazil nde possul dgrandes reservas de gés nfo amsociado ao dleo e
& um pais importador de petrdleo, o gue o leva a produzir ao mé-
ximo seus campos de petrdleo, mesmo que para istoe ndo aprovelte
de imediato a producdo do gés associado.

ie



CAPITULO IIT

TECNOLOGIA DE PROCESSAMENTO DO GAS NATURAL

ITT.1 OBJETIVOS

O maior interesse no processamento do gds natural esta na
recuperagio de hidrocarbonetos liguides, come gasolina ou hidro-
carkonetos com alto grau de pureza: butane, propanc, etanc & mis-
turas destes, pois sendo usados comoe matéria prima tém maior wva-

ler comercial que o gas usado como combustivel (Nelson, 196%),

A obtencfo de carbono fino e ¢gés de sintese a partirc do
gas natural tem como objstive a produgdo de varios produtos gui-
micos @ aménia, uréia, varios tipos de &lcool, aldeidos, cebtonas
e polimeros (Nelson,196%3) .

A gasolina obtida dos processos de liquefacde do gés na-
tural {gasolina natural ou Cgy) necessita passar por uma  reforma
com catalizader de platina para melhorar sua baiza octanagem o &
muite usada na época de inverno nos paises frios, devide a4 sua
pressdo de vapor ser malor gue a da gasolina comum, facilitando a
vaporizacio (Nelson, 1969).

Como ja& mencionado anteriormente , o ¢gas natural contém
peguenas quantidades de contaminantes, alguns bastante prejudici-
als as instalagdes de producgfo, processamento e distribuiclo: gas
sulfidrico(Ho8), diéxido de carbono (COs), Agua (Hp0) e mercirio.
Logo, & necessario o processamento também para tratamento do  gés
natural. Katz and Lee {1590} propdem o esguema mostrade na flgurs
I11.1 para o fluxe do gas do pogo ae consumidor. Ho entante, wvi-

17



sando a protecdo das instalacdes e do melo amblente, no Brasil, a
Petrobras faz o tratamente e/cu desidratagdo do gas antes do pro-
cessamento para extracie de hidrocarbonstos liguidos, sequndo es-

gquema proposto na figura I11.Z2 {(Beggs, 12211,

féistémé”ée
P coleta do

k=

k“"”“ﬁ ﬁl;&rnativag de ﬁiﬁmﬁ N
COMPrassio unidades pars dmmﬁn > Desidratacio
do o extracts de liguide ﬁz
Y. ff %, ol v
fgbﬁargﬁm a0 W
wleo noraslmente s
N?gfriggraém y Ennoire
i;]f.li #
- Ty
A direts : ) ) ~f Bidyocazb
L A Gam g liguidos
’ ol 3 L
I Licuido
Turke expansin % PR
BCRR tmmpﬂraiuxfj Retabilizacio (" Liguide
: e " ‘;}w;ﬁ Ao G
Fracionanento , Jatural

Figura I1I.1 - Fluxe do gds natural {sugerido na
figura 15.1 de Katz and Lee, 1990}
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Figura III.2 - Esquema de fluxo de gds adotado pela
Fetrobras (Flgura 10.13, Beggs, 1991)

ITI.2 TRATAMENTO DE GAS

Geralmente o tratamento de gas & para a remogdc de gas
sulfidrico (H8) e didwido de carbono {(COp). Muiteo raramente o-
corre a presenca de mercirio no gas natural, porém existem pro-
cessos de remocdo deste contaminante e um deles & mostradoe na pa-
tente de nimerc 4717399 dos Estados Unidos{Costandt and Princeton
. 1888), gue mostra um processo de adsorcdo de merciric do  gas
natural em Ffragmentos de aluminio, ou aluminio esponjosc, tratadeo
comn soluclo agquosa de cloreto de mercirio ou nitrato de mercirio.
Além de muito téxico, o mercirio ja provocou explos@es de unlda-
des gue trabalhavam com eguipamentos gue continham aluminico, de-
vido & reacgdo de liberacio de hidrogénio:

2 Al + 2 Hy -->» 2 AlHg
2 AIHG + & HoO --> 2 AL{OH)a + 3 Hp + 2 Hg

1%



Trata-se de uma reagdo em cadela por sempre ter-sg o mercirio co-
mo reagente ¢ produte da reagfo. Peguena guantidade de mercirio
pode fazer um grande estrago em um eqguipamento de aluminio,
Bingham, 1990) . No Brasil 14 fol detectada a presenga de mercirio
no gas natural da bacia Sergipe-Alagoas e da bacla de Campos, Rio
de Janeiro, mas nestes locals nfo existem unidades com equipamen-
tos de aluminio e tdo pouco unidades de remogdo de merctrin.

Os trés principals problemas causades pele gas sulfidrico
(Ho8) e pelo gas carbinico (COg) sdo @ towidade, deposicdo de en-
xofre nas instalacfes e corrosio destas. Em balwmas concentracdes,
o Hp8 tem chelro caracteristice de ove podre, porém a altas con-
centragdes o sentido do olfate é paralizado rapidamente e o HyS
passa despercebido, o que o torna mais perigose. O Hpd & mals pe-
sado que © ar, com densidade relativa 1,19, portanto tendendoe a
se acumular nos locals mals bailxos. O limite de concentragio per-
mitide para exposicic do ser humano durante oito (8) horas & de
10 partes por milhdo de volume de ar (10 ppm). Fora deste limite
as conseguénoias podem ser as seguintes:

- 10 & 100 ppm por 30 & &0 minutos proveoca irritaglo «da
traguéia e dos colhos.

- 100 a 200 ppm por 2 a 15 minutos provoca a perda do ol-
fato e exposicgles de 8 a 48 horas pode ser fatal.

- 200 a 500 ppm por 1 a 4 horas & fatal.

- 500 a 600 ppm por 30 a 60 minutos & fatal.

- 600 a 1500 ppm por 2 a 15 miputos & fatal.

A depoeosicdo de enxofre nas instalagdes proveca ohstrucio das  tu-
bulactes e gqueda de rendimento de trocedeores de calor, caldeiras
¢ fornes. Esta deposigdo aumenta a medida que :

i

(O teor de HoS8 aumenta no gas natural.

H

0O teor de Cgy diminue no gas natural.

i

Inexisténeia de produtos arcematicos no gas patural.
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- A pressdo e a temperatura de fundo do pogo de produgio
aumentam.,

~ A variagfo de pressio e temperatura aumenta entre o
fundoe e a cabega do pogo.

O depdzito de enxofre pode ser minimizado através da injeclco de
solventes especificos nas instalagSes de produgdo e de processa-
mento.Quanto 2 corrosfco, o gas sulfidriceo e o gas carbénico sdo
ativos se somente estiverem em presenca de &gua, a gual promove a
reagdo com o ferro das instalagfes

HoB + Fe + Ho0 --» Fel + Hep
COg + HopQ —--> HopCOy

Fe + Hp('0g --> FeCOp + Hp

Um parimetro utilizado para s=se ter idéia da existéncia da corro-
sividade é a pressfo parcial do COp, ou selja , se a pressdc do

sistema multiplicada pela fracfo melar do CO2 no géz natural for
supesrior a 30 psig a corrosdo existe; se for menor do gue 3 psilg
a corrosdc é despresivel e entre 2 e 30 psig a corrosfo tem pos-
sikilidade de ocorrer.

Existem varios processos para remogdo de gas sulfidrico e

fou didxido de carbenco., A tabela II1I.1 mostra algung dos  agentes
utilizados para a remogde do HoS.



Tabela I1I1.1 - Agentes de remogdo de Ho8 (Nelson, 13569).

Home Reacdo Regeneracio

Soda catstica 2NaOH + HpS --» NaS5S + ZHo0

Cal Ca(OH)p + HupB -->» a8 + ZHsO

Oxido de ferro FeQ + HoS --> Fed + HoO Parcial com ar

"Seaboard” NapCOg + Hol «==» NaHCOz + NaHi  Com ar

"Thylox® HNajhso8g0n + Hob ~-> NaghsoSg0 Naghso3g0 +1/209
+ Hop ~—»Naghs,3500 +5

"Girbotol” ZRNHs + HpS <==> (RNHg) 8 Com aguecimento

Fosfato KaPOy + Heb <==> KHE + KoHPO4 Com aguecimento

Fenolato NaOCgHg + HpS «==» NaH$% + CgHsOH Com aguecimento

Carbonato a NaoTQs + HeS <==> NaHCOsz + MNaHs  Com aguecimento

Vacuo a vacuo.

Também ¢ utilizado monoetanolaminag (MERY, dietanclamina
(DEA} se ewiste presenga de CO4 e trietanclamina {TEA). Se diebi-
leno glicol & adicionado na solugldo de amina e o processo & leva-
do a baixa temperatura & possivel a desidratacdo acoplada & des-
sulfurizacio do géAs { Chapin, 1947). Porém, a perda de amina e a
corrosfo tornam este processo ageplado impraticavel ( Katz and
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Lee, 1990). ¢ processo maiz recomendado para o tratamentoe de  um

gdas contendo gés sulfidrico & gas carbonico é o Sulfinol da Shell
{Katz and Lee, 19%0). B um processc gue utiliza os principioz de
absorgfo fisica e absorgfo quimice, com uma golugdo  aguosa de
sulfolane ¢ diisopropanclamina (DIPAY. No Brasil, existe ums uni-
dade cperando com este processo, noe campo de produglo de petréleo
de Carmépelis, no Estado de Sergipe. As grandes unidades de tra-
tamento de gas natural aproveitam o HeS removide para produzir

enxofre, através da reagde de oxidacgdo (Ketz et.al, 1259

Ho8 + 1/2 Op -=% 3 4+ H20.

A figura ITI.3 mostra um fluzograma fiplce de uma unidade de fra-
tamento de gas natural para remocdo de gas sulfidrico & gés  car-

bénico.
iz doos
ﬂ&@
heido
Goluele ricas i kY
Contantor ue Bsogenerador

Figura I1I.3 -~ Fluxograma de uma unidade de tratamente de gas.
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II1.3 DESIDRATACAC DE GAS

A desidratacio do géds natural (Beggs, 1991 Katz and Lee,
1990; GPSA, 1972) & necessaria por varias razdes @ para prevenir
a formagdo de hidrato nas tubulacgfes e equipamentos, para levay o
gas a um ponto de orvalho requeride pelos contratoz de venda de
gAz e para prevenir as reagfes de corrosio menclondas anterior-
mente. O hidrato é uma estrutura cristalina ogue pode ter duas
formas : oibica centrada com uma peguena molécula de hidrocarbo-
neto (CHy, CoHg) ou de H28 com estrutura semelhante A4 do diamante
e come segunda forma, 17 moléculas de &gua e uma de hidrocarbone-
to no centro (GPSA, 1972). J& segundo Nelson {196%3), o metano se
hidrata com 7 moléculas de agua, o stano com 8 moléculas, o pro-
panc com 18 moléculas e o COp com 7 meléculas. Ele apresenta  as
condicfes aproximadas de formacfo do hidrato em fungio da densi-
dade do gas natural (ver tabela III1.2}. As condicgfes primarias
para a formacdo do hidrato sdo: o gas deve estar no ponto de con-
densacio da agua ou abaixo dele, com dgua livre presente; deve
estar a balxa temperatura e deve estar a alta pressio. OQubtras
condictes secundarias sdo:r alta velogidade de fluxe, oscilagdo de
pressfo, gualguer tipo de agitaglo e  introduglo de um  pegueno
cristal de hidrato. Os processos de desidratacdoe do gas envolvem

vaArias técnicas diferentes:

1 -~ Absorgdo utilizando liguidos dessecantes.

2 -~ Adsorcio utilizando sdédlidos dessecantes.

3 -~ Injecloc de inibidores da formagfo de hidrato.
4 ~ Expansdc com refrigeragdo.
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Tabela I11.2 - Pressdco de formaclo de hidrato {Psia}

JTemperatura Densicdade relativa ao ar |

| oF 0,55 0,70 0,80 0,80 |
! i
! 35 430 120 100 |
i 40 &060 165 140 110 |
: 45 800 230 1092 150 |
| 50 1100 320 265 230 |
| 55 1500 450 380 330 |
| &0 2100 630 580 500 |
a 65 2950 1000 890 780 |
| 75 ——m— 3100 2600 2200 |

1 - O processo de abmorgio utiliza normalmente um  dos  seguintes

glicdis: o monoetileno ¢licol (MEG), o dietilenco glicol (DEG)
e o trietilenc glicol (TEG). O TEG mostra-se mais econdmico
por apresentar menor perda por vaporizacio na etapa de rege-
neragio e malor taxa de absorgfo com maior depressfio ne ponto
de orvalho do gas natural., O processo de absorgido é utilizado
guandoe se necessita uma reducdo do ponto de orvalho do gas na
faizxa de &0 a 120 2F., A figura 111.4 mostra um fluxograma ti-

plco de um processo de desidratacio por absorcio.

Os zdlidos dessecantes mals utilizados no processo de  adsor-
c8o sdo @ bauxita, alumina ativada, silica gel & penelra mo-
lecular (Fedlitas). Este processo de adsorgio é mails eficien-
te gue oz demals, pols consegue reduzir bastante o ponto de
orvalho do gas natural @ a silica gsl produz um géas  desidra-
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tacde com 10 ppm de Aguar & aluning reduzr o ponto de  orvalho

do gas para temperaturas abalxo de -100 2F: a peneira molecu-
lar consegue produgir um gas com 1 ppm  de  agua. Devido ao
custo operacional deste processo ser mailor do que o do  pro-
cesso de abszorgdo, ele somente & utilizadeo guando necessita-
se levar © gas a temperaturas coriogénicas. A figura I1I11.5
mostra um fluxograma de uma unidade de adsorcdco de Agua.

Em processos onde o ¢&s necessita ser refrigeradeo a baigas
temperaturas, porém sem chegar A& criogenia, & necessaria a
intecdo de inibidores de hidratos. O glicdis sdo oy mals u-
tilizados por terem a capacidade de baixar o ponto de conge-
lamento da dgua e de formar solugfo aguoba pouco solivel em
hidrocarbonetos, facilitando assim a sua posterior separacgio
e regeneracdc. A medida gue se necessita menores temperaturas
para o gas deve-se trocar o TEG pelo DEG e este pelo MEG, is-
to porgue a taxa de crescimento da viscosidade do TEG & maior
do gue a do DEG, gue por sua ver & maior gue a do MEG. Alta
viscosidade prejudica a perfeita aspersfo do glicol nos  tro-
cadores de calor que irfdo refrigerar o gaz, além de provoecar
aumento da perda de carga nas tubulagfes. O metanol &  oubro
inibidor gue pode ser utilizado, porém sua regeneracfo & mais
dificil e a perda por vaporizacdo & muito grande, além de ser
um produto muito téxico.

0 processo de injecdo de glicol com posterior regene-
racio serd mais detalhado no préxime capitulo.

A expansdo refrigerada do gAs natural para remogfo de Agua
pode ser acompanhada de injegdo de inibidor ou ndo, dependen-
do das condigdes de pressio e temperatura atingirem ou ndo o
ponto de formagdo de hidratos. A expansdo ou redugfio de pres-
s80 do gas natural provoca a reducgfo da temperatura (processo
iscentdlpico), de maneira gue a agua condensa com ou sem  al-
guns hidrocarbonetos. Se a condigldo de formagdo de hidrato

for atingida & necesséria a injecfo de inibidor que serd se-
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parade do gas posteriormente, A figura 1171.6 mostra um fluxo-
grama deste tipo de processo de desidratacio.
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N deamidratado
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v i Glicol
Tﬂwﬁymﬁy rico .

I et 1
Hlicel pobee E

Figura II1.4 - Fluxograma tipico de uma unidade
de dezidratacfo de gas por absor-
cHo com glicol.
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Figura I111.5 - Fluxograma tipico de uma unidade de
adsorcio de agua.
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III.4 OBTENCAO DE LIQUIDOS DO GAS

A liguefacgdo do gas natural pode ser total ou  parcilal,
dependendo do destinoe final a ser dadoe aos hidrocarbonetos cons-
tituintes do gés e da lovalizacglo do campo de produgdo em relagdo
ao mercade consumidor. A histéria nos mostra gue o processamento
do géas natural para remogfo de liquidos comegou com processos  de
adsorcdo em leitos de carvdo de lenha e com absorgdo utilizande
Gleo pesado, com peso melecular na faiza de 200 a 230 g/gmol. Es-
tes processces tinham como objetive a remogdo de  hidrocarbonetos
pesados que poderiam condensar em tubulagfes, provocandoe altas
perdas de carga nos sistemas de distribulcdo, ou mesmo para apro-
veitamento da gasolina natural. A figura II11.7 mostra um fluxo-
grama de uma unidade de absorgdo e a figura I111.8 mostra um flu-
xograma de uma outra unidade com estabilizacgido da gasolina natu-
ral (Nelson, 1969; Katz and Lee, 19%0). Com o desenvolvimento da
industria petroguimica e o aumento no consumo de compustivel do-
méstice, a demanda por etanoc e propanc aumentou. Isto levou ao a-
primoramento no processeo de absorgdo para se recuperar butanos,
propano 2 etano do gas natural. Assim foram introduzidos nas
plantas de absorcio os ciclos de refrigeragdo do gas com  injegdo
de glicol para inlbkir formac8o de hidratos. Este nove processo
{absorcio refrigerada) possibilitou aumentar a recuperagide de
propano de 2% para 90%. A figura II1.9 meostra um fluXograma Sim-
plificade deste tipoe de processce e mais detalhes serfo vistos no
prégime capitulo. Outros processos foram sendo  desenvelvidos  em
busca de reducgdo de investimentos ou busca de maior recuperagéo
de propanoe e etano . Fora o processo de absorcido os mals utiliza-
dos no mundeo zdo: os de refrigeraclo direta e oz de expansio.
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Figqura 111.7 -~ Fluzograma de uma unidade de absorgio para
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Figura III.8 - Fluzograma de uma unidade de absorcio com
uma torre de estabilizacio de gasolina.
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Pode-se verificar nas figuras II17.7 & II1.8, gue a3s  uni-
dades de absorcgio gue dominavam o processamento de gas na década
de cinguenta precisavam de bombas para movimentar tanto o &leo
pohre como o dleo rico, ou seja, a diferenga de pressdo sentre as
torres era tdo peguena gue ndo permitia o fluxo sem bombeamento.
Isto porgue as pressbes de trabalho sram baixas. Com o aumento na
demanda de hidrocarbonetos leves e o desenvelvimente da  indas-
tria, passou-se a utllizar eguipamentos para malores pressfes de
trabalho & &leos de absorcd3o mais leves, com pesoe molecular na
faixa de 120 a 140 g/gmol (Katz and Lee, 18990).
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Figura III.% - Fluzograma simplificade do processo de absor-
cHo refrigerada {Manual de Operaclic UPGN-ATA}
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A economia de escala para unidades de absorgdo refrigera-
da (relacido de custo = (relacldo de Gapaﬁidad@)ﬁfgﬁ tem levado ao
uso dos processos de refrigeracic s de expansio para unidades pe-
gquenas ou com baixa riqueza do gés natural {(balxo teor de propano
g hidrocarbonetos mals pesades). Mas as grandes unldades de  ab-
sorcdo refrigerada também estidco perdendo sspaco para as  unidades
de Turko-ezpansfo, expansdo em turbinas gue aproveitam energia
para mover Compressores ou gerar energia elétrica. As unidades de
refrigeragido direta, as unidades de expansio iscentalpica (pro-
cesso Joule-~Thomsond e as mistas destes dols processoes apressntam
recuperacdo de propanc menor gue as unidades de absorcio refrige-
rada, porém apresentam custos bem menores para o investimento,
para a operagfo e para a manutengdo. JA4 as unidades de  turbo-ex-
pansdo (expansio prézima a uma expansio izcentrdpica) apresentam
recuperacfes de propano em torno de28% e de TH% de etano, com me-
nores custos de investimento, operacdo e manutensdo. A figura
II7.10 mostra o flugograma de uma unidade de refrigeracio direta,
a figura 111.11 mostra o fluzograma de uma unidade de expanzio 1-
spentalpica refrigerada ¢ a figura I11.12 mostra o fluxcqgrama de
uma unidade de turbo-expansio.
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Figura I111.10 - Fluzograma de uma unidade de

refrigeracdo de gés natural.
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Figura I1I.11 - Fluxograma <de uma unidade de expanséc
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Figura ITI.12 - Fluxograma de uma unidade de turbo-expansdo.
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Em 1979, qguando estava sendo construida a unddade de pro-
cegsamento de gas natural de Atalaia [UPGN-ATA), a situacic do

processamenteo de g&s na América Latina era a seguinte @ existiam
guarenta unidades de processamento de gas com capacidade nominal
total de progesszar 72,2 milhfies de metros cubicos por dia, sendo
gue no Brasil haviam duas unidades (no Estado da Bahla) com capa-
cidade total de 3,5 milhdes de m2/dia, ou ssia, 4,8% da capacida-
de total da América Latina; existiam 3 unidades de fracicnamento
de LGN (liguido de gas natural) sendo uma no Brasil, na Refinaria
Landulfo Alves { Estado da Bahial; estavam sendo construidas  ou
ampliadas 13 unidades na América Latinaz, sendo uma no Brasil, no
Estado de Sergipe e no munde estavam sendo construidas 91 unida-
des para producgdo de hidrocarbonetos liguidos. A América Latina
sem o Brasil produzia 159,9 milhGes de m3/dia processande 43,6
milh&es mo/dia (27,3% da produclo e 63,5% da capacidade de pro-
cessamento), o Brasil produzia 6,0 milhdes m3/dia processando 3,5
milhdes de m=/dia (58,3% da producdo e 104,2% da capacidade de
processamentol . Com a entrada em operaclo da unidade de Sergips
{31 de marce de 1981), o Brasil passou a ter capacidade nominal
de processar 5,5 milhdes de metros cibices por dia, em torno de
20% do gas produzido. Ver tabelas III1.3, III.4 e III.5, (Petrdleo
Internacional, margo 19580).

Na década de oitenta, a producg8o do gas natural no Brasil
teve um crescimento multo grande em relagdo 2 produgdo do  final
da década de setenta, 168% de acréscimo, chegando a 16 milhfies de
m3/dia. Todavia o processaments de gés teve um  aumento ainda
maior, paszsou sua capacidade de 3,5 milhfes md/dia para 12,3 mi-
ihées de mo/dia ( 76,9% do gas produzido), um aumento de 251%. JA
nesta década de noventa, o crescimento esti sendo muito peguens
na producdo, o gue fez com gue somente uma unidade de processa-
mento de gés tenha sideo construida nestes 5 dltimos anos, ver ta-
pela T1T.6.
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Tabela II1.3 - Producédo de gds natural em 1579
no hemisfério ocidental.

| Pais Producio

i MM mo
i

IEstados Unidos 56639%4,8

{

{

|

!
jCanada 103271, 0 |
IMéxico 27609, 7 |
[Venezuela 11498,2 |
|Argentina 6845,1 |
{Trinidad 4661,6 |
{ Equador 4514,3 |
{Bolivia 3469,3 |
|Colombia 3293,7 |
| Brasil 2180, 7 |
|Peri 1166,8 |

Takela I1I1.4 - Namero de plantas em construgfo

ou em expansdo no mundo.

I Local 1978 1979
| |
| BEstados Unidos 33 33 |
| Oriente médio 8 14 |
| América Latina 12 13 i
| Africa ! 12 4
| Canada 10 10 |
| Buropa 4 & |
| Asia-Pacifico 1 3 |
I |

Total 71 91




Tabela 111.5 - Capacidade de processamento,

gas processado e pro-

ducdo de LGN na América Latina, em janeiro de 1978

Pais Capacidade Volume producic de Tipo de
Nominal  processado liquidos Drocesso
MM m3/D MM m3/D m3/D
Maxico 4,58 7,9 2876,6 Criogénico-J. Thomson
15,6 14,5 2876,6 Absorcdo refrigerada
5,7 5,2 4277, 0 Criogénico-J.Thomson
5,7 5,1 2282, 4 Absorcio refrigerada
5,2 4,2 3610,9 criogénico-J.Thonson
5,4 5,1 1074,9 Criegénico-J. Thonson
&, 2 5,7 1779, 0 mbsorgio refrigerada
R 6,6 3739,6 Cricgénico-3.Thomson
14,5 14,8 300%,1 abzorcio refrigerada
Total 74,6 69,1 25526,1
Venezuela 2.5 0,8 1161, 4 Cricgénico-J.Thomson
4,2 2,4 231,7 Refrigeracio
4,7 3,0 877,5 Criogénico-eXpansor
11,6 16,7 164,7 Compressio
5,9 4,3 20,1 Absorcio
12,0 6,4 2185,8 refrigeracio
12,0 11,3 1913,3 Refrigeracio
4,6 1,4 273,3 Refrigeracio
4,2 2,2 357,0 Absorcio
1,6 a,7 80,2 Absorgdo
1,2 4,3 47,7 Abgorgdo
0,4 0,3 8,7 Compressio
0,5 0,1 7.6 Abzorcio
1,3 a,z2 S8, 0 absorcdo
4,2 2,5 553,0 Absorg8o Refrigerada
1,0 0,5 60,5 Absorcio
Total 71,9 47,1 8017, 2



Continuagdo

Pais Capacidade Volume produgdo de Tipo de
Nominal processado liguidos processoc
MM m3/D MM m3/D m3/D
Chile 4,0 4,0 488,77 Absor¢do refrigerada
9,9 8,5 1264, 7 Criogénico-expansor
Total 13,9 12,5 1753, 4
Bolivia 5,4 3,1 37,9 Absorcio
8,0 1,6 85,6 Absorgdo
Total 13,4 10,7 123,58
Argentina 0,5 0,6 83,3 Absorclo refrigerada
1,0 o,2 48,8 Absor¢do refrigerada
0,5 0,5 11,2 Absorcio refrigerada
5,0 3,6 388, 4 Absorcio refrigerada
1,0 1,0 25,0 Refrigeracgdo
ND 0,1 4,9 N&o disponivel
Total 8,0 6,0 627, 6
Brasil 2,0 2,0 410,3 Absorcdo refrigerada
1,4 1,6 500, 4 Absorcio refrigerada
Total 3.4 3,6 910, 7
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Tabela IIT.6 -

Unidades de processamento de gas natursl pars  ob-

tencio de hidrocarbonetos liguidos, no Brasil

UPGH Capacidade Em operacic Tipo do progesso
Nome nominal MM M5 /d mes/ano
Catu 1,40 Dez /1962  Absorcdo refrigerada
Candel a= 2,00 Daz /1570 Abzorcido refrigerada
Atalaia 2,00 Mar/1%81  Absorcglo refrigerada
Rio de Janeiro 1 2,00 Nov/1983  Absorcido refrigerada
Lagoa Parda 0,35 How/ 1983 Refrigeracdo
Guamaré 2,00 Nov/1985  Absorcido refrigerada
Asfor 0,15 Abr/1987  Absorcdo refrigerada
Cabiunas 0, 56 Jun/1987  Absorcdc refrigerads
Fio de Jansiroe 2 2,00 Jul/19e87  Turbe-expansdo
Carmopolis 0,35 Ahr/1989 EBxpansfo-Jd.Thomson
rafrigerads
Urucu 0,66 dan/1993 Absorcio refrigerada
Total 13,47
ITI.5 LIQUEFACAO TOTAL DO GAS NATURAL

A grande dificuldade para se ampliar o uso do gas natural
sompre foi a estocagem do produto. Para se frazer o gas dos  cam-
pos de produgido até o mercado consumidor eram necessarios grandes
gasodutos e energia de compressdo. Sem estocagem, quando um  con-
sumidor parava de receber o g&s, o tnico caminho era jogar o gés

natural para as tochas dos campos de produgic, diminuinde o indi-
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re de aproveitamento do produto e aumentando o desperdicio de a-

nergia. A saida paras este problema era desenvolver ums tecnologia
de armazenamento do gas. ¢ armazenamento em cavernas naturais re-
solved o problema de gueima do gas no caso de falta de  consumo,
porém, nfo resolveu o problema do transporte do gas em grances
gasodutos. Foi entdo que se resolveu liguefazer o géas natural,
reduzinde o seu veolume em mals de 600 vezes, através do  abaixa-
mento da temperatura. EBm torno de 1214, pela primeira vez nos Es-
tados Unidos ge dew atengdo comercial para a liguefacio total do
gas natural com obkjetive de estocagem e transporte em  barcacas,
guando Godfirey Cabot reguereun patentes referentes 2 estes  assun-~
tos. Porém, 56 em 1940 fol construlda a primeira planta plloto e
em 12471 entrou em opsracidc em Cleveland a primeira planta comer-
cial de liguefacloc do gas natural (GHNL), gue sé& operou até 1944,
devido a um grande acidente por ruptura de um tangue de armazena-
mento. Nos anos cinguenta, Willam Wood Prince e Willard Morrison
construiram nos Estados Unldos unidades de liguefagdo com enormes
tangues de armazenamento de g&s em grandes barcagas, para levar
gas natural através do rio Mississippl para a édrea de consumo am
Chicago, porém tiveram a licenga do projeto cancelada por falta
de sequranca das instalagdes. Em 19%% ocorreu a primeira exporta-
cdo de gas natural liguefeito, levando gas de Louisziana para o
Reino Unido e a primeira importacdo dos Estades Unldeos ocorreu em
1968, guando a Companhia de Gas de Boston recebeu GNL da Argélia.
Em 196% teve iniclo o primeiro grande contrato de exportagdo para
levar GHL do Alasca para o Japdo, através da Philliips Petroleum
Company e da Marathon 011 Company., Na década de 70 houve um  au-
mento muite grande na demanda de gés natural ne mundo e os  Esta-
dos Unidos se viram em situagio desfavoravel, aumento da producdo
com gueda das reservas, resolveram importar durante alguns anos
GNL da Argélia {Dermott, 1973).

Este grande crescimento no uso do gés natural fer com gue
se desenvolvesse virios processos de liqguefagd3c de gids  natural,
atingindo temperaturas da ordem de -162 90 para armazenar o GNL
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na pressfo atmosférica. Isto exige tecnologia avancada na area de
estrutura de materiais, visto gue a baixas temperaturas os metais
tendem a perder a ductilidade e se tornarem guebradicos. As deze-
nas de processos existentes sempre envolvem ciclos de refrigera-
cdo e/ou expansfes em turbo-maguinas ou em valvulas. O GNL é ga-
gseificado de acordo com o consumo, perto dos centros de consumo.
Eata gaseificacg8o pode ser total ou parcial, dependendo das ne-
cessidades de separacdo dos hidrocarbonetos para diverses usos.

No Brasil ainda ndo existem unidades de GHL, mas 4 se
pensa em uma unidade para aproveitamento do gds natural dos cam-
poy da selva Amazdnica, gue seria transportado em barcagas e ga-
seificado no inicio do gasoduto Nordestde, oue atualmente leva
gas natural de Rio Grande do Norte até a cidade do Cabo no Estado
de Pernambuco,

ITII.6 CONCLUSAO

O processamento de g&s natural tem como objetive fornecer
hidreocarbonetos liguides ou gasosos para utilizac8o como combug-
tivel doméstico e industrial & come matériz prima para vérios
processos guimicos, principalmente nas  Areas de fertilizantes,
pléasticos e borrachas. Para tal o gas passa por etapas de trata-
mente, fracionamente efou condenzagdc total. O tratamento & para
retirada dog contaminantes, como ¢ nitrogénio, o didxido de car-
bono, ¢ gas sulfidrico, a Agua, o mercidrio, eto... O fracionamen-
to do gas atinge diferentes nivels, dependendo dos produtos re-
gqueridos pele mercado. No Brasil normalmente o fracionamento &
para obtengdo de combustivel doméstico {GLP) e para retirada dos
hidrocarbonetos pesados do gés fornecido para a indistria de fer-
tilizantes (ambnia e uréia).

40




O processamento de gds natural no Brasil teve inicico na
década de 60, guande os americancs introduziram agul, ¢ gue ti-
nham de mais ultrapassado na sua tecnologla: unidade de  absorcio
refrigerada. No final da década de 70, palses da América Latina
como o México e a Venezuela 14 possulam unidades modernas de ex-
pansdo em turbina, processo gue o Brasil sd wveio a utilizar no
final da década de 80, guando a grande maicria de suas unidades
44 tinha sido construida. Tecnologicamente o Brasil estd com dé-
padas de atraso no processamento de gas natural, o© gus nic =
justifica pelo fate de nde zer um grande produtor de gas. ¢ Japdo
ndo & produtor de géds, no entanteo, é um grande consumidor de GNL
importade e possul algumas unidades criogénicas de gds natural. O
gas natural tem side considerado ultimamente como o combustivel
do future, por produzir uma gueima mais perfeita que ocubros com-
bustiveis, diminuindo o problema de peluicde e aumentando a ra-
cicnalizag8o energética.

Ja gue nosso parque de processamento de gés  natural é
muito recente, ndo existe intensfo de substituir as  unidades e
absorcio refrigerada, restandoe a opgfco da otimizac8o para racio-
nalizagio energética, abtravés de pesguisa de novos dleps  de  ab-
sorcic e aproveltamento energélico dos trocadores de calor,
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Capitulo IV

A UPGN-ATA E AS SIMULACOES PARA REPRODUCAQ
DO PROJETO

IV.1 PROCESSCS DE SEPARACAO

880 processos gue transformam uma mistura de substancias
em dois ou mais produtos com diferentes composicdes, sendo que a
separacdo destes & proporcionada por adiclo de um agente de sepa-
rag8o e por um principic de separacfo. A tabela IV.1 mostra os
processos de separacgfo que serdo utilizados ac longo do desenvol-
vimento deste trabalho, mostrando os agentes e principios de se-
parac8o (King, 1980).

Tabela IV.1 - Processos de separac8o, seus agentes e principios
de separagdo.

Processo Alimentacdo  Agente de Produtos Principio de

Separacgdo Separacdo

Expansfo liguido Reducdo de  Liquido Diferencga de
(FLASH) Pressio & vapor  volatilidade
Destilaclo liquido Calor Liguide  Diferenca de
e/ou vapor e vapor  volatilidade

Absorcio GAs ligquido ndo Liguide  Solubilidade
volatil e vapor  preferencial

A relac83oc entre as fracBes molares de doiz componentes no
produto 1, dividida pela mesma relagfe ne produto 2 & chamada de
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volatilidade relativa (ol;4) entre dois componentes 1 e j. Quanto

mais afastado de 1 for o valor desta volatilidade relativa, mals
fAcil sera a separac¢fo entre os componsntes i e j.

¥4 iy
i = Fi3/%3)  eando K =
4 Eigf ®ig

Kj
R3

ant i

o4 K 8 a conastante de equilibrio.

1]

Para os processos listados na tabela IV.1 sempre o8 pro-
dutos serfoc um liquido e um vapor, logo, chamando-ze a composigdo
do componente no liquido de x e a composiclo do componente no va-
por de y, tem-se gue

¥ /Y3 ¥i.nvg - Kj
“"ij e - = 2 -
*3 /x5 Ki. ¥ x4

Para sistemas ideais, onde as leis de Raoult e de Dalton
s8o satisfeitas, tem-se que: P;= P.yy, lei de Dalton e Py=P9.%y ,
lei de Raoult. Py é& a pressfio parcial do componente i, P & a
pressfo total e P°; & a pressdo de vapor do componente i puro:;

assim sendo, pode-s3e& escrever:
Oy4 = P9y/P°y  ou seja, a volatilidade relativa & a relagfo entre

as presses de vapor dos dois componentes puros.

Para sistemas reais que nic cobedecem 23 leis de Raoult,
porém obedecem & lei de Dalton {baixas pressdes) , inclui-se o
coeficiente de atividade (y;} para corrigir-se o comportamentoe da

fase liguida:
Pi = P.}”i = Yi'Poi'Ki - E{i = Yi'PQi/’P e

Giy = (Yi-PGi)f('Yj-?qj)
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Quando ¥y > 1 diz~-se que o desvio em relagdo & ildealidade & posi-

tivo & gue as meolbculas em soluglo sfc bem diferentes e nfc ocor-
rem interagdes preferenciais entre elas. Quando ¥; < 1 diz-zse qgue
o desvio é negativo e gue existem forgas de atragdo entre duas

moléculas diferentes e gue ndc ocorrem para as espécies do mesmo
tipo.

Para sistemas reais a altas pressdes as leis de Raoult e
de Dalton ndo sdo satisfeitas e a constante de eguilibrio passa a
ser fungio da composiglio do componente na mistura, além de ser
fungdo da temperatura e da pressfo., Para estes sistemas existem
varios métodos propostos para o célculo do equilibric liguido-va-
por gue ndc serdo mostrados agui, mas gue podem ser encontrados
nos livros de: Prausnitz et al.(1980), Wallas (19851, Reid et al.
{1987}, etc.

Iv.1.1 A OPERACAO FLASH

A figura IV.1 representa um processc gue generaliza o que
pode ocorrer em uma operacfo flash, ou em um estidgico de eguili-
brio de um processo de absorcfo ou de destilacdo. Tem-se sempre
uma carga, um fornecimento ou retirada de calor & um liguido em
equilibrio com um vapor. Logo, fazendo um balance neste sistema
tem-3se gue:

Figura IV.1 - Operac8o Flash
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XK. b+ vy V= 2,.F ¢ que L+ ¥ = F. Sendo gue y; = K;.%; , tem-se:
XL+ Ki.%{.V = 24, (VFL)  --> Xy = Zi. (14V/L) / (14K ¥/L) e
¥i = 25. (1+L/V) / {(1+L/(K;.V})

gsendo zy.F~=f; , %.L=13 e vy;.V=wvy , logo :

1 = £5 /7 (14K V/0)) e vy = £5 / (14L/ (K V)

0 termo (K;.V/L) & conhecido como fator de "stripping® deo compo-
nente 1 e o termo (L/(K;.V)) é conhecido come fator de absorgdo

do componente 1.

IV.1.2 FATORES ADICIONAIS QUE INFLUENCIAM NA PUREZA DOS
FRODUTOS

Na pratica, até mesmoc um simples processo de flash pode
ndo ser bem representadc teoricamente, se apenas as condigfes de
equilibrio forem levadas em considerag8o. Existem outros fatores
que levam ao afastamento das composigdes dos produtos daquelas
calculadas para uma situacio de equilibrio(King, 1980):

1- Separacgdo mecinica incompleta das fases dos produtos
Mesmo que o equilibrio entre as fases tenha zido atingido no
equipamento de separagic, uma gseparaglo mecanica incompleta
dos produtos resulta em uma contaminacgfo das fases, levando a
uma situagio de ndo equilibrio. Este fenémeno & conhecido como
"ENTRAINMENT™. Dentro das varias possibilidades de falta de
separagdo completa existem duas mais comuns: arraste de goti-
culas de liquido por alta velocidade do vapor e fluxos desvia-
dos "LEAKAGE™. Um exenmplo de fluxo desviado & a formagdo de

vbrtice no fundo de um vaso separador, dando passagem da fase
gasoza para a fase ligquida.

2~ Efeitos de mistura e configurac@es de fluxo
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As purezas dos produtos de um processo de separacio sfo forte-
mente influenciadas pela geometria de fluxe do egquipamento e
pelo grau de mistura dentro das fases individualmente ou nas
correntes dos produtos. A separagio seré diferente dependendo
da: uniformidade da composigfo dentro do seio das Tfases das
correntes dos produtos, seguéncia de carga de alimentacfio e do
agente de separacdo, das diregfes relativas de Fluxo das fases
das correntes de produto.

3~ Limitagdes de taxa de transferéncia de massa e/ou de calor

IV.1.3 METODOS EXATOS PARA CALCULO DE SEPARACAO MULTI~
COMPONENTES EM MULTIESTAGIOS

Existem inumeras correlacgfez com aproximacdes matematicas
¢/ou empiricas, para regsclugdo da separagdo multicomponentes em
uma torre. Pode-se entdoc classificar os métodos como: exatos, em—
piricos e semi-empiricos. Dentro dos exatos, existem: os aproxi-
mados, 08 semi-rigorosos e 08 rigoroses. Esta classificacdo de-
pende do grau de aproximagdo e consideracgSes feitas a respeito do
sistema. Com os desenvolvimentos no usmo de computadores o3 quais
580 cada vez mals rapidos e com mals capacidade de memébria, o8
simuladores comerciais foram desenvolvidos, utilizande métodos
rigorosos para resolucio das egua¢fes simultaneas gue descrevem
as separacfes multicomponentes em multiestagios de equilibrio.

Existem quatro classes de equagfes gue descrevem o8 pro-
cessos de eqguilibrio em estagios: eguacgtes de Mazmsa (M), eqguacfes
de equilibrio (E)}, eguacdes de Soma (8) e equacBes de entalplas

{H). Estas eguagfes sdo conhecidas como equagfes MESH.

A figura IV.2 representa um egtdgio genérico de eqguili-
brio. Sendo 3 um dos R componentes e p um dos N estagiom, ou se-
ja:
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I

Lp Vpe=1

Figura IV.Z - Estigioc genérico de eguilibrio

Equacgdes de Massa - sdo (NxR) equacfes do tipo:

1

1,p + Vo

3.p ~ dipr1 7 Vip-1 7 Iyp = 0

Equagdes de equilibrioc - sfo (NxR) equagdes do tipo:
Vi,plp = Ky,pedq,p-Vp = 0

Equacfes de soma - sfo 2N eguagles, N de cada tipo:

z i Z d =
1 L o Y
pest 3P P 4=t j.p 4

Bgquacgdes de entalpia ~ sfo N squagdes do tipo:

prhp + VP-Hp - ;.Jp+1-hp+1 - Vp,_l-Hp,,,l e Fpuh:g'p - qp = G

No total sdc N{ZR+3} eguacgles gue formam © sistema com N{ZR+3)
incégnitas: R valores de Vy,pr R valores de 1y p, Lp, Vp e Ty to-
das estas para cada N estagios. Logo & necessirio se conhecer as
pressdes dos estagios, os fluxos de todas as alimentagfes, os
fluxros de todos os produtos, todos os calores {dpl entalpias e
composicfes de todas as alimentacdes. Porém se trabalharmos com

estaglos reais no lugar de estagios de eguilibrio, usando valores
de eficiéncias de vapor de Murphree (Ey), as (NxR) equagdes de e-
quilibrio passam a ser do tipo:
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EMvy o = Vip = Vi,p-1-Vp/Vp-1) / Ky pVp/lp) e 1g,p = Vi, p-1-Vp/Vp-1]

Iato introduz {(NxR) variaveis de eficiéncia de Murphree gue ne-
cessitam ser especificadas ou calculadas por um nove grupo de e-
quagfes de processos de transferéncia de massa, o que complica a
resolugdo do sistema. As estratégias para resolver as equacfes
MESH envolvem a escelha das variaveis de iteracso e o3 procedi-
mentos de convergéncia. Alguns artigos técnicos com  algoritmos
para resolugdc das equagfes MESH s8c encontrados nos livros:
Proceedings of the First International Conference on Foundations
of Computer-Aided Process Design (1980) e Proceedings of the
Second International Conference on Foundations of Computer-aided
Process Design (1983).

IV.1.4 ALGUMAS DEFINICOES IMPORTANTES NO PROCESSC DE
DESTILAGAO

Destilagdo Integral, também conhecida como FLASH e desti-
lagdo de simples estigio, € aguela na gual o vapor e o liguido se
mantem em contate, de maneira gue atingem o eguilibrio. O wvapor
& formado pelo agquecimento da carga ou por redugdo da pressfo., A
Figura IV.1 representa este tipo de destilagdo.

Destilagdo Diferencial & aguela na gual o vapor se separa
do ligquide assim gque é formade. £ uma destilacdo em batelada, on-
de o vapor é retirado continuamente e o liquido nfc. B muite uti-
lizada para caracterizacgdo de produtos em laboratério.

Destilagdo Fracionada, também conhecida como destilacéo
multiestagio, & o processo de separaclo baseado na formagfo de
duas ou mais zonas, com difsrentes temperaturas & pressfes, onde
coexistem as fases liquida e wvapor em diferentes compozicdes,
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provocadas por sucessivas condensagfes e vaporizacfes em disposi-
tivos que contactam as duas fases. A carga entra em posigdo in-
termediAria, sendo que o ligquido desce por gravidade e o vapor
sobe por diferenga de pressfo. Mais vapor é formado no fundo da
torre em um vaporizador, subindo em contra-corrente com ¢ ligquido
¢ provocando a vaporizacgdo de alguns componentes do liquide e
condensando componentes do vapor. O vapor gue sal da tltima segio
de contato é condensado parcial ou totalmente e parte do liguide
retorna para o3 dispositivos de contato, onde desce em contra-
corrente com o vapor gue sobe, provocando condensacBes e vapori-
zagfes de componentes. Estas condensagdes e vayﬂriﬁagﬁes dependem
da volatilidade dos componentes das duas fases. No final obtem-ze
dois ou mais produtos separados, de forma gue o produto mails vo-
14til sai pelo topo da torre e o menos volatil sai pelo fundo da
torre e oz demais produtos saem em posigbes intermedidrias(Perry,
1973). As figuras IV.4 e IV.5 representam esta destilacdo.

Ponto de bolha é a condigio de temperatura e pressdo onde
aparece a primeira gota de vapor em equilibrio com o liguide ori-
ginal. Por exemplo, o liguido proveniente de um estégio de egui-
librio est4 no ponte de bolha.

Ponto de orvalho & a condicfo de temperatura e pressio
onde aparece a primeira gota de liquide em equilibrioc com o vapor
original. Por exemplo, © vapor proveniente de um sstégilo de equi-
librio esta no ponto de orvalho.

Seglio de absorgdo 6 a regifoc dos dispositivos de contato
acima da alimentaclc da torre.

SBeqdo de regeneragdoc ¢ a regifio dos dispositivos de con-
tato abaixo da alimentagdo da torre.

Razdo de refluxo & a relacgloe entre a quantidade de ligui-
do que retorna do sistema de condensacdo para o topo da torre & a
guantidade de liquido gerado como produto no sistema de condensa-
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cdo. Pode ser também considerado como a relagido molar entre o 1i-
guido que retorna para o topo da torre e a soma dos produtos nas
fases liguida e vapor do sistema de condensagio (HYFROTECH, 1991).

Grau de sub-resfriamento do refluxo & a diferenga entre a
temperatura de bolha do refluxc e a temperatura do refluxo.

Refluxo minimo é aquele que proporciona uma determinada
separacdo com um nimero infinito de estagios tedricos de equili-
brio, correspondendo & minima energia necessaria para uma separa-
¢3o a infinitos estagios.

Refluxe 6time & aquele qgue proporciona o menor consumo de
energia para uma determinada separa¢fo em uma torre com ul nimero
finito de estagios tedricos.

Nimero minimo de estagios é aguele necessario para uma
determinada separagdo operando com taxa de refluxo infinita, ou
seja, a refluxo total.

Prato 6timo de carga & aquele ¢ue leva a um mMenor Consumo
de energia para uma determinada separagdo em uma torre operande a
refluxec dStimo.

Componente chave leve & o componente menos volatil gue se
encontra mais distribuido no produto de topo do gue no produto de
fundo da torre.

Componente chave pesado & o components mais wvolatil gue
se encontra mais distribuido no produto de fundo do gus no produ-
to de topo da torre.

Recuperagdo é a relagdo entre a guantidade de um compo-
nente em um produto e a guantidade dele na carga da torre.

Eficiéncia global da torre & a relagfo entre o numerc de
estigios tedricos de equilibric e o nimero de estAgios reais.
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Iv.1.5 O PROCESS30 DE ﬁBSQR@iﬁ

E a operacso de separacic onde um ou mais componentes e
uma mistura gasosa sfo dissolvidos em um liguide. A absorcdo pode
ger um simples fenbfmeno fisico ou pode involver reacdes quimicas.
Neste trabalho s6 trataremos com absorgio fisica. 0s disposgitivos
de contato que promovem a dissolucg8o do gas no liquide 3sdo os
mesmos utilizados na operagio de destilagfo. Uma torre de absor-
¢do se assemelha bastante com a segdo de abszorcido de uma torre de
destilagdo. A grande diferenga é que o liquide que desce pela
torre ndo é proveniente da condensacio do gas que sai pelo topo
da torre, trata-se de um liguido nfdo volatil nas condigfes de o-
peragdo e gue tem afinidade seletiva com os componentes do gas
0leo de absorgio).

Devido & liberacglc de energia no processo de dissolugdo
de um gas em um liguido, © processo de absorgio & exotérmico, ha-
vendo um aumento de temperatura, o gue proporciona uma menor dis-
soluglo do gas. Um estudo econémico pode determinar a retirada de
parte deste calor gerado, em pontos intermedidrios da torre (ver
a figura IV.3) ou fazer uma pré-absorcfo refrigerada antes do é-
leo de absorgle entrar na torre (ver figura IV.4) . Esta dltima
opgdo é conhecida como pré-saturagio do Hleo de absorgio.

Os fatores que contribuem para uma maior dissolugdo de um
gas em um liguido sdo:

- Maior numero de estigios de sgquilibrio.

i

Maior pressdo.

Menores temperaturas do gés e do 6leoc de absorgio.
Maior circulagioc de 6leo de absorcio.

Maior seletividade do élec de absorgio.

Menor calor de dissoluclo do gés no liguido.

i

H

Em um projeto, b um estudo técnico-econdmico poderd determinar a
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otimizagfo dos fatores citados. Em termos operaciconalz fem-se gue
ter cuidado na conjugacdo dos fatores acima, por exemplo: um  au-
mento na vazde de &leo pode acarretar um aumento da temperatura
do dleg: o primeire leva a um aumento da absorcio, o sequixio leva

a uma reducdo da absorgdo; logo, pode-ss chegar 8 uma redugdo

("

tiak

apsorcdo com um aumento de vazdo do abmsorvente, zme o efeito da

temperatursa prevaleoar.

Gim Pobis

I

Slem Bise

Figura IV.3 - Torre de absorgdo com resfriamente intermediario

éz Fobre

—
;%%?@T Gles Pebre

Pré-paturador

Hlen Rico

Figura IV.4 - Torre de absorgfo com pré-saturacio do Sleo.
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Iv.2 A UPGN-ATA

A unidade de processamento de gaz natural de Atalaia foi
a primeira planta totalmente projetada pela Petrobras e com indi-
ce de 99% de nacionalizacdo de eguipamentos. Sua capacidade nomi-
nal é de processar dois (2) milh&es m3/dia de gas, medidos a 20°C
e 1 atm. O processo nela utilizado é o de absorcio refrigerada
com propanc gerado na prépria unidade. ¢ objetivo do projeto é
recuperar 90,7% do propano e 100% dos butancs e hidrocarbonetos
mals pesados nos produtos liquidoes, colocando come produtos no
limite de bateria da unidade:

1- Gas residual { mistura com tragos de Cz ) a 38 2C e 30 Kgf
/cmé man.,

2~ Gas residual ( mistura com 1,3% molar de C3 ) a 41 2C e
14,4 Kgf/cm? man.

3- GLP ( mistura formada basicamente de Cy e C4 ) a 38 8C e
8,8 Kgf/cm? man.

4- Csy (mistura de pentancs e mals pesadeos) a 38 2 C e 2 Kgf/

sz man.

O g&s natural chega ac limite de bateria da unidade a 41
OS¢ , 32,0 Kgf/cm? manométricos e riqueza (teor de C3zy) de 8,41%
em base molar. E resfriado a 13 2C com o gas residual (de 30 Kaf/
em?) gue sai do tope da torre absorvedora e em segquida & resfria-
do a -24 9C com propano, atingindo sua liquefacfio maxima { 10,1%
molar) na etapa de refrigeracfo. Nestes dois trocadores de calor
o gas recebe injecdo de uma soluclo contendo 75% em peso de mono-
gtileno glicel e 25% em peso de Aqua, com vazdes tais gue a con-
centragio na saida dos trocadorss cala para 6% de monoetileno-
glicol. Apbds estes dois trocadores, a mistura & separada em um

vaso trifasice, onde a seolug8o de glicel zail pele fundeo do vaso e
o gas juntamente com os hidrocarbonetos liguefeitos saem pela ca-
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lota do vaso. O gliceol vai para um sistema ¢e regeneragio, onde &
destilado e bombeado de volta aog resfriadores do gés, com con-
centrac8o de 75% em peso e a agua retirada do gé&s natural é con-
densada, decantada e entdo jogada na atmosfera. A mistura de hi-
drocarbonetos gasosos ¢ liguidos, juntamente com todo o 6leo rico
gue sai da bandeja de fundo da torre absorvedora a -~18 2C entram
em um resfriador a propano {(pré-absorvedor), onde existe uma tro-
ca de hidrocarbonetos entre as fases gasosa e liguida; componen-
tes mals pesados do gas se ligquefazem e componentes mais leves do
liguido vaporizam. Na saida deste terceiro trocador de calor as
fases estldo em equilibric a -24%C e alimentam o fundo da torre a-
bsorvedora, onde o 6leo rico é& separado do gés gue sobe, para ser
absorvido nas bandejas da torre pelo 4leo pobre (aguarras) gue
entra pelo topo da torre absorvedora. O gas gue sal pelo tope da
torre a -14 2C é chamado de gas residual e corresponde a 79,2%
molar do g&s natural; ou seja, o gas atinge sua maxima liguefacio
de todo o processo (20,8%). Como b existem 8,4% de C34 no gés

natural, grande parte dos hidrocarbonetos liguefeitos é de metano
e etano que devem ser separados do C3,. em uma torre abzorvedora
com "reboiler™ (refervedorj, a torre desetanizadeora. Esta torre &
aguecida com uma corrente de 6leo pobre gquente e recebe Olec po-
bre a -178C pelo topo da torre para absorver os componentes pesa-
dos vaporizados das 3 cargas gue alimentam a torre. 0 d&éleo rico
que sai da primeira absorvedora sofre uma expansfo isoentdalpica
em uma valvula de contrele, ficande parcialmente vaporizado. O
vapor & separado do liguido e alimenta a secgfo de absorcio da
torre, uma parte do liquide alimenta diretamente a torre e a ou-
tra parte & agquecida com o fluxo de éleo pobre antes de entrar na
torre. Pelo topo da torre desetanizadora sal outra corrente de
gas residual {com 1,3% de propanec) a -4 2C, ficando no élec rico
do fundo da torre apenas 8,0% molar dos componentes do gas natu-
ral. Este éleo & destilado na torre fracionadora de dleo rico,
gerando LGN (liquido do g4s natural) gue sai pelo topo da torre e
4leo pobre no fundo da torre, © gual retorna para as duas torres
absorvedoras, fechande um circuito. O LGN alimenta uma torre de-~
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propanizadora que produz em regime de batelada o propano necessi-
rioc para repor as perdas do sistema de refrigeragfo da unidade e
em regime continuo alimenta a torre desbutanizadora, gue gera GLP
(gas liquefeito de petréleo) pelo topo e (s, (gasolina natural)
pelo fundo. A unidade conta ainda com 3 sistemas auxiliares : um
sistema de estabilizagdc de condensade do gés natural, gue gera
uma corrente de Cg, mais pesada gue a anteriormente mencilonada;
um sistema de condicionamento de éleo, que restabelece o peso mo-
lecular do 6leo pobre, retirando deste fracgfes pesadas incorpora-
das ao longo do processo ¢ um sistema de tratamente caustico do
LGN. Estes trés sistemas trabalham em regime de batelada.

A UPGN-Ata ¢ formada pelos seguintes eqguipamentos:

04 torres com bandejas perfuradas.

04 torres com recheio.

06 condensadores, sendo 05 a ar (air-cooler).
(16 refervedores

01 forne.

03 resfriadores a propanoc.

02 resfriadores a ar.

07 permutadores de calor.

1% vasos.

03 esferas de armazenamento de GLP.

04 tanques.

27 bombas, sendo 6 alternativas, 21 centrifugas e 11 s#o reservas
02 compressores alternativos,

A figura IV.5 mostra o fluxograma do processo da UPGN-Ata
sem o5 seguintes sistemas: torre depropanizadora, estabilizacdo

de condensado, condicionamento de 6leo, tratamento caudstico, ar-
mazenamento de GLP, armazenamento de Cgy, e de dleo, Estes siste-

mas ndo foram simulades porque sé8o sistemas auxiliares gue fun-
cionam muito pouco e em regime de batelada, ou gdo tangues ou es-
feras de armazenamento dos produtos finais (Petrobrés, 1980).
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IV.3 OBJETIVOS DA SIMULACAO

A unidade entrou em operacfc em marco de 1981 e durante
os dols primeiros anos de operagdo a carga da unidade ficou abai-
%0 do valor nominal e © gas era um pouco menos rico que ¢ gas do
projeto (ver figura IV.10). A medida gue a carga de gas se apro-
¥imou do valeor nominal, algumas alterac¢fes foram feitas nas bom-
bas de 6leo de absorgdo e em motores dos resfriadores a ar, por-
gue a vazfo de dleo circulante era maior que a prevista pelo pro-
jeto. Com estas alteragfes e aproveitando a folga de projete dos
outros equipamentos, a unidade ultrapassou a carga nominal e com
algumas alteragfes nas condigdes operacionais chegou-se a 145% da
carga nominal com um gas menos rice gue o gas do projeto, gerando
128% da produgfo nominal. Az alteracfes operacionais levaram a
redugdco do peso molecular do 6leo de absorgie, de 145 para 122 e
reduziram o consump médioc de dleo de 90 para 0 (zero) m3/més. Com
o advento da racionalizac8o de energia e da Gestfo pela Qualidade
Tetal na empresa, resclveu-se fazer um estude de otimizacio da
UPGN-Ata, estudo este que passa pelas origens da unidade, desde o
projeto. Logo, haé necessidade de se buscar as causas das diferen-
cas encontradas em relagdo ao projeto, no dia a dia operacional.
As figuras IV.6 a IV.10 mostram um histérico do comportamento da
unidade, desde a sua entrada em operacdo. Considerar, principal-
mente para a reposigdo de 6lec, gue 1981 fol o ano da pré-opera-
¢do da unidade; gue noz anos de 1985, 1989 e 1992 houveram para-
das de manutengio geral da unidade e gue em 1991 houve parada da
unidade por movimento grevista na empresa.

27



Producdo de LGN

Gas Processado

da UPGHN-Ata

na UPGHN-~-Ata

“*”"“N\\wmwwfffﬂhanMMWWNMM
LGN nominel

2881
mE8E 1L
 FEEL
3861
i
- 985 L
-~ LEEL
~GBSL
~GE81
il
~ERG!
~Za8L
- LEEL

Carga noming

DI/ EWy N

caest

~ 881
- L84
- 161
o)
- BEEL
- BEEL
- L8
-~ 9261
il
- P 5L
-EEEL
- LE6L
- 1851
Gegl

T T T YTy

Figura IV.7 -Producio de liguido

Figura IV.6 -Carga da unidade

Reposigdo de &leo pobre

Pese molecular
do &lec pobre

na UPGN-Ata
Reposicos de projeto

e

\/ 5
/
/

- CE81L
- CBEL

~ LE&L

- LBSE
~-384:
~SEEL
it
- fEsL
- ZHEL
~ LE81

JEBL

‘,,
g & B

1350
125 -

Ty

i
)

{soud /oy abmsodey

spumorert

PM de projsto

Figura IV.% -Reposigdo de dleo

Figura IV.8 -Peso molecular

do dleo

50



Rigueza do Gas Natural
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Figura 1V.10 - Rigueza do gas natural.

Iv.4 O SIMULADOR HYSIM

O simulador utilizade foi o HYSIM da Hyprotech Ltd. [ ver-
sfo 1.5, maio de 1991), por ser um simulador bastante utllizado
na Petrobras e na UNICAMP ¢ oferecer condicfes de se simular a u-
nidade de processo como um todo, com "loops® de interacloc e de 1-
teracio compativelis com o processo da UPGN-ATA. Segundo o manual
do HYZIM, a melhor correlacdo para calculo das propriedades  de
hidrocarbonetos é a <de Peng-Robinson {Peng and Robinson, 19276},
porém na época do projeto ela ainda n8o era disponivel e fol uti-
lizada a correlacdo de Chao - Seader { Chao and Seader, 1%¢1 ),
agsim, foram feitas simulacgles com as duas correlacdes para efei-
to de comparagan.

A simulacdo ¢ montada especificando-se o tipo da operacgio
a ser executada, as correntes do processo envolvidas e as  suas
paracteristicas az quals possibilitam os calculos das proprieda-
des termodindmicas. O simuladeor se encarrega de montar o Ffluxo-
grama da unidade, interligando as operacfes,



O simulador comercial HYSIM fol desenvolvide para aplica-
¢Oes em processamento de gas, em refino de petrdélec, em petrogui-
mica, em industrias quimicas e em indistrias de combustiveis sin-
téticos., Sua maneira de trabalhar é totalmente interativa, permi-
tindo gue o usuArio progrida passo a passo na montagem da sua si-
milagdo. O simulador fornece am ferramentas, ou de outra forma,
as pecas do gquebra-cabeca; cabe a0 usudrio usa-las da maneira
mais criativa para chegar a um resultado deseiado. Estas pegas
sdo padronizadas e nem sempre representam a pecga real do sistema,
porém pode-se utilizar algumas pegas padrdes do simulador para
representar a pega real do gistema simulado. Nio existem limites
de programagdoc para © numero de componentes, ou para o numero de
correntes envolvidas, ou para o numerc de unidades de operagio,
ou para o nimero de pratos de uma torre; tudo vai depender da ca-
pacidade do computador utilizado. A HYPROTECH recomenda que no
minimo se disponha de um computador PC-XT com: processador 8088,
coprocessader matématico 8087, 640 K de RAM e com disco rigido de
20 Megabytes. 0 computador utilizado neste trabalho foli um PC-AT
com: processador 80386, coprocessador matématico 80387, 640 K de
RAM e disco rigido de 40 Megabytes. Mesmo assim chegou-se ac  1i-
mite da capacidade, sem meméria suficiente para montar o fluxo-
grama da unidade, o que teve gue ser feito fora do s=imulador e
foi utilizado o aplicative Paintbrush do software Windows versédo
3.1 { Copyright Microsoft Corporation, 1985-19%2).

O simulador HYSIM dispfe de intimeros comandos gue facili-
tam o desenvelvimento da simulagdo. Agui cabe ressaltar as unida-

des de operacdc gque anteriormente foram chamadas de pegas do que-
bra-cabeca. Sdo elas:

- Permutador de calor - Duas correntes permutando calor, opcio de
calculo simples ou complexo.

- Resfriador ou aquecedor - Uma corrente sendo aguecida ou res-

friada com uma corrente de energia.

- LNG - Grupo de resfriadores/aguecedores em um balango de calor
global.
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Migturador - Junta varias correntes em uma, com calculo de pro-
priedades.

Divisor -~ Divide uma corrente em varias com & mesma composicéo,

Fracionador - Divide uma corrente em duas com composigles dife-
rentes, fazendo balancgo de massa e energia.

Valvula - Calcula a expans3oc isocentédlpica de uma corrente,

Coluna - Calcula colunas de: absorcdo, absorgdc com refluxo,
absorgdo com reboiler, destilagio e extracdo.

Separador - Separador bi-fasiceo, liguido e vapor.
Separador 3 - Separador tri-fasice, vapor/ligquide/liguido.

Beparador edélide - Separador bi-fasico, vapor/sélido ou liguide
/sdlido.

Reator - Calcula reatores dos tipos: estequiométrico, Gibbs, e-
guilibrio, CSTR, PFR.

Compressor/expansor - Calculo adiabéatico ou politrépico de com-
pressores e expansores.

Bomba - Calculo padrdo de bombas.

Balange - Faz balango global de massa e energia para diversas
correntes.

Balango molar - S46 faz balango material molar.
Balango de massa - 56 faz balango de massa.

Segmento de tubo - Calcula perda de pressic e/ou de galor em um
trecho de tubulacdo.

S8BT - Determina relagdes entre varidveis de correntes.

Ajuste - Modifica uma varidvel até que uma cutra atinja o valor
desejado, pode ser de uma mesma corrente ou de outra corrente.

Reciclo - Substitul uma corrente por outra. Muito usade para
calculos iterativos.
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- Fila de comando - Instala uma fila de comande na planilha de
trabalho.

- Caloulador - Interliga a simulacglo a programas escritos em lin-
guagem compativel com o simulador, por exemplo a RPN ( Notacgdo
Polonesa Reversa ), utilizada nas mdguinas de calcular da HP
HEWLETT PACKARD) .

O primeiro passo para se montar a simulaclo é escolher as
equacdes de estado para célcule das propriedades. O HYSIM oferece
as seguintes opgfes : Peng-Robinson, Soave-Redlich-~Kwong, Chao-
Seader, Grayson-Streed, Modelos de atividade, modeloz de pressdo
de vapor, pacote para aminas, Peng-Robinson acoplado a outras op-
gdes, Soave-Redlich-Kwong acoplado a outras opgSes, propriedades
de vapor d'igua e outras definidasz pelo usudrio. Para processa-
mento de gas, a HYPROTECH recomenda o pacote de Peng-Robinzon e
lembra gque os resultados de uma mesma simulagdc em simuladores
diferentes, utilizando as mesmas correlagdes, podem ser diferen-
tes, devido acs parimetros dos bancos de dados. Abaixo tem-gse o
desenvolvimento da correlacg8o de Peng-Robinson:

R.T a

P = -
Yl ¥, (V+hY+b. {v-Db)

23 - (1-B).2%4+ (A~2.8-3.B2).2 ~ (A.B~B%-B¥)= 0

il R.T
Iy oo ¥..b 1’_’)1; 0.077F798 ., —_——id
LA 0.5
a= 3, 3 Wy sy dagcay) T (1K) a; = ag;. 0,
i=1 =1
: 0.5
. 0.5 .
agy = 0.457235 , ‘R Tes) e 14wy (1-T)
Bej

wy = 0.37646 + 1.54228.¢0, - 0.26992 5

A';p &-p Bﬂ b'P

(r.T)2 R.T
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03 galculos de entalpia e de entropia segundo Peng-Robinson:

i) . 51 [»»@.Ci ] { *1} b }

R.T 25 b.Rr.1 vt 2" 1. b

ﬁ__g:n}

el = 1p(2-B) -ln o ¢ A gl 434 5,120 Cg ”3 B
B jadt 21 SB a oar

HID representa a entalpia do g&s ideal e 8yI0 representa a entro-

pia do ¢gds ideal em um estado de referéncia (HYPROTECH, 1991). Os
parametros de interagdo Ki; s8o valores do banco de dados do si-

mulador HYSIM, porém podem ser calculados em fungdo das tfempera-
turas criticas e dos fatores de compressibilidade {( Gao et al,

1992). Para cdlculos das propriedades fisicas e de transporte,
ver o manual da HYPROTECH (Abril, 1991).

0 segundo passo para montar a simulaglo & selecionar os
componentes que fardo parte das correntes do sistema no banco de
dados da correlac8o escolhida. Casce algum componente nfo facga
parte do banco de dados, tratéd-lo como um componente hipotético,
fornecendo suas propriedades criticas e os parimetros binarios de
interacdo. Caso algum componente seja uma fracfo de petrdleo, a-
cionar a rotina de caracterizacdo a partir de dados de destilacgéio
ASTM e de densidade.

0 terceiro passo & montar asg unidades de operagio gue fa-
zem parte do sistema simulado, especificando as condigdes das
correntes. Lembrar, por exemplo, que existem varios tipos de re-
fervedores para torres e gue ¢ HYSIM 84 contempla um destes tipos
sendo necessario a improvisacfo do usudrio para representar o es-

guema real. A figura IV.11 representa um esquema simples de li-

quefacdo de um gis que aproveita a redug8o de pressdc em um flash
isoentdlpico para liguefazer componentes menos volateis. A figura
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IV.12 mostra como este sistema poderia ser simulado no HYSIM. As
siglas: Perml, Valvl, 8P1 e A3j1 =dec os nomes dados a4z  operagdes
das figuras IV.11 e IV.12.

Figura IV.1l1 - Esguema simples de liquefacfo de um géas

] -
Gl Operagdo | , | Operagdc] , |Operagdo}, | Operagdo
e 3 P AT Ado v '} Aluste 3} Valvula Separador
Perml A1 Yalvl s5P1
 Gasad s
N Liguida

Figura IV.12 - Esguema de simulagfo referente a Fig.IV.11l.

O gquarto passo para a simulagfo & especificar as corren-
tes. Apds se especificar a composiclo, a vaz8o, a pressio e a
temperatura da corrente Gasl, o HYSIM calcula todas as 3uas pro-
priedades termodinAmicas, fisicas e de transporte. Depols especi-
fica~se a temperatura estimada da corrente A ¢ a pressfo da cor-
rente B e o HYSIM calcula tudo sobre as correntes A, B, ¢ e Li-
gquidoe. Entfe, o simulador compara a temperatura caleculada para a
corrente GasZ com a temperaturs estipulada na operacgfio Ajl e a-

justa a temperatura da corrente A refazendo todos os cdlcules, a-

Lé que a temperatura da corrente G&s2 seja a estipulada na opers-

¢80 Ajl. Este fol um exemplo simples de como o simulador HYSIM
trabalha.

64



IV.5 SIMULEQ@ES REFERENTES AQ PROJETC DA UPGN-ATA

Nesta primeira etapa do trabalho de simulacgfo, o sistema
de desidratagdo da unidade nfo fol simulado porgue o banco de
dados para a correlagdo de Chao-Seader ndo contempla o etileno-
glicol, logo os 0,34 % molar de &gua do géas natural foram reti-
rados da composigfo da carga da unidade, passande-se a trabalhar
em base seca. Desta forma, a simulacgic da unidade fica reduzida a
duas torres de absorcio, duas torres de destilacfo, quinze troca-
dores de calor, um forno, trés bombas, dois compressores, getle
vasos de separagio e doze vilvulas. As bhombas e vasos de refluxo
ndc fazem parte das simulages porgue estdo incluidos nos pacotes
das torres. Isto totaliza qguarenta e guatro (44) operagfes, porém
foram similadas maiz seis misturas de fluxo, cinco divisdes de
fluxe, uma pseudo-bomba, um pseudo vaso de separagdo, gquatro ope-
racdes de reciclo, trés operagfes de ajuste e uma operacio “SET",
gue especifica a vazlo de uma corrente em funcdo de outra corren-
te. Ou seja, um total de 65 operagdes e 105 correntes de produtos
e energia, formando uma simulag8o complexa, principalmente por e-
xistirem circuitos fechados de produteos come o propanc e © 6leo
de absorcio. A figura IV.13 mostra o fluxograma da simulagdoc 4
gue & a mais completa. Nas tabelas IV.2 a 1IV.5% sdo apresentados
dados de cargas térmicas, vazdes € recuperagdes, relativos ao
proieto {(Petrobras, 1980 e 1981) e as guatro simulagdes:

gimulagdo 1: Correlagdo de Chao~-Seader, dlec como fracio de pe-
tréleo e condigdes operacionais de projeto.

Simulacfo 2: Idem, porém com a correlagio de Peng-Robinson.

Simulac8co 3: Correlagdo de Peng-Robinson, 6leo como fracio de pe-~
tréleo & cargas térmicas de projeto.

Simulacdo 4: Idéntica A& simulagdo 2, porém com © ¢leo sendoc uma
mistura de nonano, decano e undecano.
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As simulacfes de ntmeros 2 e 4 serviram para levantar as
diferencas dos resultados decorrentes da maneira como se garac-
teriza o 6lec de absorgio.

Az configuragfes das simulagdes 2 e 3 estdo nos Apéndi-
ces A e B respectivamente e as listagens com todos os resultados
destas duas simulagfHes estdo em Gomes (1994}.

Iv.5.1 RESULTADOS

Tabela IV.2 - Vazfes da carga e dos produtos (Kgmel / h )

i |Projetol8imula-|8imila~|Simula~-{8Simila-|
i i jcde 1 |edo 2 lcdo 3 lcdo 4 |
{Gas natural | 3530,41 3530,4| 3530,4] 3530,.41 3530,4|
|G4s residual(l) | 2787,6] 2831.11 2886,7| 2%03,%| 2857, 7|
|Gas residual(2) | 438,11} 410,0f 353,8| 355,3] 365,2|
| LGN | 283,00 289,41 291,4] 271,4] 295,4|

|

I

|

f

|

|GLP 246,91 253,01 255,31 235,01 25%,31
| C5+ 36,11 36,41 36,11  36,4]  36,1]
{Agua 12,21 ~mee P oo | 12,21
[Make-up 6leo 0,51 0,11 1,5] a, 2] 0,11
i | | | 3 |
{11~ Gas residual da torrs 21 (2} - Gas residual da torre 22
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Tabela IV.3 - Cargas térmicas dos trocadores de calor

| Carga térmica r 10 ~%(Kcal/h)

| Equipamento |Projetol8imula~|Simula~|Simula~|Simula-

!

I

l
[ 8igla [ lcdo 1 Jc8o0 2 lclo 3 |clo 4 |
| P-20401¢*) | 14,88 | 12,04 { 12,03 | 10,73 | 13,10 |
IP-20402(*)y | 24,80 | 23,62 | 22,80 | 24,80 | 23,51 |
| P=~20403(*y | 4,21 1 55,06 1 4,81 | 4,21 1 4,91 |
|P-20404{**} | 1,58 | 1,53 | 1,538 | 1,56 | 1,64 |
|P-20405(**) | 18,19 | 21,49 | 21,03 | 18,19 { 21,83 |
jP-20406(*%) | 13,60 | 23,44 | 26,31 | 13,60 | 27,88 |
| (x*%) | I | ! | |
|P-20407(**) | 52,50 | 56,62 | 55,14 | 47,60 | 56,59 |
[P-20408 fo2,02 1 1,73 1 1,26 { 0,85 t 1,70 |
[ P-2040% (**%) | 15,57 | 18,32 | 18,70 | 15,57 | 18,80 |
FP-20410(**%) | 38,27 | 28,03 | 28,53 | 26,41 | 25,10 |
[ P~20411 Po3,70 1 1,75 | 1,69 1 1,64 + 1,67 |
tP-20412¢***)y} 1,20 { 0,03 | 0,061 0,20 | 0,09 |
| P-20413 | 18,96 | 15,43 | 15,87 | 14,41 | 16,30 |
| P~-20414 (**x*3 | 22,29 | 15,38 | 15,74 | 14,34 | 16,09 |
[ Fornoe b 91,00 | 81,53 | 84,51 | 73,7% | 86,87 |
[P-33300L(***)| 50,40 | 44,04 | 43,40 | 44,00 | 44,15 |
{*) p/o gas | 43,89 | 40,72 | 39,64 | 39,74 | 41,52 |
[ {(**yp/o 6leo|10],44 (121,40 1122,77 | 96,52 1126,75 |
f{***)y p/ a |125,76 110,92 (114,04 | 98,55 (117,32 |
| atmosfera | | { | i |
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Tabela IV.4 - Vazfes dos eguipamentos.

| Vazfes de bombas (m3/h} e compregscres (mil m3/h)

E
%

| Equipamentos|Projetol 8imula-i8imula-|8imula-{8imula~-|

i Sigla | jgdo 1 lcdo 2 jclo 3 lclo 4 |
| B-20401 (83)1 72,90 | 88,36 | 91,13 | 74,00 | 92,13 |
IB-20411 (64)| 54,40 | 63,53 | 68,29 | 59,00 | 69,50 |
|B-20403 {63)] 54,40 | 55,12 | 55,45 1 52,03 | 56,12 |
|B-20404 (45)Y 34,80 | 35,62 | 35,82 | 33,25 | 43,11 |
|C-33301 (21)1 20,60 | 21,01 | 19,96 | 20,90 | 20,55 |
|C~33302 (29} 28,10 | 28,98 | 28,85 | 28,08 | 29,33 |
| I | |

|

{ ) -» Capacidade dos equipamentos,

Tabela IV.5 - % de recuperacges dos hidrocarbonetos.

Recuperagdo em % molar

|
|

|Projeto |8imula-|8imula-|iSimula-|gimula-|
| ] jco 1 Jc8o 2 |c80 3 lclo 4 |
[C1 até T-21 1 8,89 | 7,92 | 6,67 | 6,45 | 7,20 |
jC2 até T-21 | 43,60 | 44,58 | 41,58 | 39,73 | 42,30 |
1C3 até T-21 1 94,11 | 94,10 1 93,91 | 921,15 | 924,19 |
|C4+ até T-211 100,00 |100,00 | 99,93 (100,00 | 99,73 |
jC2 na T-22 | 1,09 | 4,32 | 6,32 1 1,18 { 8,93 |
1C3 na T-22 | 96,42 | 96,44 | 96,471 | 91,62 | 96,44 |
|C4+ na T-22 | 100,00 | 99,90 | 99,91 ]100,00 | 99,89 |
{C2 até T-22 | 0,48 | 1,93 | 2,63 | 0,47 | 3,78 |
[C3 até T-22 1 90,74 | 90,75 | 920,54 | 83,51 | 90,83 |
|C4+ até T-22] 100,00 | 99,90 | 99,84 100,00 | 99,70 |
InC4 no GLP | 99,12 | 98,85 | 98,97 | 98,54 | 99,16 |
1iC5 no C5+ | 87,04 | 87,40 | 86,77 | 86,49 | 86,67 |

i ] | i

i

|




IV.6 CONCLUSAOD

As simulacgbes de nimeros 1, 2 e 4 foram feitas especifi-
cando-ge as condigfes de projeto : temperaturas, pressdes, nime-
ros de estégilos tedbricos das torres, razdes de refluxo das forres
e a recuperacgdo de propano no LGN (liguido do gés natural). A si-
mulacgdo 1, no entanto, utiliza a correlacgio de Chao-Seader en-
guanto gue as simulagbes 2 e 4 utilizam a correlacdo de Peng-
Robinson. As simulacbes 1 e 2 utilizam o 6lec de absorgdc como u-
ma fracgldo de petrdleo e a 4 utiliza o dSleo come uma mistura de
nonano, decano e undecanc. Observa-se nas tabelas de resultados
Iv.2 a IV.5 gue das trés simulagfes a gue mals se aproxima do
projeto é a simulacgdo 1, gue utiliza a mesma correlagfo gue o
projeto (Chao-Seader), porém com diferengas que se aproximam mais
da realidade operacional da unidade do que do projeto. Nota-se
gque a maior diferenca & relativa & recuperagdc do etano na torre
desetanizadora, que é bem maior do que a de projeto para todas as
trés simulagbes. Todas as simulacfes levam a vazdes de Gleo de
absorc8o maiores do que as do projeto e, conseguentemente, ao
subdimensionamento dos trocadores de caleor gue compdem o circuito
de rezafriamento do 6leo { P20405, P20406, P20407 e P20409), tota-
lizando um "deficit" de aproximadamente 17% na carga térmica re-
gquerida.

Comparando-se as simulagbes 1 e 2, Chao-Seader e Peng-
Robinson, nota-se que, apesar das vazbes maiores de dleo, a cor-
relagdo de Peng-Robinson leva a recuperagdes mencres de hidrocar-
bonetes leves {metano, etano e propane) na torre absorvedora ¢ a
malior recuperacgdo de etano na torre desetanizadora. Iste & bas-
tante coerente com a realidade da unidade, pois mesmo trabalhando
com carga de gas e produgio de LGN bem acima doz valores nomi-
nais, nunca atingiu-se a vazdo de g4s residual mencionada no pro-
jeto para a torre desetanizadora (torre 22). Ou seja, a correla-
c%c de Peng-Robinson apresenta melhores resultados na area de
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baixa temperatura da unidade., J& na &rea guente, Aarea de destila-
¢80, as diferencas entre as correlagfes sdo peguenas.

Comparando-gse as simulagfes 2 e 4 que utilizam a mesma
correlacgdo de Peng-~Robinzon, mas que diferem na maneira de carac-
terizar o 6leo de absorclo, nota-se gque a caracterizacio do 6leo
como uma mistura de hidrocarbonetos puros conhecidos leva a va-
zdes de Oleo maiores ainda, com recuperacfes maiores de etano e
metano na torre absorvedora, aprozimando-se mals do projeto do
gue da realidade.

A gimulagdo de numero Z {Peng-Robinson com ¢ élec carac-
terizado como fracdo de petrdleo) € a gue representa mais os  re-
sultados da unidade com as condigbes operacionais de projeto. HNo
entanto, esta simulagdo leva a cargas térmicas acima das disponi-
veis para o resfriamente do éleo, mostrando ser impossivel se o-
perar a unidade com estas condigdes para recuperar 80,74 % do
propano no LGN. Assim, foi feita nova simulagfo, a de namero 3
nas tabelas, que fixa as cargas térmicas maximas nos valores de
projeteo e utiliza as vazdes disponivels dos equipamentos, chegan-
do & recuperacgdo de etanc de projeto, mas a uma recuperagde de
83,51% de propano, produzindo 4% a menos de LGN. Este & o prejui-
z0 causado pelo erro da correlacdc de Chao-Seader & pelos erros
de projeto, principalmente na torre desetanizadora. Todavia, a u-
nidade sempre operou com gas natural menos rico gue o de projeto
e nfdo gseriam necessarias as alteracles em eguipamentos para se a-
tingir as recuperag8es de projete, no entanto, estas alteragbes
14 mencionadas anteriormente permitiram que a unidade viesse a o-
perar com sobrecarga, sem a necessidade de construlr uma nova u-
nidade para processar o gas gue excedia os 2 milhSes de m9/dia.
Ver Gomes e Maciel (1994).

71



cAPITULO V

SIMULACAO DA UPGN-ATA COM AS
CONDIGCOES DO TESTE DE CORRIDA

V,1 OBJETIVOS DA SIMULAGAO

Esta etapa do trabalho tem como objetive principal a re-
producio das condi¢des operacionais da UPGN-Ata, levantadas em um
teste de corrida efetuado em fevereiro de 199%Z, para que se tenha
uma condigfio mais concreta de se avaliar o grau de confiabilidade
do simulador HYSIM e da correlagido de Feng-Robinson para unidades
de processamento de ¢&s natural. Para tal ndo se pode utilizar os
ntimeros de estagios tedricos das torres mencionadoes no projeto.
Tem-se¢ que descobrir as eficiéncias das torres de absorcic e de
destilaclo, pelo nmenos as eficiéncias globais. Estas eficiéncias
servirfo como ponto de partida pars as simulacSes de otimizagdo
da unidade, dque serfo feitas na préxima etapa deste trabalho.

O teste de corrida & um levantamento das variaveis opera-
cionais da unidade de processo { temperaturas, pressdes e fluxos

volumétricos ), juntamente com uma coleta de amostras das princi-
pais correntes para andlises laboratoriais.

V.2 TIPOS DE REFERVEDOR

Love {1992y classifica os "reboilers™ em seis {ipos, se-
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lecionando agueles gue representam um estdgic tedrico de separa-
Gac:

- Caldeira (Kettle), corresponde a um estagic tedrico. Ver figura
V.l.

- Circulagac forgada, corresponde a um estagio tedrico. Ver figu-
ra v.z.

- Vertical com uma passagem, corresponde a um estégio tedrico.
Ver figura V.3.

- Horizontal com uma passagem, corresponde a um estagio tedrico,
Ver figura v.4.

- Termosifdce vertical com cirounlagdc natural, nfo corresponde a
um estagio tebrico. Ver figura V.5.

~ Permosifdc horizontal com ciroulagde natural, ndc corresponde a
um estagio tedbrico. Ver figura V.6.

V.3 A SIMULACAQ

Em relac8c as simulagbes anteriores { representadas pela
figura 1I¥.13), esta simulagdo sofreu alguns ajustes de otimiza-
¢8o: foram retiradas trés operacdes do tipo ajuste e fol acres-
centada uma operagdo do tipo reciclo. Por motivoe de necessidade
de meméria do computador e por ser uma operacdo dispensavel ao
objetive final da simulagio, fol retirado o vaso de entrada da u-
nidade sem causar prejulzo, pois a amostra do gés natural fol co-
letada apbds este vaso. Para corrigir um erro do projeto basico
foram introduzidos um misturador e uma bomba no funde da torre
fracionadora de 6leo rico {torre 23). Isto porgue o projete con-

sidera a temperatura do produto de fundo da torre igual a tempe-
ratura de salda do refervedor, como em um sistema convencional de
um refervedor "reboiler™ tipo caldeira, (ver figura V.1). No en-
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Figura V.1l - "Reboiler" Figura V.2 -"Reboiler™
tipo Caldeira. com circulacdo forcada.

Figura V.3 -"Reboiler"” Figura V.4 -"Reboiler”
vertical, uma pazsagem. horizontal, uma passagen

Figura ¥.5 - "Reboller” Figura V.6 - "Reboiler®
termosifdo vertical com termosifdo horizontal
circulac8o natural. com circulagfo natural.
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tanto, na pratica, isto ndo ocorre, porgue o liguido bombeado pa-
ra o forno (refervedor da torre) & uma mistura do liguido gue

desce da nultima bandeia com o liguido que retorna do refervedor,
como mostra a figura V.2 de um "reboiler” com circulacdo forcada.
A figura V.7 mostra: © refervedor convencional adotadeo pelo simu-
lador HYSIM, o refervedor real e o esqguema utilizado na simulaco
para representéa-lo,

Para ajustar o circuito de resfriamento do éleo pobre e
representar as trocas de calor gue existem entre asz tubulagdes
nidc iscladas termicamente e © meio ambiente, foli criada uma ope-
racdo de resfriamento, logo apds o pré-aguecedor de carga da tor-
re 23. No total foram simuladas: 116 correntes de fluxos, 21 cor-
rentes de energia e 84 operacgfes. A simulagdo ficou ainda mais
complexa com a introduglo dos estagios reais nas quatre torres
{total de 141 estégios calculados), ver figura V.8.

Foli criada uma escala crescente de prioridade para a al-
terac8o dos valores levantados no teste de cerrida de acorde com
o grau de confiabilidade das medidas. A primeira wvariavel desta
escala é a menos confiavel:

- composicio do GLP

- temperaturas medidas por termémetros bimetdlicos
-~ vazdo de gas

- vazdo de liguido

- temperaturas medidas com termopares

- pressdes

- composigdo de gas residual

-~ cargas térmicas dos trocadores de calor
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Figura V.7 - Refervedor convencional (esquerdsa), refervedor da

torre 23 {meio) & refeyvedor como simulado {di-

reital.

V.4 METODOLOGIA PARA CALCULO DA EFICIENCIA DOS ESTAGION

Principios de transferéncia de masea devem ser utilizados
para obtengdo de relacdes enltre o nimero de estaglos ldeails & o
nidmero de estaglos reais, porém no dia a dia da indidstria nilo &

S

possivel dispor de dados de composicio dos estiglos das torrss, o
que fez com gue relacgdes smplricas fossem desenvolvidas para cal-
culo de eficiéncia global, ou seja, eficiéncia média usada para
todas as bandejas da torre. A primeira correlacdo empirica para
eficiéncia global de torres de destilacgle fol desenvolvida por
DricKamer e Bradford em 1943, utilizando dados de testes em uni-
dades operacionals. Esta ﬂ@rr@iaqﬁa & funcdo da viscosidade media
molar da alimentagdo na temperatura média da torre. O'Connell de-

A

zanvolven em 1%46, duas outras correlagfies emplricasz, uma dal

o

.....

para absorvedoras. A correlagio para torres absorvedoras & fungio

da solubilidade do gas absorvide, expressa em bermos da constante

Th
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de Henry, da pressdo do sistema e da viscoszidade do  liguido. A
outra correlagio para destilacfo & funcdo da volatilidade relati-
va dos componentes chaves leve e pesado e da viscosidade média
molar da carga na temperatura média da torre. Estas correlac@es
permitem calculos rapidos da eficiéncia global da torre, poils s
dependem de propriedades fisicas medidas em condigdes fdceis de
serem obtidas; porém sabe-se gue esta eficiénocia  depende também
das varldaveis de transferéncia de massa que sdo influenciadas pe-
lo projeto do prato e do grau de mistura do liguido, o que pode
vir a comprometer os resultados encontradeos (King, 19803.

Nesta simulagde, inicialmente foram utilizados oz ndmeros
de estiagios tedricos do projeto para se obter os yﬁrfiﬁ de compo-
sicdo, temperatura e pressfo das torres., Com estes perfis e as
correlacBes de O'Connell expressas nos graficos das figuras V.9 e
e V.10, calculou-gse as eficiéncias globais das torres e elas ndo
coincidiram com 03 valores anteriormente utilizados. Simalou-se
cutra ver a unidade com os novos valores de nimercs de estigios
tedricos e assim sucessivamente até que a diferenca no percentual
de eficiéneia fosse na primeirs cawa decimal. Com duas ou trés i-
teracfes o resultado foi atingido. Tedavia, surgiu a didéia de
congiderar a torre como uma série de torres formadas por cada es-
tagio tedbrice e caloular as eficiéneias glebals de cada uma des-~
tas torres, ou seija, ag eficiénciazn dos estigios tedricos, Notou-
me gue a eficiéncia aumenta no sentido do topo para o fundo da
torre e gue nas regides de carga ela sofre uma redugfc brusca,
voltando a crescer na secgdc de regengragdo mas nem Sempre recu-
pera o valor da eficiéncia da segfo de absorgdo. Come a eficién-
cia aumenta do topoe para o fundo da torre para os estigios tetri-
cos, isto tamiém ocorre para os estagios reais. Considerando a e-
ficiéneia do estagio tedriceo como a eficiénoia do prate central
gue o compde, traga-se uma curva de eficiéncia versus estigio re-
al central, obtendo-se assim as eficiéncias dos demalr estagios
reais, De posse das eficiéncias dog estigios reails passa-ze a
trakalhar com eles no simulador, obtendo-se noves perfis de com-
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posic8o, temperatura e pressfo para cada bandeja. Agora, passa-se
a considerar cada bandeja como uma torre e utilizando as correla-
cBes de O'Connell as novas eficiéncias das bandejas sdo calcula-
das, depols retorna-se & simulag8o e assim sucessivamente, até
gue as diferengas de resultados sejam na primeira casa decimal da
eficviénecia percentual. Este método empirico, desenvolvido neste
trabalho, mostrou resultades muito hons para a simulagdo com gas
natural, o gue ndo se pode garantir para outros tipoz de mistu-
ras. As tabelas V.1 e V.2 mostram os resultados obtidos em cada
etapa deste método para uma das torres da simulagdo. As figuras
V.11, V.12 , V.13 e V.14 mostram as curvas de eficiéncias das
bandejas para as etapas finais do método, para as torres 21, 22,
23 e 24, respectivamente. Ver Maciel e Gomes (1994) e diagrama de
bloco da metodeologia no Apéndice J.

A correlacdo de O'Connell para fracionadoras pode ser re-
presentada e maneira aproximada pela egquagdo abalxo, a qual po-

de apresentar um erro na faixa de +7% a ~7% em relag¢ioc aos dados
experimentais de torres, levantados pelo prépric O'Connell.

Eficiéncia (%) = 48,7663 x (Opk xHcarga y~0,255837

QL x - Constante de equilibrio do chave leve

constante de equilibric do chave pesado

MHcarga = viscosidade da carga em centipoise.

79
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Figura V.9 - Eficiéncia global de torres fracionadoras, {(re-
produzida a partir da figura 14.2, Katz et al,
1959)
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Tabela V.1 - Eficiéncias dos estigios tedricos da torre 23

{fracionadora de Sleo riced.

| E

Primeira simulaclol

Segunda simulacdo |

i

|Estagiol Eficién~{Namero del Eficién.|Namerc delBatagio

|

ttebricol cia (%) lestégios | cia (%) |estégios lreal egui-|
! | | reais | | reais [valente |
i 1 I 106,0 | 1,000 1 10G,0 | 1,000 | 1,000 |
| @ i 73,0 | 1,370 | 3,0 | 1,370 | 1,865 |
| 3 | 7.9 | 1,284 | 1.9 1,284 i 3,012 i
i 4 i 81,0 | 1,235 | 80,9 | 1,236 | 4,272 |
| 5 l 82,2 | 1,217 § 82,1 | 1,218 | 5,499 |
[ 6 ! 82,8 | 1,208 | 82,8 | 1,208 | 6,712 |
| 7 | 83,2 | 1,202 | 83,2 | 1,202 7,917
} g | 83,7 | 1,195% | 83,% | 1,198 | 8,117 |
l 2 | 84,0 | 1,190 | 84,0 | 1,180 | 10,311 1
f 10 | 65,0 | 1,938 | 62,3 | 1,605 1 11,70% |
N | i 68,5 | 1,460 | 68,4 | 1.462 | 13,242 |
i 12 | 74,0 | 1,351 | T3.9 1 1,353 1 14,650 |
{13 ! 17,9 | 1,284 | T, 1| 1,297 | 15,87% |
P14 i 20,0 | 1,250 | 78,0 | 1,266 | 17,259 |
15 ] 81,0 | 1,235 | 80,2 | 1,247 1 18,b13 |
I 16 | 82,2 | 1,208 | 81,0 | 1,235 | 192,754 |
|17 ! BZ,6 | 1,211 14 81,8 | 1,222 | 20,882 |
{18 f 83,0 | 1,205 | 2,1 | 1,218 | 22,202 |
Po1s o 100,0 | 1,000 i 82,6 | 1,211 | 23,417 |
b 20 P S | g2, 7 | 1,209 | 24,627 |
i 21 | o e E 83,0 | 1,205 + 25,834 |
| 22 e | e | 1040,0 | 1,000 | 26,834 |
| Total | —=--w- bO23,643 | ~eww= 1 27,436 1 e
| Média | 78,9 | —meee- | 79,1 | e | e |

A eficiéneia média inicial estimada fol a de projeto :
A média nfo incluil o primeiro e Ultimo

68,0 %
estagios ( condensador e
refervedor ).
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Tabela V.2 - Eficiéneia dos estAgilos reais da torre 23
{fracionadora de &leo ricod

|Estagicl Eficiéneia | Eficiéncia | Eficiéneia | Eficiénera |
| real |simulacfo 3 lsimulacio 4 lsimulacfo 5 |simulac8o & |

[ 1 100,0 | 100,0 | 100,0 100,0 |
q 7 74,2 | 85,2 | 80,8 | 82,8 |
| 3 77,8 | 83,0 81,5 | 62,0
; 4 | 80,4 | 83,2 | 83,0 | 83,0 |
| 5 81,7 | 83,3 | 83,4 | 83,3 |
| 6 | 82,4 | 83,5 | 83,4 | 83,4 |
| 7] 82,5 | 83,2 | 83,4 | 83,4 |
| g | 83,2 | 83,3 | 83,6 | 43,8 |
| 9 | 83,5 | 83,6 | 8%, 6 | 83,8 |
{10 | 83,9 | 83,6 | 83,6 | 83,8 |
P11 83,0 | 83,6 | 83,7 | 83,9 |
o1z | 63,0 | 60,3 | 60,8 | 60,5 |
P13 61,2 | 64,2 | 65,0 | 65,0 |
L 14 | 71,5 68,5 | 63,9 | 68,6 |
|15 | 74,9 | 12,2 | 72,5 | 72,4 |
P16 77,1 | 75,4 | 16,0 | 75,6
[ 17 | 78,6 | TR,00 | 78,1 | 78,0 |
|18 | 79,7 | 79,8 80,0 | 80,0 |
P19 80,5 | 81,0 | 81,0 | 81,0 |
P20 81,1 | 81,8 | 82,0 | 82,0
|21 a1,8 | 82,5 | 82,5 | 82,5 |
P22 82,0 | 83,1 | 83,1 | 83,1 |
P23 82,5 | 83,5 | 83,8 | 83,5 |
|24 | 62,6 | 82,6 | 84,0 | 84,0 |
[ 25 | 82,7 | ad, 6 | 94,3 | 84,3

| 26 | 83,0 | 84,8 | 84,8 | a4,8 |
i 27T 100,0 i 100, 0 | 180,0 | 100,0 |

As eficiéncias usadas sfo encontradas no grafico de O'Connell com
os perfis anteriores.
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Nas tabelas V.1 e V.2 nota-ze a convergéncia rapida do
método empirico desenvolvido para eficiéncia de estégios reais. A
torre utilizada agul para mostrar o desenvolvimento do método & a
fracionadeora de dleo rico, que tem ¢ mencor namero de estéglos re-
als (27 estégilos, sendo um condensador, um reboiler e 25 bandeias
perfuradas). Inicialmente, estimou-se 19 estdgios ideais, ou se-
ja, 17 bandejas ideais, o gue nos fornece uma eficiéncia de 68%.
Com o perfil encontrado na simulac8o, encontrou-se no grafico de
eficiéncia de O'Connell um valor médio de 78,9%, o gual fol usado
para a nova simulacdo. Novamente, no gréfico de ©'Connell, encon-
tra-se uma eficiénecia média de 79,1%, 0,25% malor que a iteraclo
anterior. Com este resultado, encontra-se gue a torre tem 27,436
estégios, o gue difere da realidade em 0,436 estagioz. Considers-
se a eficiéncia do estagio téorico como a eficiéncia do estagio
real central gue compde o estigio tedrice e traga-se uma curva,
onde se obtém as eficiéncias dos demais estigios reais. O conden-
sador e o refervedor foram consideradeos com eficiéncia de 100%.
Com mais trés simulacdes chega-se a resultados com diferencas me-
nores qgue 1%, bastante'aceitével, 14 que a falxa de erro da pro-
pria correlagfo de O'Connell & de mails ou menos 7%.

V.5 RESULTADOS DA SIMULACAO

08 valores encontrades no teste de corrida e o©s  valores
correspondentes encontrados na simulacdo final estdc wmostrades
nas tabelas V.3 a V.10, 3380 valores de cargas térmicas, tempera-
turas, pressfes, vazrdes e composigdes molares. As figuras V.15 e
V.16 moestram as curvas de resfriamento do gas e do dlec de absor-
clo, respectivamente. As figuras V.17, V.18 ¢ V.19 mostram as
curvas de composigic do gas residual da absorvedora, do gas resi-
dual da desetanizadora e do GLF produzide na desbutanizadora,
respectivamente; com dadosz da simulac8o e das andlises cromato-
graficas. A listagem completa dos resultados da simulagfo encon-
tra-se no relatdrio interno (Gomes, 1924) e a configuracfo da si-
mulacdo encontra-se no Apéndice ¢ deste trabalho.
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Comparande-se a tabela V.3 com a simulagfo 3 da  tabela
I¥.3, nota-se que a carga térmica necesséria de forno auments  en
12,3% para a unidade operando comp no teste de corrida, em rela-
clo a como operaria com a carga nominal e com gas natural de pro-
jeto. Porém houve um aumento de 29, 2% na producido, o gue mostra
uma reducdco no consumo de gas combustivel por produgdo  unitaria
de LGN. Esta reducfo no consumo de ensrgla fol devido 3 reducio
do peso melecular do 6leo de absorgdo de 145 para 118 g/gmel.

Das trés varidvels basicas de uma unidade operacional {
pressfo, temperatura & vazdol, a prezpdc £ & mals facll de ser
medida ¢ o manbmetro & o instrumento mais facil de ser calibrado
g de ze manter em condigfes de medicio confisvel. Logo, procura-
se manter og valores de pressdo celetados no teste de coprida,
Peguenos aiustes foram feitos apéds varias alteracfes nas outras
variavels, em busca de se reproduzir cargas térmicas e/ou  compo-

sigbes das correntes. Levando em consideracio que também exizstem
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erros de leitura da variavel, somente dois instrumentos com valo-
res na tabela V.4 mereceriam uma revisfo: o do wvase 23 e o da
corrente 86* (descarga da bomba 27). Principalmente o ultimo, pois
seria impossivel injetar glicel a 31 Kgf/cm? no gas natural a 34,
1 Kgf/cm®.

Observando-~se as figuras V.15% (curva de resfriamento do
gés), V.17 {composicgo do gés residual da torre 21}, V.18 (compo-
sigdo do gas residual da torre 22) e as tabelas V.5 ({composicio
molar por cromatografia), V.6 (temperaturas medidas por termopa-
res) & sabendo gque se pode confiar nas analises cromatograficas e
nas medigdes por termopares, pode-se afirmar gue a simulagfio con-
segue reproduzir de maneira confidvel o processo da UPGN-Ata. Po-
rém, nota-se algumas distorcgdes nestas tabelas & figuras: na ta-
hela V.06 o8 termopares das correntes 33, 37, 67 e do topo da
torre 23 necessitariam de uma revisde; a composigdo do GLP do
teste de corrida tem menos etano e propano e mais butancs gue o
da simulacio, o gue confirma a perda de componentes mails leves
durante o processo de coleta da amostra, o gual & precério. Mesmo
as analises apresentadas na tabela V.B, com correntes do processo
gue ndo possuem pontos de amostragem bem localizados, com  possi-
pilidade de contaminacdo da amostra com liguido {componentes mais
pesados); ndo apresentaram resultades tdo ruins guante oz da ané-
lise do GLP {(Gas Liquefeito de Petrédleo).
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Tabela V.3 -~ Cargas térmicas de projeto e da simulagdo
{ x 107% Keal / hora)

Fermutador | Valor de{ ¥alor da | diferenga |

i

|  de calor | projeto | simulaglo] percentual]
| E | | |
| p-21 i 14,88 | 14,87 -0, 07 |
| P20 | 24,80 | 24,81 | 0,04 |
| P-23 ] 4,21 | 4,21 1 0,00 i
| p-24 5 1,56 | 1,55 | -3, 64

} p-25 | 18,33 | 18,30 | ~3,16 |
; P26 | 13,60 t 13,60 | 0,00 |
| P27 | 52,50 | 52,50 | 0,00 |
P * pP~28 | 2,02 | 1,48 | 26,73 {
| P29 { 15,57 | 15,57 | 0,00 |
| P-210 1 38,27 | 31,17 | -~18,55 |
[ ** p-211 | 3,70 | 2,88 | -22,16 |
| ** p-212 | 1,20 | 0,21 | ~B2,25 {
| P-213 | 18,96 | 18,94 | 4,00 |
| P-214 i 22,259 | 15,00 {  -~14,76 i
! P-218 l 0,47 1 0,47 | a,00 !
[*%% p-219 | 5,05 | 1,96 | -61,18 |
| p-220 ] 1,16 | 1,16 | 0,00 |
| P-301 ; 50,40 | 45,23 |  ~10,26 |
1 Forne | 91,00 |  e2,83 |  -8,98 |
| P-tubo | 0,00 | 4,06 | ——

® Devido ao erro de proleto da torre desetanizadora.
**  Devido a retirada do condensado establlizado da carga
da torre debutanizadora.
¥k% Devido A mudanga do projeto apds a compra do eguipamen-
to.
P~-tubo - Hepresenta as perdas de calor para a atmoezfera nos
tubos sem isolamento térmico.
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Tabela V.4 - Pressdes das correntes e dos vasos do teste de copr-
rida e valores correspondentes da simulagfo(Kgf/cm2)

| Corrente | Teste de | Valor da | E

| Nomero | corrida | simulagio! Diferenca |
l | | | i
! 1 | 34,1 I 34,1 | a,0 !
I Vaso-22 | 32,6 | 32,3 1 L i
| Fundeo T-211 32,8 | 32,2 -0, 6 |
| Topo T~21| 32,3 | 31,6 | ~0, 7 |
| Vaso-23 | 18,46 i 17,5 | w1 |
| Topo T-22| 16, 4 | 15,4 | ~1,0 |
| 57 L 40,0 | 40,0 | a,0 |
| Vazo-24 | 11,1 i 10,8 | -0, 3 |
| GLP } 12,7 [ 12,7 i 4,0 i
|Funde T-241 13,3 | 13,3 | 0,0 |
| vaso-2100 19,2 | 19,2 | 0,0 e
| B&* | 31,0 ! 34,1 | 3,1 ]
| vaso-31 | 18,2 | 19,2 | 1,0 i
| Vaso-32 | 6,2 | 6,2 | 0,0 |
| Vaso-33 | 2.0 | 2,0 | 0,0 |

Tabela V.5 - Composicées (% molar) dos predutos analisados
por cromatografia gasosa.

|  Nome do |Gas residual T-21 |Gas residual T-22] GLP i
fcomponente] teste | simula- | teste | simula-|feste jsimnla-i
2 | corridal gdo | corridal o fcorridalclo |
J | | | ; | ! i
INitrogénio] 1,33 | 1,24 1 0,25 0,2z | G,07 1 4,001
IDiex.carb.| 1,93 | 1,80 | 3,69 | 4,60 | 0,00 { 0,00 |
| Metano bo89,57 | 9,80 | 81,80 4§ 0,91 | 0,01 ] 0,00 |
| Etano 6,73 | 6,71 1 31,85 | 31,858 | 13,12 } 14,57 |
| Propano { 6,35 | 0,32 | 2,19 t 2,23 | 50,00 1 85,79 |
I Putanoes | 40,01 | g,00 | 0,00 | 0,02 | 36,59 | 29,52 |
| Fentanos+ | 06,08 | G,06 | 0,22 | 0,14 | 0,26 | 0,12 |




Tabela V.6 - Temperaturas medidas por termopares e os

valores correspondentes da simulacido { oC )

| Corrente | Teste de | Valor da | |
|  Namero | corrida | simulac8o| Diferenga |
| l | l E
| 3 P13,z | 11,7 | =1,5 |
! 8 b -22,2 | -21,8 | 4,4 |
} 11 o ~17,.5 | -16,8 | a,1 |
| 12 | -20,9 | -20,7 | 0,2 |
| 15 P -4,5 | -3,8 | 1,1 1
| 17 bo-16,2 | -16,8 |  ~0,6 |
| 20 boo-20,7 ! -20,7T7 | 0,0 |
| 29 I -23,1 | -25,1 | -2,0 |
| 35 Po17,00 | 5,7 | -11,3 |
| 37 | 146,0 ] 120,5 | 25,5 |
! 44 i 265,0 | 261,99 | ~3,1 ]
ftope T-23 | 87,0 | 5,71 ~11,3 |
] 58 | ~7,8 ! =11,0 | ~3,2 ]
i 59 (o-17,0 0 1 -17,0 a,0 {
| &7 | 53,0 | 39,5 | 13,5 |
| 71 | -20,4 | -21,3 | -0,9 |
| 81 i 122,0 ] 127,66 | 5.6 !

A tabela V.7 (temperaturas medidas por bimetalicos)
figura V.16 {curva de resfriamento do déleo) confirmam o gue j4 e~
os Lermémetros bimetalicos ndo sido

ra conhecido:

guanto os termopares. Destacam-se como 08 mais criticos

mémetros das correntes 48,

49 e ©7.

33

TAO

63 &

confiavels

0E

ter-



Tabela V.7 - Temperaturas medidas por termdmetro bimetilico
e 08 valores correspondentes da simulagio (2()

| Corrente | Temte de | Valor da | |

[ Numero | corrida | simulaglo| Diferenga |
! | | f i
| 1 | 35,0 ! 35,0 0,0 |
| 16 25,0 | 33,9 | 8,9 |
| 32 i 60,0 | 25,1 | 34,9 [
| 35 | 38,0 i 42,8 | 4,8 !
i 40 | 125,0 | 116.0 | ~9,0 |
i 41 | 150,0 138,0 | -12,0 §
] 45 | 241,90 | 244,88 | 3,8 i
i 46 191,40 i 217,2 ] 26,2 |
| 47 b 185,0 l 208,88 | 13,8 |
; 48 Looa7,0 | 84,0 | -13,0 ;
i 49 i 13,0 | 45,5 | -27,5 |
| 53 | ~12,0 i ~12,0 | 46,0 i
| &1 | 35,0 | 32,6 -2,1 |
| 63 | 37,0 ! 33,7 | ~3:3 !
| 64 [ 83,0 | 46,6 | -6,4 1
| GLP i 30,0 i 30,6 | g,o |
| 686 | 141,01 130,2 | -10,8 |
i &7 l 50,0 ! 39,5 § ~10,5 i
i T3 | 88,0 ] 8G,2 | -1,8 |
| a0 | 44,0 44,3 | 0,3 |
] 91 ! 41,0 | 40,5 | {3, 5 i
f 108 | T, () | 82,3 | G, 3 {
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Tabela V.8 - Composic¢des (3molar) das outras correntes analisadas
por cromatografia gasosa.

|  Home do | Giz do Vaso-22 | Gas fundo T-21 | LGN i
| componente| teste |simala-| teste [simula-| teste [(=imula-|
i | corridalcdo i corridalgédo I corridal oo i
! ! | l ! i | |
INitregéniel 1,14 | 1,12 | 1,22 | 1,15 | 0,01 | 0,00 |
|piox.carb.| 2,00 | 1,82 | 2,14 | 1,91 | 0,00 | 0,00 |
| Metana | 82,56 | 84,27 | 83,03 | 86,15 | 0,01 | 0,00 !
| Etanc {o8,25 | o8,71 1 9,64 | 8,34 1 8,08 | 11,74 |
| Propanc | 3,47 | 2,89 | 2,99 | 2,04 | 43,56 | 44,93 |
| Butanos | 1,30 | 0,95 | 0,72 | 0,36 | 31,05 | 28,61 |
{Pentanos+ | 0,28 | 0,14 | 0,26 | 0,05 | 17,29 | 14,72 |

Tabela V.2 ~ Vazfes de gorrentes e produtos da unidade com
valores do tezste de corrida e da simulagdo
{ Gas em Mil M3/h e licquido em M3/h )

! Corrents | Teste de|SimulacdoiDiferenga (%}
| | corrida | | i
i | ! i %
i Gas Natural Poo1d14,1 | 111,41 -2, 4 |
|Gas Residual T-211 101,86 | 4,0 ~Fe 5 |
tas Residual T-221 8,9 | a,8 | -1,1 |
| Carga da T-24 | 34,6 | 33,6 | -2, 9 i
[ GLP | 26,2 1 25,7 | ~1,9 |
z C54 | Tt 9 2,6 |
| Refluxo da T-23 | 27,0 | 26,7 | ~1,1 |
| Refluxoe da T-24 | 18,0 18,7 | ~1,6 |
i 31 [ 23,5 | 23,5 | 0,0 |
{0leo pobre p/T-22| 13,8 | 11,6 | ~15,9 |
|Gleo pobre p/T-21| 82,7 | 74,9 | -4, 6 s
iGlicol regeneradol 1,7 | i,8 | 5,8 |
|Propano lig. {90y | 116,7 1 102,% i -11,8 !




ruing as seguintes: gas residual da torre absocrvedora, Oleo

Das medicgdes de wvazdo ( tabela V.9 ), foram consideradas

a torre desetanizadera e propano liguide saindo do vaso 31.

Tabela V.10 ~ Destilacdo AZTM D86 do Gleo de absorgdo,
% volumétrica e temperatura em % .

ra os quais ndo se dispde de dados comparativos

rida:

I Destilacdo i Gleo de absorcio |
i ASBTM D86 ] teste de | smimula- |
! | corrida | g¢dc |
| | ! |
{ PIE i 93,3 | 96,8 |
| 5% | 110,00 | 102,3 |
| 10% i 116,77 §  108,7 |
| 20% f 124,44 1 11,7 |
| 30% f 130,66 1 128,77 |
| 40% f 135,86 | 134,77 |
! 5% f 140,6 ] 134,4 |
| 6% { 147,8 | 14Z,2 |
5 T0% i 155,66 | 153,4 |
| 80% ! 165,66 | 13,7 |
! 90% | 176,7 | 175,86 |
! 95% | 186,77 | 186, % |
i PFE | 201,77 1 20,8
! ! f |
| Densidade | 0,754 } 0,738 |
|Pego molecular] 118,34 | 118,30 |

Abaixo sfdo fornecidos outros resultados

1

para

da simulacdo, pa-

do teste de

cor-



Consumo de glicoel = 21,6 litros / dia.
Glicol no GLP = 840 ppb em peso <=> 0,24 litros / dia.

Agua no GLP = 20 ppb em peso
Glicol no Csy = O

Agua no Cgy = 0

i

Glicol no gas residual da T-21 47,3 ppkr em peso <=»
0,07litros / dia.
Agua no gas residual da T-21 = 21,0 ppm em pesoc .

Glicol no gas residual da T-22

[H

186G, 0 ppkr em peso <=k
0,03 litros / dia.

Agua no gas residual da T-22 = 44,7 ppm em peso.
Produgdo de 6lec de absorcio = 844,8 litros / dia

V.6 EFICIENCIA GLOBAL VERSUS EFICIENCIA POR FRATO REAL

Com os dados disponivels do teste de corrida & possivel
gimular as torres de trés formas:

a - Utilizando estagios tedricos a partir da eficiéncia
global.

b - Utilizando estdgios reals com eficiéncia dos estagios
constante e igual & eficiéncia global.

¢ - Utilizando estégios reais com eficiéncias  calculadas
sequndo a metodologia do item V.4,

Foram feitas as simulacdes para cada torre iscoladamente e
os resultados comparativos estfio mostrados nas tabelas V.11 a
Va.l8.

A torre absorvedora foli simulada com os seguintes nimeros
de estigios tedricog, respectivos as opcles acima : 12 estiglos,
11,85 estagios (eficiéncia global de 39,5%) e 11,79 estigion. Os
resultados estdo nas tabelas V.11 e V.1Z, a sequir:
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Tabela V.11 - Composicio do gas do topo da torre absorvedora

nas

trés opgdes de simulagdo, comparadas com o teste de

corrida (% molar

)

I Componente | caso a | caso bk | caso ¢ | fteste de |
! ! [ | [ corrida |
| I ] i i |
| Metano | 85,8040 | 89,8033 | 89,8013 | 89,5700 |
| Etano b8, 7624 | &,7088 &, TLLE L 6,7300
| COz fo1,8052 +  1,79%92 | 01,7984 | 1,9300 |
| Nitrogénio | 11,2360 { 11,2367 | 1,2366 | 11,3300 |
| Propanc i 0,3389 1 0,383 | 00,3853 | 06,3500 |
I Bulanos | 0,0001 1 20,0003 1 0,0003 1 00,0100 |
| Pentanos + | 00,0534 | 0,06854 | 0,0658 |  0,0800 |

Tabela V.12 ~ Algumas wvariaveis da torre absorvedora para as trés
opgdes de simulagio, comparadas com o teste de cor-
rida { temperatura em 2C, fluxo em Kgmol/h).

E Variaveis | caso a | cazo b | casc ¢ | teste de |

i | | | | corrida |

| i | 1 | |

| Temperatura do gas | ~19,94 | -20,71 | -20,65 | ~20, 84 |

| na entrada da UPGN | | ! ! !

i Temperatura no tope | -4,55 | ~3,84 { ~3,85 | -4 .90 |

i da torre abhsorvedorsl | i | |

| Temperatura no fundoel -14,37 | -17,00 | -16,85 | ~16, 20 |

| da torre absorvedoral l i | |

| Fluxo de gés no topol3%24,03 |3 46 [ 398,74 | 4¥38,03 |

| i % l %

da torre absorvedoral
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Fazendo uma anadlise de erro relativo médio dos trés casos em re-
lag8o ao teste de corrida, verifica-ze gue as diferengas slo pe-
guenas entre as trés simulacles, porém a similagdsc caso ¢ se a-
proxima mais do teste de corrida, com uma média do médulo do erro
relativo de 15,75%. Em seqgundo lugar vem o caso b com 15,%0% e em
terceiro lugar vem o caso a com 16,38%. Desejando-se reduzir a
guantidade de trabalho pode-se trabalhar com o caso b e desedan-
do-se ganhar capacidade de memdéria do computador pode-se traba-
lhar com © caso &, sem grandes prejulzos para a simulacdoyr isto
porgue a torre absorvedora ndo tem alimentagdo em pratos interme-
didrios, ficandeo a diferenca entre as trés opgfes apenas em uma
fracdo de estégio tedrico: 12,00 sestagios, 11,85 estiglos e 11,79
estdgios, respectivamente.

Para estudar a torre desetanizadora foram aplicades os
trés casos de simulacgdo 14 mencionados, considerando a correlagio
de O'Connell de absorvedoras para a segdo de absorgdo e a corre-
lagdo de 0'Connell de fracionadoras para a segdo de regeneragdo e
mais um caso d, semelhante ao caso a, porém considerando sé a
correlacdo de O'Connell de absorvedoras para toda a torre. Assim
os numercos de estigios tedrices ficaram, respectivamente, aos ca-
sos da seguinte forma:

a - Torre absorvedora {4 estégios tedricos) acoplada a
uma seglo de regeneragio de uma fracionadora { 1% es-
tagios teéricesy, com um total de 23 estagios a par-
tir das eficiéncias glebails das duas segdes, 33,0%
para absorgdo e 4B,52% para a regensragio.

b - Torre absorvedora (12 estégios reai=z com eficiénoia
constante de 33,0%) acoplada a uma secgdo de regenera-
clo {36 estagilos reals com eficiéncia constante de
48,5% e um "reboller™ com eficiénoia cde 100%), tota-
lizando 49 estagioz reais e 22,47 estagios tedricos.

¢ ~ Torre absorvedora (12 estagios reais com eficiéncia
variada segundo o iltem V.4) acoplada a uma segdo de
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regeneracio (36 estigios reais com eficiéncia variada
segunde item V.4 e um "reboiler" com eficiéncia de
100,0%), totalizando 49 estégios reals e 25,51 estéa-
glios tedrices.

d - Torre absorvedora com "repoiler™ {19 estdgios tedri-

O

cos, sendo 18 a partir da eficiénela global de 37,5%
e um "reboiler® com eficiéncia de 100,0%)

esultados comparativos das quatro simulacfes em rela-

7A0 ac teste de corrida estio nas tabelas V.13 e V.14

Tabela V.13 - Composiglc do gés do topo da torre desetanizadora

nas gquatro opgSes de simulaclc, comparadas com  ©

o teste de corrida (% molar).

| Componente | case a | caso b | case e | caso d | tests de |
} ! | i i I corrida |
E i % i | E %
| Metano i &0,87 | &0,88 | 0,91 v 60,95 1 &1,80 i
j Btano I 31,94 | 31,83 | 31,88 | 3i,85 | 31,85 |
| COp I 4,60 | 4,59 | i,80 | 4,09 | 3,69

| Nitrogénio | 0,22 | 0,22 1 0,22 1 0,22 i 0,25 i
{ Propano i 2,15 | 2,31 | 2,23 1 2,16 | £,19

| Butanos | 0,01 0,02 | 0,02 1 0,02 | 0,00 ;
| Pentanos + | 0,11 | O,15 | 0,14 | 0,11 1§ 0,22 i
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Tabela V.14 - Algumas variéveils da torre desetanizadora para as
guatro opgdes de zimulagfo, comparadas com o teste
de corrida { temperatura em 2¢, fluxo em Kgmol/h).

| Variaveis | casc a | caso b [ caso ¢ | case d | teste de |
[ | i i ! | corrida |
! | i | | ] }
| Temperatura do | T,26 |} 0,04 | 5,67 | TLA1 17,00 4
i topo da torre | | | ] | |
| Temperatura do | 120,%2 | 120,%1 | 120,50 | 120,52 | 146,00 |
| fundo da torre | i ' | | j
| Fluxo de Gas no| 367,87 | 368,40 | 368,11 | 367,85 | 371,88 |
| | | | | | i

topo da torre

Fazendo uma analise de erro relative médio doz guatro casoz em
relacdo ao teste de corrida, verifica-se gue as diferengas séo
pequenas entre as guatre similagbes, porém a simulagdo caso b se
aproxima mais do teste de corrida, com uma média do médulo do er-
ro relative de 17,57%. Em sequndo lugar vem © caso ¢ com 17, 95%,
em terceiro lugar vem o caso o com 18,33% e em Gltimo lugar vem ©
casc a com 18,44% de erro. Desejando-se trabalhar com os perfis
internos de vazdes ¢ composicdes, deve-se trabalhar com o caso o,
o qual retrata as alteragdes bruscas nas eficiéncias das zonas de
carga da torre {torres com trés alimentacgfes intermedidrias). Po-
rém, se me deseja obter apenas as composigfes dos produtos, pode-
se trabalhar com o casc d sem grandes prejulzos para a simulagfo.
0O caso d reduz bastante a memdria RAM requerida do computador,

A torre fracionadora foi simulada com as trés opgles:

a -~ Utilizando 18 estégios tebricos a partir da eficién-
via global de 62,0%.

b - Utilizando 25 estégios reais com eficiéncia constante
e igual a 62,0%, um condensador e um "reboiler”, am-
pos com eficiéncia de 100,0%, o gue totaliza 17,5 es-
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tagios tedricos.

¢ -~ Utilizando 25 estégio® reais com eficiéncias caleoula-
das segundo o item V.4, um “reboiler™ e um condensa-
dor, ampbos com eficiéncia de 100,0%, o gue totaliza
21,92 estéagics tedricos,

0z resultados estlo nas tabelas V.15 e V.16, a segulir:

Tabela V.15 - Composigdo do LGN de topo da torre fracionadors nas

trés opgdes de simulagdo, comparadas com o teste de
corrida (% molar).

| Componente | caso a | casob | caso e | teste de corrida |
l ; { I i |
| Etano S A A i T T O A s D S Y T 8,08 !
| Propano Po44,91 44,78 | 44,%3 | 43,57 !
| Butanos b28,60 | 28,51 | z28,61 | 31,06 !
| Pentanos + | 14,76 | 18501 { 314,72 |} 17,259 |

Tabela V.16 - Algumas varidveis da torre fracionadora para asz
trés opgles de simulaglo, comparadas com o teste de
corrida { temperatura em 2¢, fluxo em Kgmol/h).

J Varidvels | caso a | caso b | caso ¢ | teste cde |
J § i f I corrida |
i { { ! ! !
| Temperatura do topo | 81,70 | 72,50 175,70 | 47,00 |
| da torre i ! { Z [
| Temperatura do funde)] 243,60 | 245,%8 | 244,78 | 241,00 |
| da torre | { E | i
| Fluxo de édleo(funded ! 562,36 | 561,35 | 862,52 | ~==—ww- [
| Repesicio de 6leo P-0,073 0 6,937 {1 0,218 1 {*y-0,133 |
| Fluxo de LGN ] 350,94 | 351,95 350,78 | 348,79 |

{*) Dado histdrico, média do ano de 1891,



Fazendo uma analise de erro relativo médio dos trés casos em re-
lagdo ao teste de corrida, verifica-se gue as diferengas sdo pe-
gquenas entre as trés simulagBes, exceto no item de reposigle de
dleo que apresentou grandes diferengas, o gue demonstra diferen-
tes perfis internos de composicdo, tendo a simulagdo b prezenga
de Gleo de abzorcfo no topo da torre e as outras duas simulagdes
demonstram incorporagdo de hidrocarbonetos do gés no 6leo, ou se-
ja, producdo de Sleo, o que estd coerente cvom o histdérice da uni-
dade. Este item levou a um erro relativo muito grande para a si-~
milagio b (804,51%). A simulacdo caso a se aproxima mais do feste
de poryida, com uma média do méduleo do erro relative de 15, 46%.
Em segundo lugar vem o caso ¢ com 18, 78% e em terceire lugar wvem
o caso b com 111, 62%. Desejando-se reduzir a guantidade de traba-
iho e ganhar capacidade de membria no computador, pode-ze traba-
lhar com o caso a ( estigics tedricos ), porém se ge desela Lra-
balhar com o perfis internos das torres, deve-se optar pelo caso
¢ {eficiéncias variadas ac longo da torre}.

A torre desbutanizadora fol simuwlada com as trés opcles:

a - Utilizando 24 estégios tedricos a partir da eficién~
cia global de 73,0%.

b -~ Utilizando 30 estigios reaiz com eficiéncia conztante
¢ igual a 73,0%, um condensador e um "reboiler™, am-
bos com eficiéncia de 100,0%, o que totaliza 23,9 es-
taglos tebricos.

¢ - Utilizando 30 estégios reails com eficiéncias calcula-
dag segundo o item V.4, um "reboiler™ & um condensa-
dor, ambeos com eficiéncia de 100,0%, o gue totaliza
28,92 estagios tedricos,

Oz resultadoes estlo nas tabelas V.17 e V.18, a mequir:
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Tabela V.17 - Composicdo do GLP do topo da desbutanizadora nas
trés opgles de simulacldo, comparadas com o teste de
corrida (% molar).

| Componente | caso a | <¢asco b | caso ¢ | teste de corrida |
| i l I | |
i Etano | 14,81 | 14.4% | 14,57 | 13,12 !
| Propano 55,93 | 55,48 | 55,79 | 50,02 |
| Butanos boo29,27 | 29,82 | 29,52 | 36, 60

| Pentanos + | 0,12 | 0,21 | G,12 | 0,26 ]

Tabela V.18 - Algumas varidvels da torre fracionadora para as

trés opgles de simulac8o, comparadas com o teste de
corrida(temperatura em 2C, fluxo em Kgmol/h e pres-
sdo em Kgf/cm?).

| Varidveis | caso a | caso b | caso o | teste de |
f ! i | | corrida |
| { | E ] i
| Temperatura do topo | 51,00 { 492,40 | 50,30 |  ~=we- [
| da torre i I f { i
| Temperatura do fundeo| 129,40 | 131,10 { 130,20 | 141,00 4
| da torre | | i % E
| Fluzo de GLP | 281,85 | 284,15 | 282,50 | 284,84 |
| Pressdo de vapor i 13,29 1 13,19 1 13,27 1 meeee i
! REID do GLP | f | { !
| Temperatura do GLP al g, 90 | 1,20 4 a,30 1 1,11 |
| | | i E

95,0 % vaporizado |

Fazendo uma analise de errc relativeo médio dos trés casos em re-
lag8io ao teste de corrida, verifica-se gue as diferencas sfo pe-
gquenas entre as trés simulagfes. A simulacdo caso b 8e  aproxima
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mais do teste de corrida, com uma média deo médule do erro pelati-
vo de 10,64%. Em segundo lugar vem o caso & com 14,05% & em ‘tep-
ceirc lugar vem o caso ¢ com 25,32%. Desejando-se reduzir a quan-
tidade de trabalho e ganhar capacidade de meméria no computador,
pode-se trabalhar com o caso a (estdgios tedricos), porém se se
deseja trabalhar com oz perfis internos das torres, deve-se optar
pele caso @ {eficiénclas variadas ao longo da torre). As trés si-
mulagfes diferem pouco uma da outra, exceto no item do ponto 95%
vaporizado do GLP, gue aumentou ¢ erroc médio da simulacdo o.

08 resultados mosbram gue as diferengas entre simular 2
torre com estigios tedriceos e simulé-la com estagios reals sdo
peguenas, porém com excessio da torre fracionadeora a simulagio
com estagios reais apresentou mais proximidade com oz  dades do
teste de corrida, além de representar melhor a distribuiclo de e-
ficiéncias ao longo da torre. Isto poderia estar relacionade com
as composicfes das cargas das torres e a proximidade com um  sis-
tema de comportamento ideal.

V.7 CONCLUSAC

A metodologia de simulacido aguli desenvelvida para repro-
duzir as condicdes operacionais da UPGN-Ata pode ser utilizada de
maneira confidvel no dia a dia da unidade, identificande possi-
vels problemas operacionais e informagdes erradas de instrumentoes
descalibrados, Caso as alteracdes para otimizacdo do processo gue
sstdo desenvolvidas no préximo capitulo deste trabalho, nioc ve-
nham 2 ser execubadas por algum motive, esta simulagdo servird
também para a otimizaclo das condigfeg operacionais e para fazer
previses de producdo.
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pevido ao tempo decorrido desde o teste de corrida até a
presente data {junho de 1994}, o= instrumentos aguli identificados
come descalibrados com certeza 14 passaram por aferigdes e cali-
bracfes, ndc cabendo agui nenhuma recomendacio. Porém, a técnica
de amostragem de GLP, propaneo liquido e de Cgy nio deve ter sido
alterada. Para melhorar a reprodutividade dos dados e se ter mais
confianga no simulador, sugere-se gue o3 produteos gue estelam no
ponto de bolha ou préximo dele (GLP, propanc e Cyy) tenham suas
amostras coletadas em recipientes pressurizados com nitrogénioc ou
que se proceda a coleta segundo o esquema mostrado na figura V.22
mostrada abaixo.

Amustrador

Figura V.22 - Esquema de amostragem de fluidos proximos
ao ponto de bolha.

Este esguema proposto permite gue o amostrador funcione
como um trecho de tubulacio em paralelo com a tubulagdc do pro-
cesso, com fluxe continuo atravées dele, o que faz com due o amos-
trador esteja sempre cheic com o fluide do processo, sem perdas
dos hidrocarbonetos leves, que atualmente ocorrem, devido ac pro-
cesso de amostragem com purga da amostra para a atmosfera.
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CAPITULO VI

OTIMIZACAO ENERGETICA DA UPGN-ATA
UTILIZANDO A TECNOLOGIA PINCH

VI.1 OBJETIVOS DAS SIMULACOES

Ezsta etapa do trabalho tem como objetive principal a oti-
mizacdo energética do processo da UPGN-Ata, utilizando a ftecnolo-
gia Pinch para avaliar a integracgfdo energética da unidade., Para
ser possivel uma comparagfo energética entre as simulaces deste
capitulo com a simulacdo do capitulo anterior, foram mantidas as
cargas térmicas dos permutadores do sistema de resfriamento do
gas, respeitada a gualidade dos produtos finais e mantida a pro-
dugdo de pequena guantidade de d6leo de absorcio, para se evitar
reposigfes deste no processo.

VI.2 TRANSMISSAC DE CALOR

A transmissfo de calor ocorre de trés formas : conducio,
convecgdo e radiagdo, Em todas elas, & necessaria a existéncia de
corpos ou regides de um corpo com diferenga de ‘temperatura, ou
sela, uma regifio fornecedora (alta temperatura}) e uma regific re-
ceptora (baixa temperatura) de calor.

Em todo tipo de fluxo existe um potencial favoravel e uma
resiténcia contréria ac fluxo., Assim pode-se definir gue um fluxo
& diretamente proporcional a um potencial e inversamente propor-
cional a uma resisténclia. Isto ocorre com um fluxoe de elétrons na
corrente elétrica, ocorre em um fluxo de massza em um duto e ocor-
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re com o fluxo de calor. No processo de transmissdc de calor o
potencial & a diferenca de temperatura entre as regides doadora e
receptora e as resisténcias sfo de diversas formas, dependendo da
forma de transmissfo, se é condugfo, ou conveccdo,  ou  radiaclo,
ou uma mistura destas trés formas (Kern, 1980),

0 processo de conduclo ogorre pela propagacdo do calor a-
través do contate direto entre as particulas gue compSenm os mate-
riais ou por movimento destas particulas. Em gases a conducio e
calor & basicamente devido ao movimento difusional das moléculas.
Nes liguidos e nos sdélidos dielétricos, a conducdo & Dbasicamente
devido & ondas elédsticas. Nos metais ela ocorre pela difusifc dos
elétrons livres, sendo as oscilagfes elasticas de menor importan-
cia (Isachenko et al, 1974). Para um mesmo potencial, ou seia,
para um mesmo diferencial de temperatura, a gquantidade de calor
transmitida depende da condutflncia de cada material, gue & o in-
verso da resisténcia mencionada anteriormente. A condutancia de-
pende das caracteristicas fisicas do material, da area exposta ao
fluxo (A} e da distancia entre as fontes guente e fria {e). Quan-
do a Area, a distancia e a diferencga de temperatura entre as fon-
tes s8o de valor unitéario, o caler transferido é chamado de con-
dutividade térmica do material (k). As expressdes matemdticas gue
repregentam a transferéncia de calor por condugfo sio:

0 = Condutdncia x Av =% Condutincia = kw%*

0 = }gu%w}&zﬁm

A condutividade térmica depende das propriedades fisicas do mate-
rial e varia com a temperatura e com a pressfo, Para oz problemas
industriais pode~se considerar um valor médio da condutividade
para uma faixa de temperatura, sem introduglo de erros signifi-
cantes. Quanto a variac8o com a pressfo, ela é ainda mais despre-
z4vel, =36 mendo considerada para gases submetidos a grande wvacuo.
A condutividade térmica da maioria dos liguidos diminui com o au-
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mento da temperatura, sendo gue a Agua & uma excecdo., Ja on s6ii-
dos ndo tém um comportamente regular, alguns aumentam & conduti-
vidade com o aumente da temperatura, outros diminuem e outros o-
ra aumentam ora diminuem a condutividade. O3 gases aumentam a
condutividade com o aumento da temperatura, ( Isachenko, 1974 e
Kern, 1980 ).

A transmissfo de calor por convecgdo ocorre devido ao mo-
vimento do material. Este movimento pode ser natural ou forgado,
o gue proporciona a ¢lassificacdo da convecgdo em @ natural e
forgada. Uma panela de agua no fogo & um exemplo simples de con-
vecgdo, gue poderd ser natural ou forcada @ o calor €  conduzido
pela parede da panela a um filwme de Agua localizado junto a ela;
este filme se aquece diminuinde sua densidade, o gue o forga a
sublr, sendo substituido por cutro mais frio que também seréd a-
quecido e assim sucessivamente, se estabelecendo um processo de
transferéncia de calor por movimentagfo da massa de agua. Esta &
uma conveccdo natural. Porém se passa-se a misturar a &gua com
uma c¢olher, a ceonvecgdo & forgada. Assim come no processoe de cone
dugdo, a convecgdo é peotencializada pela diferenca de temperatura
g a condutdncia depende das propriedades fisicas do material, da
drea de fluxo de calor, mas também depende da natureza da agita-
cdo do material. Quando a area e a diferenga de temperatura sdo
unitérias, o calor transferidoe é chamado de coeficiente de trans-
feréncia de calor do processoe (h), flicando a expressfioc matematica
para o calor (leil de resfriamento de Newtonj:

O =hzx A x AT

A radiac8o envolve a transferéncia de ensrgia radiante de
uma fonte emissora para outra receptora, a gual absorve parte da
energia e reflete uma outra parte. A energia emitida & represen-
tada pela equacio de Boltzmann, onde a variagdo de calor da fonte
depende de um fator de emissividade (g}, da temperatura abscluta,
da area de emissfdo e de uma constante dimensional ()
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dg = o x €8x T4 x dA

Uma fornalha € um exemple de progesso envelvendo radiacfc: o ca-
lor das chamas & parcialmente absorvido pelas paredes da serpen-
tina por onde circula o material a ser agquecido e outra parte é
absorvido pelos gases de combustido gue transferem calor para a
serpentina pelos processog de condugdo e de convecgdo,

Existem alguns tipos de equipamentos utilizados para um
processo de transmissfo de calor, porém o mals conhecido & o mals
utilizado na indistria é o trocador casco-tubo, constituido de um
feixe de tubos envolvido por um casce, normalmente cilindrico,
Neste tipo de eguipamento a troca de calor ocorre por conduglo e
por convecgdo., A figura V1.1 mostra um esguema do gue ocorre na
transmissdo de calor de um fluido gue circula internamente a um
dos tubos gue compdem o feixe tubular para um flulde gue clrcula
externamente a este tubo. As propriedades fisicas dos fluides e o
grau de agitacfo sdo diferentes para ©s dols lados da parede do
tubo, existinde diferentes resisténcias ao fluxo de calor nos la-
dos do tubo; porém o fluxo de calor gue atravessa a parede & Oni-
ro. Matematicamente pode-se expressar o acima descrito, sequndo
as eguacles a seguir:

_RAL(Ti- tp) _ Apltw - Ta)
Ri Ry

@ = hiAjAt; = hoApgdto

~ Caloxr -~ Area de troca térmica

- Temperatura - Temperatura
Resizaténcia 4 troca térmica Parte interna

-~ Copeficiente de troca térmica ~ Parts externa

o S - B B
i

-0 e S S S
H

~ Faredse interna - Parede externa
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Figura VI.1 - Transferéncia de calor através da parede de um tubo
(Figura reproduzida da figura 3.1 do Kern, 1980}

0 calor transferido de um fluido para outro em um troca-
dor de calor & calculado segundo as equacdes abaixo, onde o (U}
representa o inverso do somatério de todas as  resisténcias a
transferéncia de caler e & conhecide como coeficiente global de
troca térmica. O (Uy varia com as propriedades dos fluides, leogo
varia com a temperatura, porénm pode-se considerar um (U) médio,
constante ao longo do trocador de calor, calculado em uma tempe-
ratura intermedidria do trocador, chamada temperatura calérica. O

indice ml na temperatura, significa a média logaritmica das tem-
peraturas nos terminais deo trocador de calor: terminal frio (ATg)

e o terminal quente (ATq} o A figura vI.2 mostra os perfis de tem-

peratura para dois trocadores de calor, operande com fluxos para-
lelos e com fluxos em contra-corrente.

T
in o
L%y
1 1 Ao =y 3 Do
U he " ThiAL 7™ O e
Qo= U:A-&Tml
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contra-corrente paralslo

Figura VI.2 - Esqguema de fluxos em paralelo e em contra-corrente
em um trocader de calor.

Para trocador de calor com mais de uma passagem do fluido pelos
tubos e/ou pelo casce, ora os fluxos sfo paraleles, ora s80 en
coentra-corrente, necessitando a introdugdo de um fator de corre-
pdo da temperatura média logaritmica (F):

Q= U.AF.AT, ou Q@ = U.ALAT,, corrigido

0 F & calculado em funcéo do numero de passes do fluide ne casco
g do nimerc de pagses do fluldo nog tubos, em graficos que poden
ser encontrados nas pdginas 64% a 654 do {(Kern, 1880). Os grafi-
cos para caloculo do hi e ho para trocadores sem mudanga de fase
cdos fluidos estlo nas paginas 655 e 659 do (Kern, 1880). Valores
de k, encontram-se tabelados na pagina 619 do mesmo livro. Para
condensadores e vaporizadores, o cédlcule do hi e ho esztfo mostra-
dos nos capitules 12 a 1% do (Kern, 1230).

Quanto ao emprego dos permutadores de  calor, pode-se
classifica-los em:

- Resfriador (cooler), resfria liquido ou géas por meic de &agua,

- Refrigerador {ohiller}), utiliza fluidos refrigerantes para res-
friamento a temperaturas abaixo daguelas obtldas nos resfriado-
res a agua.
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- Condensador, provoca a condensagio parcial ou total de um vapor

Aguecedor, proporciona o aguecimento de um fluido por meio de
vapor dfagua.

Vaporizador, provoca a vaporizac8o total ou parcial de um flui-
oo,

Refervedor ({(reboiler), & um vaporizador especifico para fundos
de torres de fracionamento.

gerador de vapor, gera vapor d'Agua a partir de: calor disponi-
vel no processo, queima de combustivel ou eletricidade.

Especiais, aqui estfo incluidos oz preaquecedores de ar, res-
friadores a ar (air-cooler), resfriadores de camisas de eguipa-
mentos, aguecedores de tangues, etco...

Intercambiadores, utilizado guando se guer aguecer um fluido e
resfriar outro ac mesmo tempo.

A TEMA (Tubular Exchange Manufactures Association) olas-

sifica oz trocadores casco-tubos segunde uma sigla com  trés  le-

tras. A primeira letra classifica o tipe de cabegote estaciond-

rio, & segunda classifica o tipo de casco e a terceira classifica

o tipo do cabegote de retorno:

Primeira letra: A

Tampo ¢ carretel removiveis.

B - Tampo boleado.

¢ - Feixe de tubos removivel ou carretel integra-
do ao espelho e tampe removivel.

b - Tipo especial para alta presséo.

Segunca letra @ B

Uma passagem no Casco.

F ~ Duas passagens no casco con defletor longitu-
dinal.

G - Fluxo dividido por defletor.

H - Fluxo duplamente dividido,

4 - Fluxe dividido sem defletor,.

K - Caldeira,
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Terceira letra: L - Espelho fixo igual ac cabegote estaciondrio

tipo A,

M - Espelho fixo igual ao cabegote estaciondrio

tipo B.

N - Espelho fixo igual ao cabecgote estacionério
tipo C,

- Cabegote Tlutuante engaxetade externamente.

- Cabegote flutuante com anel bipartido.

Cabegote flutuante com tampo preso no espelho

foni I I -
i

-~ Gem cabecote de retorno, tubo em U,
W - Cabegote flutuante engaxetado internamente.

Por exemplo, um trocador muiteo utilizado & do tipo CEU, feixe de
tubo removivel, uma passagem no casco e tubos tipo U.

V1.3 - TECNOLOGIA FPINCH

binnhoff (1982} e (1983) desenvolveu uma metodelogia para
integrac8o energética de processos, objetiwvandoe o menor uso de u-
tilidades, ou seja, explorar ao mazimo a permuia de calor nos in-
tercambiadores e utilizar o minime das fontes de aguecimento & de
resfriamento externas ao processo, como vapor de aguecimento e 4-
gua de resfriamento. A partir desta metodologia, multos processos
JA4 em uso nas indistrias tém sido modificados para racionalizacio
de energia, com integragdo energética do processo. Barton (1989}
utilizou a tecnologia Pinch para otimizar energeticamente o pro-
cesso de Pirdlise de naftas ou de gasdleo para obtencio de ateno
& propenc para a industria petroguimica. Westphalen (1993) utili-
zou a tecnoleogia Pinch na hidrataglo de butenos para obtencio de
Z-butanel.
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A tecnologia Pinch utiliza a termodindmica para determi-
nar a possibilidade da troca de caler, através do estude da  tem-
peratura como a for¢a motriz deste processo. Analisando as varias
correntes que necessitam aquecimento e as que necessitam resfria-
mento, monta-se uma curva de resfriamento e uma curva de agueci-
mento compostas por estas varias correntes. Batas curvas sfo plo-
tadas em um grafico de temperaturs versus entalpia. © ponto onde
as duas Curvas mais se aproximam é chamado de Pinch. Quando o
processc estad energeticamente integrado, o fluxe de calor é nulo
no Pinch, a guantidade de utilidade é minima, utilidade de ague-
cimento 36 aparece aclima do Pinch e ubilidade de resfriamento sé
aparece abaixo do Pinch. A parte das duas curvas gue se sobrepfen
corresponde 4 guantidade de calor gue & integrado e as partes das
curvas gue ndo se scbrepfem representam as guantidades minimas de
de utilidades necessarias ao processc. Acima do Pinch estd a2 ne-
cessidade de utilidade de aguecimento e abaixo sstid a necessidade
de utilidade de resfriamento. Ver figura VI.3.

Talor de aguedsimanio
e |

Curva e
rasgfriamencn ~—-=p fffj
J,wﬂwﬂwﬂﬁﬂfwij;wfffff

P

e e ot

PINCH =

Carwra de
e BOEC imEREO

om0 o omom B om ol

m‘m-w}~calmx de resxfrlanento

ENTALPIA

Figura VI.3 - Curvas compostas, aguecimento e resfriamento
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As necessidades minimas de utilidades s8o chamadas de me-

tas de energia. Linnhoff apresentou um algoritmo para determina-
¢80 destas metas. O circuito de refrigeraclio a propanc da UPGN-
Ata, com as condicdes encontradas na simulagdo do capitule Vv fol
escolhidoe para ilustrar as etapas gue compdem este algoritmo:

1 - Identificar as correntes frias e as guentes, com as tempera-
turas iniciais e finals e deslocar estas em (ATginipe/2):

Corrente 1-
{98 = 102}

Corrente 2~
{99 e 103

Corrente  3-
(100 & 104}

Corrente  4-
{16 e 157

Corrente 5
(2% e 36)

Corrente 6-
(105 = 1086}

Corrente T
{107 e 108

Corrente 8-
{108 & 109)

Corrente  B2-
(20 & 217

Corrente 10-
{2 & 3)

Corrente 11-
(7 & 8)

Uorrente 12-
{58 e 54

Propano sendo aguecide no permutador P-22, de -26,58
para ~18,19 20,

Propano sendo aguecido no permutador P-23, de -26, 58
para -18,19 0¢.

Propano sendo aguecido no permuitador P-24, de -26,58
para -18,19 %,

Gas residual sendo aguecido no permutador P-21, de
~3,85% para 33,91 8¢,

Gas residual sendo aguecido no permutador P-28, de
5,67 para 42,81 8¢,

Propance recebendo energia no compressor C-01 & pas-
sande de -19,8% para 30,46 B¢,

Propano recebendo energia no compressor (-02 & pas-
sando de 23,73 para 82,15 U,

Propano sendo resfriade no " air-cooler ™ P-31, de
82,15 para 44,2% B¢,

Propano sendo resfriado no permutador P-28, de 44,29
para 40,50 %,

Gas natural com glicol sendo resfriade no permutador
P-21, de 36,08 para 11,65 3¢,

Gas natural com glicol sendo resfriade no permutador
P-22, de 11,78 para -21,75 Uo,

0leo pobre sendo resfriado no permutador P-24, de
~-10,96 para -17,00 8¢,
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Corrente 13- G&s natural com glicel e dleo rico sendo resfriado
(11 & 12} no permutador P-23, de -16,81 para -20,86% 8¢,

03 valores entre parénteses se referem as correntes da simulagdo.
As temperaturas das correntes frias sfo aumentadas e das corren-

tes guentes reduzidas no valor final e aumentadas no valor inici-
al de (ATpqpimo/2). ISto garante gue toda diferenga de temperatura

entre as correntes npo permutador geja igual ou maior gus o valor
do ATpinine ©9colhido. Steinmeyer (1992 propfe equagbes para de-

terminagdo do ATpinige Otimo:
Segdo de convecglo de fornos -» ATjinime = Kp. (1, 331/ (Kp. U}

Intercambiadores -> ATp; = [(Ky/Kg). (1, 33/0), (TQu-TFg) 102

0,8 < ATQ/ATF < 1,25
(TQe-TFo) /AT, < 10

Ky  -» Custo unitéric da 4rea do permutador (§/ft</ano).
Kg  -» Custo unitério da energia economizada ($/Btu/ano).
U ~-» Coeficiente global de troca térmica (Btu/hr/ (FtZ)0pFy,

AT,y -» Diferenga de temperatura média logaritmica.
T, -» Temperatura de entrada da corrente quente (2F).
TF, ~» Temperatura de entrada da corrente fria (ZF).

2 - Definir intervalos de temperaturas para o balango energético,
para um ATpinime = 2 2¢, ver figura VI.4

Intervalo 1-» -25,58 a ~22,7% U -»correntes:l, 2, 3

Intervale 2-» -22,7% a -21,65 9C ~>correntes:1, 2, 3, 11

Intervalo 3-» -21,65 a ~18,63 ¢ ->Correntes:1, 2, 3, 11, 13

Intervale 4-» -18,63 a -18,00 % ->correntes:1, 2, 3, 6, 11, 13

Intervalo 5-» -18,00 a -17,1% 8C -»correntes:1, 2, 3, &, 11, 12,
13

Intervale 6->» -17,19% a -15,81 8C -»correntes:6, 11, 12, 13

Intervalo 7-» ~15,81 a -09,96 Y -»correntes:6, 11, 12

Intervalo 8-> -0%,96 a -02,85 U¢ -»correntes: 6, 11

Intervalo 9->» ~02,8% a 06,67 8¢ -»eoorrentes: 4, &, 11
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3 -~ Fazer o balango energético para cada intervalo de temperatura

Intervale 1 -» AH = 19,66 x 10% Kcal/h -> caréncia de energia

Intervalo 2 ~-» AH = 1,43 % 10% Keal/h ~» caréncia de energia
Intervale 3 -» AH = -2,67 x 10° Kecal/h -> sxcesso de energia
Intervalo 4 -> AH = -5,46 x 10% Keal/h -> excesso de energia
Intervalo 5 -» AH = -1,56 x 10% Kecal/h -> excesso de energia
Intervalo & -> AH = -2,95 % 105 Keal/h -> excesso de energia
Intervalo 7 ~» AH = -5,32 x 10% Keal/h -» excesse de energia

Intervalce & -> AH

-4,58 % 10° Kcal/h -» excesso de energia
Intervale © -»> AH = -2,08 x 10% Kecal/h -~» excesso de energia

Intervaleo 10 -> AH

-0,56 % 10% Keal/h -» excesso de energia

i

Intervalo 11 -» AH = -1,%9 x 10% Kcal/h -» excesso de energia

Intervale 12 -> AH

i

~1,21 x 10% Keal/h ~> excesso de energia

Intervalo 13 -> AH = 0,78 x 10% Kecal/h -»> caréncia de energis

Intervalo 14 -» AH = 0,12 x 10% Keal/h -> caréncia de energla
Intervalo 15 -> AH = -0,81 x 10% Kcal/h ->» excesso de energia
intervalo 16 -> AH = 0,49 x 10% Kecal/h -> caréncia de energia
Intervalo 17 ~» AH = ~0,79 z 10% keal/h  ~» excesso de energla

Intervalo 18 -» AH

i

-0,27 x 10% Kcal/h ~» excesso de energia

#

Intervale 19 -> AH -1,55 % 10% Keal/h -> excesso de energla

Intervalo 20 -» AH =-38,43 x 10% Keal/h -> excesso de energia

4 -~ Fazer a distribuicfo de energia pelos intervalos, pegando o
maior valor negativo do saldo de energia e fornecends como
utilidade quente no primeiro intervale. O saldo no final da
diztribuicio serd a utilidade de resfriamento. Ver a figura
VI.5.
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Intervalo Utilidade quente Utilidade quente

(L { x 107% Keal/h )y { ¥ 1075 Keal/sh )
83,15 —~-mremm—m——— 0  ememmreeee————— 0 e
AH = -38,43 AH = -38,43
45,20 mmmmm—————— e B, 43 o BB, 43 —mememme
AH = -1,55 AH = -1,55
43,81 ~—mmmm e 39,88 ~eememmmm e 39,98 -reee———
AH = -0,27 AH = ~0,27
43,20 mmmemm—————— 40,25 ——mmmm e 40,25 ~cowmmm
AH = -0,78 AH = ~0,79
39,50 e 41,04 cesmmm 41,04 —emmeem
AH = 0,49 AH = 0,49
37,08 —m—mmem e 40,55 wommmm o i 40,85 -
AH = -0,81 AH = ~0,81
34,81 —mmme e 41,36 mmmm o e 41,36 memmm—n
AH = 0,12 AH = 0,12
31,46 ~mmmmme 41,28 —ommmm 41,24 —emmmee
AH = 0,78 AH = 0,78
24,73 o 40,46 ~——mmmmm———— 40,46 —wmommn
AH = ~1,21 AH = -1,21
12,78 mrmm e — 41,67 ~mmmmmm 41,67 e
AH = -1,89 AH = -1,99
10,65 —-mmmm e 43,66 —cmmmm 43,66 —mmemem
AH = ~0,56 AH = -0, 58
6, BF o e 44,22 —memmm e 44,22 ~mmwnw—m
AH = 2,08 AH = -2,08
“2,85 memmm——————— 46,30 ~rommmm————— 46,30 ~ecemmm
AH = -4,58 AH = -4,58
I - 7 BD,88 ~-emmmm e 50,88 ——mewme
AH = -5,32 AH = ~5,32
~15,8] mmmmm—————————— §6, 20 memmom BE, 20 wmommmm—
AH = -2,0% AH = -2,95
~17, 19 e BY, 15— 5O, 15w
AH = -1,56 AH = -1,56
~18,00 ~e e 60, 7] —meme————————— 60, TL memmee—
AH = -5,46 A = ~5,46
~18, 63 memm 66, TT = —mmwm s s 66,17 ~—m e
AH = =2,67 AH = -2,67
3 I = B GR, 84 memmm e 63,84 e
AH = 1,43 AH = 1,43
A L B 67,41 wemmm e 67,41 ~eeemmn
AH = 19,66 AH = 19,866
“25, 58 e 47,75 s 47,75 o
Utilidade fria Utilidade fria

Figura VI.5 -~ Cascateamento de energia ac longo do processo.



A sequnda coluna da figura V1.5

é igual & primeira coluna

porgue © processce nde necessita de utilidade guente. A guantidade
de utilidade minima reguerida para um ATginime de 2 80 & de 47, 75%

10° Kcal/h, no entanto, na simulagio do capitule V a carga térmi-

ca do condensador de propance foi de 45,23 x 10% Kecal/h, menor gue

a minima referida acima. Isto ocorreu porgue alguns

permitadores

apresentaram AT menor gque 2 8, como mostra a tabela VI.1.

Tabela VI.1 - Perfil dos permutadores na simalagdo do capituloc V,

| Pernutador | Cargas Térmicas x 105 Keal/h | ATy inine | Area de|
i | Projeto | Utilizada i (8% )y | troca |
! i | ! l !
t p-21 ; 14,88 i 14,87 | 1,1 | Otima |
| p-22 | 24,80 | 24,81 | 4,8 P Obdma |
; p-23 | 4,21 | 4,21 | 1,4 I Gtima |
| p-24 [ 1,56 ; 1,55 | 7.2 1 Otima |
| p-25 i 18,33 i 18,30 i 13,2 | Peguenal
[(*) P-26 | 13, 60 ; 13, 60 R e Bttt
i p~27 ! 52,50 J 52,50 | 17,2 b Peguenal
| P28 | 2,02 | 1,48 | 1,% | Grande |
! P-29 | 15,57 £ 15,57 | 101,2 | Pequenal
{(*y P-210 i 38,27 { 31,17 ! T ——— bomm e
| p-211 ) 3,70 | 2,88 | 5,8 | Otima |
P{*) P-212 l 1,20 i 0,21 ! b | e E
f{**)p~213 { 18, 586 ! 18,96 | 41,7 | Peguenal
[ (%) P-214 | 22,29 ! 19,00 ! o [ oo ]
i p-218 } 0,47 | 0,47 P 105,0 | Peguenal
F(F* ) p-219 ] 5,05 | 1,96 ! 22,9 | Peguena|
} P-220 | 1,16 | 1,16 { 37,0 | Peguenal
f{*) pP-31 | 50,40 | 45,23 e [ oo ;

{*y utilidade de resfriamento,

(+4)
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Linhoff (1982} considera 10 2C como o ATyipine Obimo para
um permutador de calor, ou seja, valores menores levam a uma area
de troca térmica anti-econdmica. Para se determinar gual o wvalor
dtimo para ser utilizado nog projetos brasileiros, ter-se-ia que
fazer uma andlise econdmica, como por exemplo foi desenvolvido
por Steinmever (1992). Para a andlise das &reas dos permutadores
na tabela viI.1 foi utilizado o valor de 10 0¢,

VI.4 APLICACAO DA TECNOLOGIA PINCH NO PROCESSO GERAL DA
UPGN~ATA, UTILIZANDO O SIMULADOR HYSIM.

A tecnologia PINCH pode ser aplicada a¢ processo  através
do préprio HYSIM, porém necessita-se gue os trocadores de calor
gstejam corretamente identificadeos guanto & fungdo gue desempe-
nham: intercambiador, resfriador ou condensador {(utilidade fria),
agquecedor ou refervedor (utilidade guente).

Na simulac8c para reproduzir as condicSes operacionais do
teste de corrida, alguns intercambladores foram desmembrades em
aguecedores e resfriadores para facilitar a estratégla da simula-
cfo. Logo, aproveitando-se a zimulagfo Ja criada, criou-se algu-
mas correntes igualis 3s correntes envolvidas nestes permutadores
e novos permutadores gue retratam a realidade dos eguipamentos.
Também criou-se um permutador de calor com as correntes envolvi-
das no refervedor da torre desetanizadora (P-27) & aplicou-se a
analise do PINCH.

Ag curvas compostas de troca de calor { ver figura V1.3 )
podem ser feitas de duas maneiras no HYSIM: considerando todos os
permitadores de calor, inclusive os de utilidades ("PROCESS com-
posite heat exchange curve®™); ou, desconsiderando os de utilida-
des ("FLOWSHEET compesite heat exchange curve™). Se a diferenga
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de temperatura entre as curvas fria e guente no ponto de PINCH
for mener na opgdo "FLOWSHEET™, entldo é possivel modificar a dis-
pozigdo dos permutadores para uma maior integragio ensrgética do
sistema. A tabela VI.Z nos mostra gue na opglo "FLOWSHEET® o pro-
cesso nao necessita de utilidade fria, necessita de uma peguena
quantidade de utilidade guente (0,14 % 10% Kcal/h) e que é possi-
vel modificar o processo para maior integracfo energética. Porém,
56 existem duas utilidades frias no processo gue nfo estio liga-
das a uma torre de absorcdc ou de destilagior o P-26 (resfriador
de Gleo pobre) e o P-212 (resfriador de cg,). As demals utilida-
des frias sfo condensadores de topo das torres de destilagfo ou
gondenszador do circuilto de propano, o qual Jj& demenstrou estar
totalmente integrado. As utilidades quentes sfdo todas refervedo-
res de torres, o3 quals ndo podem ser eliminados. Infelizmente no
processo de destilacdo & necessArio fornecer ensrgia para a vapo-
rizaclo e retirar energia para condensacio. Logo, retirando o P-
26 @ fornecendo para as torres de destilacio o calor gue ele  Jo-
gava para a atmosfera, reduz-se a guantidade de utilidade guente
reguerida nos refervedores. Assim, 86 falta otimizar o processo
de separagdo naz torres, para consumir o minimo possivel de uti-
lidades, ja que é impossivel elimind~las. As figuras VI.e e VI.7
mostram as curvas compostas pelo HYZIM para as duas opgbes:
"PROCESS™ e "FLOWSHEETY, respectivamente.

Tabela VI.? ~ Resultados das duas modalidades de andlise do PINCH

| "PROCESS™ | "FLOWSHEETY |
! | !

AT no FINCH (%C) | 32,75 g 4,83 |
Temperatura, curva quente no Pinch (93| 99,55 b 21,715 |
Temperatura da curva fria no Pinch (2C)| €6,80 | ~26,58 |
Utilidade quente (Kcal/h) [ 7.987.450] 14.138 |

Utilidade fria (Kcal/hy F11.263.500] 0,0 i
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Baseando-se No ATpipine de 10 2C, nota-se na tabela VI.1

gue existe um pequeno potencial de troca térmica nog intercambia-
dores: P-25 (aguecedor de carga da torre desetanizadora), P-27
{refervedor da torre desetanizadora) e P-220 (aguecedor de carga
da torre regeneradora de glicol). No entantc, noz intercambiado-
res P-29 e P-218 existe um grande potencial de troca térmica,
sendo gue para o P-218 a troca térmica estd limitada & wvazido de
refluxo da torre regeneradora de glicol gue ndo pode ser aumenta-
da, Para aumentar a troca térmica no P-29 & necessario aumentar a
fracio de vapor na carga da torre fracionadora de &leo rice, ©
gque & possivel desde gue nio se necessite fazer reposigdo de dleo
no sistema, devido 3 contaminag8o do LGN com éleo pobre. O aumen-
to da troca térmica no P-29 proveca um maior resfriamento do dleo
pobre, sendo possivel até se eliminar a utilidade de resfriamento
do P-26. Ho entanto, no dia a dia operacional, usa-se o artificio
de se desviar o dleo quente do P-29 {diminuindo a carga térmica)
para se aumentar a carga térmica no refervedor da desetanizadora,
o gue significa gue ndo ze pode resfriar mais o 6lec pobre, a ndo
ser gque se aumente a Area de troca térmica do refervedor da torre
desetanizadora e se redura a perda de calor nas tubulagfes entre
estes dols permutadores, representada nas simulagfes pela opera-
c8do PTURO. Também é& possivel fornecer mails calor para a carga da
torre desbutanizadora, colocando-se um permutador de calor antes
do agquecedor de carga (P-211). Este permutador resfriaria o d&leo
cedendso calor para a corrents de carga da torre, antes dela ser
aguecida com o produto de fundo da torre.

VI.5% -~ AS SIMULACOES COM A UPGN~ATA INTEGRADA ENERGETI-
CAMENTE.

Fol montado um novo "lay-out®™ para o circuiteo de resfria-
mento do éleo de absorcio, retirando-se a utilidade fria ( P-26,
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resfriamento do 6leo com ar )}, aproveitando-se o calor gue era
perdide para a atmosfera para aguecer maiz as cargas das torres
de fracionamento do dleo rico e da desbutanizadora. Para aguecer
mais a carga da torre fracicnadora sem provocar cruzamento nas
correntes ("cross") do refervedor da torre desetanizadora (P-27),
aumentou-se a carga térmica do aguecedor de carga (P-29) em 28,5%
g se reduziu a perda de calor nas tubulagdes (PTUBCY em 52,8%.
Na simulagfo do teste de corrida, o dleo era resfriado de 217, 28C
para 208,8 %C nas tubulacSes. Para aguecer mals a carga da desbuy-
tanizadora, criou-ze um aguecsador em mérie com o 14 existente (P-
211}, sendo gue o fluido de aguecimento & o blen de absorgio, en-
gquanto gue no P-211 & utilizada a corrente guente de Cg, do fundo
da torrs. Desta forma, aproveita-se todo o calor gue era perdido
no P-Z6.

Ha nova simulagdo, arguiveo UPGPINCH,SIM, mostrade no re-
latério interno (Gomes, 1594} e com estrutura mostrada no Apéndi-
ce D deste trabalho, o 6leo de absorgdo é resfriado de 208,2 para
205,2 B¢ nas tubulagSes e a sigla P-26 & utilizada para represen-
tar o novo aguecedor de carga da torre desbutanizadora, ver figu-
ra ¥1.8. Nesta simulagido, a carga da torre fracionadora gue era
20,52% vaporizada passou a ser 23,34% vaporirzada., Ja4 a carga da
torre desbutanizadora passou de 12,62% para 77,19% vaporizada. No
entanto, nfo se fez a otimizagdo energética das duas torres, por-
gue isto envolve alteracfes nas posigles das cargas, ficando como
opclo somente a integracio dos permutadores.

A partir dos resultades encontrados na simulag8o UPGPINCH
.5IM, as torres fracionadora de dlec & a deshbutanizadora foram
estudadas separadamente para otimizacio energética, variando-se a
posicdo da carga e a vazfo de refluxo. Na torre fracionadora pro-
curou-se reproduzir o peso melecular do élec de absorcio (produto
de fundo da torre) e sua vazdo molar. Na torre deshutanizadora
procurou~se reproduzir o ponto 95% vaporizado da curva de desti-
lagéo TBP (ponto de ebuligdo verdadeire) e a vazfo molar do GLP
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{produto de tope da torre). A tabela V1.3 mostra gue o estégio O-
time de carga da torre fracionadora é& o 12, ou seja, a 1128 bande-
ja da torre, contando do topo para o funde, ndo havende necessi-
dade de alteragfes na torre. A tabela VI.4 mostra gque o estagio
édtimo de carga da torre desbutanizadora é o 22, ou seja, a 218
bandeja, contada do topo para o fundo da torre, sendo necessArias
modificagdes na torre, J4 que originalmente a carga entra na 118
bandeja.

Tabela VI.3 - Estagio 6timo de carga da torre fracionadora

14
16

3,453
3, 568

6,106
6,218

561,304 118, 328
561,9871 118,325

261,21 344,4
261,21 363,0

| Estégio | Carga térmica |Produto do fundo da torre | Vazido |
| de | (milhSes Kcal/h)i Vazdo | peso mole-|tempe-| de |
| carga |conden~-| refer~ | ¥Kmol/h | cular lraturalRefluxo |
{ | sador | vedor | I g/gmel 1 of [EKmol/h |
| | | |
i 10 3,423 6,083 561,92761 118,332 261,21 339,11 |
! I
% !
| f

£ | | i
| t | i
12 | 3,405 | 6,063 | 561,966] 118,330 | 261,2] 333,89
a ! E l
| i | |

Outra simulagio da UPGN-Ata fol montada, utilizando-se a
mesma estrutura da simulacio UPGPINCH.SIM, porém, alterando-ss o
prato de carga, as eficiénecias dos pratos ¢ a vazde do refluwo da
torre desbutanizadora. 0s resultados estfo noe arguivoe UPGOTMZA.
SIM, no relatdrio interno (Gomes, 1994) e a estrutura da simula-
clo que diferencia da estrutura do arguivo UPGPINCH.SIM encontra-
se no Apéndice E deste trabalho.
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Tabela V1.4 -~ Estagio otimo de carga da torre desbutanizadora

| Estagic | Carga térmica |Produtce do tope |tempera-| Vazdo |
E de | {milhoes Keoal/hl! Vazdo |Ponto 98%{tura deo | de i
| carga | conden~| refer- | Kmol/h | da TBP | fundo |Refluxo |
j | mador | vedor | | ol f o FEmol Al |
é ! ! ! { t { i
P10 | 2,385 | 1,326 | 282,503] 0,3 | 130,11 324,9 )
|12 | 2,165 | 1,105 | 282,507 0,3 | 129,9 | 268,4 |
P14 | 2,056 | 0,996 | 282,508 0,3 | 129,8 | 240,1 |
I 16 [ 1,991 | 0,930 | 282,507 0,3 | 129,6 | 223,2 |
! 18 | 1,947 | 0,886 | 282,501 0,3 | 1294 | 211,91
| 20 | 1,926 | 0,864 | 282,481 0,3 129,31 206,2 |
| 22 | 1,915 | 0,853 | 282,498 0,3 129,11 203,4 |
i 24 [ 1,91% | O,883 | Z82,496] 0,3 Po129,1 1 Z203,4 |
| 26 {1,937 1 0,871 | 282,493 0,3 127,98 1 208,2 |

Opedes complementares para a otimizag8o energética foram
identificadas para o sistema de combustdo do forno: utilizagido do
ar guente do condensador de topo da torre fracionadora (P-210) na
reac8o de combustio do gas combustivel ou pré-aguecimente do ar
gue entra no forne com o8 gases de combustio da chaminé . Foram
montadas duas estruturas de simulag8o para o sistema do forno
uma utilizando o ar do P-210, a qual também serve para simular o
sistema do forno sem altera¢des {fazendo-se a corrente de energla
do P-210 igual a zero}, ver a figura VI.%. A outra utiliza o ca-
lor da chaminé para pré-aguecer o ar para a rsagioc de combustio,
ver a figura vI.10.
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ar pré-agueclido com gases da chaming




Utilizando estas duasz estruturas montou-se & arguivoes pa-
ra situag@es difersntes:

- Arguivo FORNOINT.SIM, que simula o sistema do forno com
ags condigdes do teste de corrida, encontradas no arquivo UPGNOPE3Z
.SIM. Esta simulagdo serviu para reproduzir come ¢ forno estava
operando e gue fracgfc da energia estava sendo perdida pela chami-
né, para uma perda de 2% nas paredes do forno {(valor este encon-
trado no teste de aceitacdo do forne, feite gquande este entrou em
operacdo em 1981). O valor da eficiéncia do fornoe encontrade fol
utilizado nas demais simulacdes,

- Arguive FORNOINZ.SIM, que simula o sistema do forne pa-
ra a UPGN operando com integracio energética { dados do arguivo
UPGPINCH. 5IM), sem alteracdes no forno.

-~ Arguive FORNOIN3.SIM, gue simula o sistema do forano com
ar guente do P-210, para a UPGN integrads energeticamente { dados
do arquivoe UPGPINCH.SIM ).

~ Arguiveo FORNOIN4.SIM, gue gimula ¢ gistema do fornoe com
ar aguecido ¢om 08 gases da chaminé do forno, também utilizando
os dades do arguivoe UPGPINCH. 8IM.

- Arquivo FORNOINS.SIM, que simula ¢ sistema do forne sem
alteracdes e utilizando dados da UPGN integrada energeticamente e
com otimizac&o das torres de destilag8o { dadoz do  arguivo
UPGOTMZA.SIM ).

-~ Arguive FORNOING.SIM, simulacio idéntica & do  arguivo
FORNOIN4 . SIM, porém, utilizando dados da UPGN com a otimizacdoc
das torres (dados do arquive UPGOTMZA.SIM).
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Em todos os arquivos, o forno & representadoe por um  rea-
tor estegquiométrico e permutadores gue cedem calor para a atmos-
fera {(pelas paredes do forno e pela chamingé) & para o éleo de ab-
sorgio gue retorna vaporizado para a torre fracionadora.

Todos oz resultados destes arguives estfo ne relatério
interno {(Gomes, 19%4) e a estrutura do arquiveo FORNOIN4.SIM esta
no Apéndice F deste trabalho.

VI.6 =~ RESULTADCS COMPARATIVOS DAS SIMULACOES

0s valores perseguidos de malor importéncia e os  valores
gue diferiram significativamente estdo mostrados nas tabelas VI.5
a VI.7 para as nove simulacdes abaixo;

!
i

Simulagdo 1 - Arguivo UPGNCOPE3.SIM, a UPGH operandc segundo o3

dados do teste de corrida.

~ Simulacgdo 2 ~ Arguivoe UPGPINCH.S3IM, a UPGN integrada energebi-
camente, sem alteragdo dos pratos de carga das
torres e do forno,

~ Simulacdo 3 ~ Arguivo UPGOTMZA.SIM, a UPGN integrada energeti-
camente, com alteragdo do prato de carga da torre
desbutanizadora e sem alteragdo no forno.

- Simulacdo 4 - Arguivo FORNOINT.SIM, simulac8o do forno sem al-
teracbes e com 03 dados da simulacgio 1.

-~ Simulagdo 5 - Arguive FORNOINZ.SIM, simulacido do forno sem al-
teragdes e com os dados da simulagdo 2.

- Simulacio 6 - Arquivo FORNOIN3.SIM, simulacdo do forno com o ar
guente do P-210 e com dados da simulagio 2.
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Tabela V1.5

Simulacdo

7 - Arguive FORNOIN4.SIM, simulagfo do forno com o ar

pré-aguecido com o8 gases da chaminé e com o da-

dos da simulagio 2.

Bimulacio

8 - Arguive FORNOINS,SIM, simulagdo do forno sem

terag@es e com o3 dados da simulacdo 3.

Simulacio

al-

3 - Argulveo FORNOING.SIM, simulacfo do forno com o ar

pré-aguecido com 08 gases da chaminé e com os da-

dos da simulacdo 3.

gragdo energética e com integracgio energética.

~ Dados comparativos das simulag@es da UPGN sem inte-

{ Itens comparativos I Simula- | Simula- | Simula- |
| {carga térmica sm milhdes Kcal/h)! ¢fo 1 P oclo 2 | c8p 3 |
! | % | E
I % de etano recuperade npa T-21 | 37,6 | 37,6 | 31,6 |
| % de propano recuperade na T-21 | 91,5 | 51,5 | 21,5 1
I % de etane recuperado na 7T-22 | 26,0 | 26,2 | 26,2 1
| % de propano recuperado na T-22 | 95,0 | 95,0 | 34,8 |
| Vazdo de &leo circulandoe (Kg/hy | 66521,1 | 66488, 4 | ©66488,4 |
{ Pemo molecular do éleo {(g/gmeold) | 118,30 | 118,33 t 118,33 |
{ Producio de GLP (Kg/h) | 132058,8 | 13045,7 [ 13050.8 |
| 95% wvaporizado da TBP do GLP {oC) | 0,3 1 0,3 | 2.3 |
| Producfio de CB+ (Kg/h) | 4977.6 | L0z27,6 | B5026,5 |
| Producdc de dleo (Kg/h) ! 25,8 | 1%,1 | 15,1 |
| Carga térmica do p-29 i 1,557 1 2,000 4 2,000 |
| Vazdo de refluxo da T-23 (M3/h} | 26,7 | 32,6 | 32,6 |
| Carga térmica do P-210 (T-23} } 3,117 3,424 | 3,424
| Carga térmica forno para a T-23 | 6,150 | 6,071 1 &6, 071 |
| Carga térmica do P-211 | 0,288 | 0,175 | 0,175 |
| Carga térmica P-26 "air-cooler® | 1,360 | —we-— o - |
b Carga térmica do P-326 na T-24 . | 1,170 1,170 |
I ¥Yazdo de refluxo da T-24 (M3/h) | 18,7 ] 25,0 18,9 |
| Carga térmica do P-214 {T-24) | 1,900 | 2,185 | 1,815 |
| Carga térmica do P-213 (T-24) i 1,886 | 1,108 | 0,853 |
| Carga térmica do P-212 (T-24}) ] 0,021 | 0,136 | 0,132 |




A tabela VI.5 mostra gue as simulagdes 2 e 3 conseguiram
reproduzir a simulagdo 1 no gue se refere as recuperacles de eta-
ne & de propanc nas torres absorvedora e desetanizadora, com  uma
circulacioc de dleo um pouco menor, %9,95%% da vazdo da simulacéo
do teste de corrida. A produgdo total de liquide (GLP, Cpy, ©leo)
também fol reproduzida, 100,17% da original, sendo gue na torre
fracionadora a produglo de $leo de absorcio diminuiu de 25,8 Kg/h
para 15,1 Kg/h, o gue ndo compromete ¢ processo porgue o &leo
produzide é incorporade ac Cgy. & este teve um pegueno aumento na
produgdo, o gqual compensa a diminuig8o do dlec. O importante &
gue se tenha um minimo de producic de Sleo para garantir que os

niveis dos eguipamentos sejam mantidos sem reposicfo de éleo no
gistema.

Com o aumento da carga térmica do aguecedor de carga da
torre fracicnadora (P-29%), gerou-se mals vapor para a segidc de
absorcio da torre, o gue causouw o aumento da vazdo de refluxe en
22,1%, o aumento da carga térmica do condensador em 0,31 milhbes
de Keal/h (9,8%), porém sem ultrapassar a carga térmica de proje-
to (3,8 milhdes de Kcal/h} e reduziu a carga térmica deo referve-
dor em 0,12 milhdes de Keal/h (1,9%). Aparentemsnte, criou-se um
prejulzo energético para o sisteme da torre fraciomnadora, porém o
condensador de topo & um "alr-cooler™ com vazdo de ar constante,
ande a condenzacdo & centrolada através de um "by-paszs™ gue des-
via a corrente do produtso do feixe tubular do condensador. Assim,
a6 se tera o aumento do consume de energia elétrica da bomba de
refluxe (B-203), aproximadamente de 38,6 Hp para 40,9 Hp {2,3 HP
ou 0,0015 milhSes de Kcal/h). J& a redugdo da carga térmica do
refervedor causa uma reducdo proporcional no consume de gas com-
bustivel do forno (ver tabelas VI.6 & VI.T).

A colocacdo de um permutador em série com o aguecedor de
carga existente na torre desbutanizadora levou a um grande aumen-
to na fracfdo vaporizada da carga, o gue tornou as simulagdes 2 e
3 bem diferentes para o sistema desta torre. A simulagdo 2 { sem
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otimizagdo do prate de carga) apresentou um aumento de 0,27 wmi-
ih8es de Kecal/h (13,9%) na carga térmica do condensador de topo
{P~-214) e 33,7% na vazdo de refluxo. J& a simulagdo 3 {com otimi-
ragdo do prato de carga) aumentou a carga térmica do  condensador
am 0,015 milhées de Keal/h (0,8%) & a vazdo de refluxo em 1,1%.
Pelo mesmo motivo apresentado para a torre fracionadora, o consu-
me de energia sé serd para a bomba de refluxo (B-204), aproxima-
damente de 8,25 Hp para 8,75 Hp (0,5 Hp ou 0,0003Z milhfes de
Keal/shy e de 8,25 Hp para 2,28 Hp (4,03 Hp ou 0.00001%9 nilhdes de
Keal/h) para as simulagfes 2 e 3, respectivamente. J& a carga
térmica do refervedor reduziu em 0,7% milhfes de Kecal/h e em 1,04
milhées de Kcal/h para as simulagfes Z e 3 respectivamente, redu-
zindge o consume de gas combustivel do forno.

Devido ao novo perfil de temperatura do aguecimento da
carga da torre desbutanizadora, a carga térmica do P~211 fol re-
duzida e sobrecarregou o resfriador de Cg, (P-212), o qual apre-
sentou carga térmica supsrior a do projeto (0,120 milhdes de Kcal
/hit 0,136 milhfes de Kcal/h e 0,132 milhdes de Kecal/h para as
simuilacfes 2 e 3, respectivamente. O feixe tubular do P-212 fica
na mesma estrutura do ventilador do P-26 gue foi eliminade do
processo. Com a parada do P-26 para-se 3 ventiladores de 10 Hp
cada, porém é necesséario manter a ventilacglo para o feiwxe P-212.
Originalmente, o feixe do P-26 recebia 0,702 milhses de M°/h de
ar, com uma Adrea de troca térmica de 3060 M ¢ o P-212 recebia
0,102 milh&es de M3/h de ar, com uma drea de troca térmica de 476
M2, Colocando-se o Cgy para ser resfriado no feixe do antigo P-26
o nove P-212 fica com uma Area de 1020 M2, por onde passam 0, 234
milhdes de M3/h de ar, se for mantide 1 wventilador funcionando.

Fazendo um balangeo das perdas e ganhos de energla nas
torres fracionadora e desbutanizadera, tem-se: economia de 20 Hp
dos dois ventiladores parades, aumento da poténcia absorvida das
bombas de reflugo de 2,80 Hp e 2,33 Hp para as  simulac8es 2 o 3,
regspectivamente, economia na carga térmica dos refervedores de
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0,909 milhdGes de Keal/h e 1,162 milhdes de Keal/h para as simula-
ces 2 e 3, respectivamente. Ou seja, uma sconomia na simulacio 2
de 17,20 Hp na energia elétrica e 0,%0% milhfies de Kcal/h na e-
nergia térmica. Para a simulacfo 3, uma economia de 17,67 Hp na
energia elétrica e 1,162 milhfes de Kcal/h na energia térmica.

Tabela V1.6 - Dados comparativos das simulacfes do  sistema do
forno sem alteragfes na temperatura do ar.

| Ttens comparativos | 8imula- | Bimula- | Simula- |
| {(carga térmica em milhdes Keal/h)| clo 4 | ¢80 5 | ¢do 8 !
| | | i E
| Temperatura do ar para forno (oC}l 28,0 | 28,0 | 26,0 1
[ Temperatura da saida chaminé {(oC)}! 281,2 | 281,33 | 281,3 |
[Vazdo de ar (Kgmol/h} f &B51,2 | 480,88 | 473,8 ]
IVaz#o de Sleg para forne {(M3/h) | 163,52 | 149,22 | 14%,2 |
jVazdo de dleo para P-219% (M3/h) | 4,8 | 4.3 | 4,1 |
|Vazdo de dleo para P-213 (M3/h) | 60,5 | 30,8 | 22,7 1
|Vvazdo da bomba 202 (M3/h) { 2z8,8 | 184,3 | 17¢,0 |
|Poténcia abzorvida da b-202 (Hpy | 130,6 | 107,% | 104,131 |
% de vaporizagdc do élec no fornol 86,3 | 94,1 i 34,1 |
|Carga térmica do forno bo8,283 | 7,373 1 7,120
% de excesso de ar na queima | 14,9 | 14,9 | 14,9 |
fEficiéncia térmica do forno (%) | 19,3 | 73,3 | 78,3
|Consumo de gas combustivel (M3/h) | 968,6 | 82,6 | 833,00 |

A tabela V1.6 mostra gue sem alteragdes no sistema do
forno a economia de gés combustivel pode ser de 10,9% ou de 14,0
%, dependendo daz alterac8es feitas nos equipamentos. Aliada a
esta economia pode-se ter uma reducdo na poténocia  abzmorvida da

bomba de circulacdo de 6leo (B-202), de 22,7 Hp ou 26,5 Hp.
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Tabela VI.7 - Dados comparativos das simulagfes do sistema do

forno com alteracdes na temperatura do ar.

| Itens comparativos | Simula- | Bimula- | Simula- |
| {carga térmica em milb8es Kecal/h)| ¢lo & | cdo 7 I oclo 9 §
J ! i i !
[Temperatura do ar para forno {o) | 43,1 | 315,33 } 315,22 |
| Temperatura da saida chaminé (oC)| 283,7 | 80,0 | 80,0 |
|Vazdo de ar (Kgmol/h) | 48B7.9 | 442,99 | 427,7 |
| Vazdo de &leo para forno (M3/h) | 149,2 | 143,0 1 143,00 |
|Vazdo de &éleo para P-219 (M3/h) | 4,3 | 4,3 | 4,1 |
|Vaz8o de Hleo para P-213 (M3/h) | 30,8 | 31,1 | 22,8
I'Vazdo da bomba 202 (M3/h) 184,33 | 178,4 | 165,9 |
[Poténcia absorvida da b-202 (Hpy 1 107,% | 104,2 | 100,22 |
1% de vaporizacio do dleo no fornol 94,1 | ag, 2 | 8,2 |
{Carga térmica do forno fo7,373 1 1,373 1 1200
1% de excesso de ar na gueima | 14,9 | 14,9 i 14,5
|Eficiénoia térmica do forno (%) | 73,3 | 87,8 | 87,8 |
| Consumo de gas combusativel (M3/h) | 8B7.8 | 778,66 | 751,88 |

A tabela VI.7 mostra gue a simulacgfo & apresenta uma re-
ducdo de 0,55% no consumo de gis combustivel em relagfo a simula-
clo 5 { tabela VI.6). Ambas utilizam os dades do arguivo UPGPINCH
LHIM, sendo gue a simulagdo 6 utiliza ar guente do P-210 no for-
investi-
9,7%
no consumo de gas combustivel e de 3,4% na poténcia absorvida da

ne, um ganhe muite pequenc que talvez nfo justifigue os
mentos necessirios, A simulac8o 7 apresenta uma redugdo de

bomba B-202, em relacdo A simulacido 5, devido & utilizagfo do ar
pré-agquecido com os gases da chaminé. Pelo mesmo motive, a simu-

lac3o @ apresenta uma reduglo de 9,7% no gas combustivel e de
3,7% na poténcia absorvida pela bomba 202, guamndie comparada com a

similacdo 8.
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VI.7 CONCLUSAO

A aplicagio da tecnologia PINCH através do simulador oo~
mercial HYSIM mostrou ser possivel modificar o "lay-out™ do pro-
cesso da UPGN-Ata para uma malor integracio energética. Iste foi
feito eliminando-se a utilidade fria de resfriamento do 6lso de
absoergio (P-Z6}, aumentandeo a carga térmica do aguecedor de carga
da torre fracionadora, colocands um trocador (dleo X LGN) em sé-
rie com o aguecedor de carga da torre desbutanizadora (P-211) e
alterando-se o prato de carga desta torre. Além desta integracdo,
& possivel se aumentar a eficiéncia térmica do forno, usando-se
ar pré-aguecido com gases da propria chaminé. A tabela V1.8 resu-
me oS ganhos energéticos para cada opgdo simulada em relacdo a
asituagdo que a unidade se encontrava em fevereiro de 1992,

Neste trabalho ndo se encontra uma analise econdmica das
opefes, limitando-se apenas a uma anidlise téonlca na Adrea energé-
tica. Logo, antes de se implementar as mudangas & necesgério um
estudo téconico mais detalhado para os eguipamentos, principalmen-
te sobre a influéncia das mudangas na hidradiica das bandedas das
torres e se fazer um estude de viabilidade scondmica.

Az Figuras VI.11l & VI,16 mostram como se alteraram os
perfis de temperatura e vazdes nas torres fracionadora de 6leo
rico e desbutanizadora, para as novas situagfes propostas. A fi-
gura V1.12 mostra gue a torre desbutanizadora estava operando em
fevereiro de 1992 de forma ndo otimizada, pois apresentou um per-
fil de temperatura ndo uniforme. A alteragdc do prateo de carga
melhorou bastante este perfil, porém a torre sofreu uma variagio
muito grande nos perfis de vazdo de vapor e de liguidoe com as mo-
dificacgdes, o gue obriga a um estude future da hidradlica das
bandejas, ver figuras VI.15 e ¥1.16. Az bandeias da torre fracio-
nadora também devem ser verificadas, principalmente as da =zegfio
de absorgio, pois as figuras VI.13 e VI.14 wmostram aumento nas
vazfes de liquide e de vapor ao longe da torre.
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Tabela VI.8 - Resumo dos ganhos energéticos para as opgdes de in-
tegragde do processo da UPGN-Ata.

OPCOES DE INTEGRAGAO

ENERGIA ELAETRICA

ECONOMIA

1GAS COMBUSTIVELI

|
%
|
!

i

I

I { Hp } I f M3 /S H) |

| f J
fAlteracic nos permutadores | 39,9 | 106,00 {10,8%) |
! i { !
IAlteracdo nos permutadores | i i
le forno com ar do P-210. E 39,9 I 110,8 {11,4%) |
| ] | i
{Alterac8o nos permutadores | ! {
le na torre desbutanizadora. | 44,2 | 135,6 (14,0%) |
! i I |
{Alteracdo nos permutadores | ! |
le forno com pré-aguecedor. | 43,6 i 190,00 (19,6%) |
| i ; i
jAlteracio nos permutadores, | ! !
Ina torre desbutanizadora e | 47,5 | 216,77 (22,4%) |
{forno com pré-aguecedor, i : 1
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CAPITULO VII

OTIMIZACAO ENERGETICA DA UPGN-ATA
UTILIZANDO REDUCAC DO PESO
MOLECULAR DO OLEO DE ABSORCAO

VIT.1 - HISTORICO DA REDUCAC DO PESO MOLECULAR DO OLEC
E O8 OBJETIVOS A SEREM ALCANCADOS,

As simulagdes do capitulo IV mostram que para se recupe-
rar 204,7% do propano na fase liguida & necessaric Se recuperar
mais etano do que o previste no projeto. No inlecio da operacfic da
UPGN-Ata houve varios problemas operacionais devido a este etano
a mals no LGN. Um deles fol a parada constante dos compressores
de refrigerac8o devido a alta pressio de vapor do propano produ-
zide com etano. O outro grande problema fol a falta de carga tér-
mica do condensador do topo da torre fracionadora para liguefazer
o gtano, o gue provecava alivios de vapor para o gueimador do
sistema de seguranga da unidade. Buscando-sa resolvar esta pro-
blema aumentou-se a pressio da torre fracicnadora, o gue provocou
a redugfo do peso molecular do dlee de absor¢do (produto de fundo
da torre), com consegquente redugio ne gas combustivel e na quan-
tidade de reposicio de &leo de absorcio no sistema. Entdo come-
gou-se um trabalho de redugdo do peso molecular atravbés da  redu-
cdc da temperatura de fundo da torrs fracicnadora. Fol um  traba-
lho lento @ gradual ao longo dos anos de operacgfo {aproximadamen-
te 3 anos), até se reduzir o peso molacular de 144 para 118 g/
gmol {valer encontrade pela simulagio do capitule V, para a uni-
dade operando segundo os dados do teste de corrida). Bsta reduglo
nos levou a deixar de comprar dleo de absorcio para reposicfo do
inventario do sistema e a uma redugio de 10% no consumo de gas
combugtivel.
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G "lay-out" do processec, os perfis de temperatura s car-
gas térmicas dog permutadores nio permitiram a continuacdo da re-
dugdo do peso melscular de dleo. O capitule VI mostrou gue & pos-
sivel se reduzir o consumo energético do processo, através da re-
distribulglo das correntes guentes o frias. Agui neste capitule
esta redistribuicdo & feita, buscando-se a reducdo do peso mole-
cular até se chegar a eliminagfo da torre desbutanizadora, obben-
do-se GLP no topo da teorre fracionadora e Cg, no fundo (Hlec de
absorgdo) . Assim, cria-se a possibilidade da torre desbutanizado-
ra ser aproveitada para opcionalmente ser uma torre despropaniza-
dora, tendo como carga o GLP e produzindo propano no topo e buta-
nos no fundo da torre. A Revista Casa Claddia de margoe de 1994
traz uma matéria sobre o potencial mercado futuro de geladeiras
domésticas gue estlc sendo desenvolvidos pela Siemens ¢ pela Bosh
para utilizar propano ou butane como géas de refrigeracdo, visando
diminuir a poluicdo causada pelo gas usado atualmente nestes e-
guipamentos (o CFC, cloroflucrcarbone), o gual destrdél a camada
de ozbnio gue faz a filtragem dos raios ultra-violeta.

Gomes (1988) desenvolveu um estudo scbre etanizagio de
GLF, visando o aumento da producdo sem prejuizo das caracteris-
ticas exigidas para este combustivel e normalizadas pele antigo
Conselho Nacional de Petrdleo (CNP). Este estudo mostra que o GLP
proveniente do processamento de gas natural poderia ter até o ma-
ximo de 18% molar de etano, porém existe uma recomendagdo do  a-
tual Departamento Nacional de Combustivels (DNC) para o teor de
stano nfo ultrapassar 5% molar, visto gue a maioria das instala-
¢es dos distribuidores ndo foram projetadas para receber o GLP
com pressic de vapor alta. Esta recomendacdo coincide com a sape-
cificagio para o GLP da Inglaterra (Walmsley, 1975). A  UPGN-Ata
produz GLP com 10 a 13% melar de etanc sem problemas para ow dis-
tribuidores locails do produto, porém, teores altos de etano podem
levar ao fendmeno de descolamento da chama do bico gueimador, com
posterior falta de gueima e poszsivel explosfc. Para produzir pro-
pano refrigerante na torre desbutanizadora este excesse de etano
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tera de ser retirade da corrente do GLP com conseguente reducdo
da produgdo devide a redugfo do stane no liguido e da reducie da
recuperacide de propance nas torres absorvedoras.

VIT.2 =~ AS SIMULACOES

A medida que se reduz a temperatura deo refervedor da tor-
re fracioenadora, ¢ pesc meolecular dos produtos do fundo e do topo
da torre diminuem, porém fica-se sem carga térmica para aguecer o
refervedor da torre desetanizadera. Com o peso molecular atual de
118 g/gmol trabalha-se no limite. 0 &leo gue sai do fundo da tor-
re passa pelo aguecedor de carga (P-208) = entra no refervedor da
torre desetanizadora (P-207). Qualguer desequilibrio no sistema,
torna-se necessaric o desvic "by-passT do aguecedor de carga para
suprir o refervedor (P-207)., A outra limitag8o para se reduzir o
peso molecular é a temperatura de bolha deo produto de tope da
torre fracionadora, a gual diminui, tornande inviavel a condensa-
cdo utilizando ar como utilidade fria.

Come limitacgdes ndo imediatas, tem-se: a mulanga dog per-
fis de temperatura e vazfes nas bandeias das torres, alteraclo
das temperaturas médias logaritmicas dos permutadores ¢ a altera-
gdo nas viscosidades das correntes de fluxe nos  permutadores. O
coeficiente de troca térmica varia inversamente com a viscosida-
de, sendo esta, a variavel que mails influencia no coeficiente de
troca térmica (Perry, 1973). Apesar da viscosidade variar direta-
mente com o peso molecular {o gue nos favorecs), ela varia inver-
samente com a temperatura (para liguides). Como a maioria das
temperaturas da unidade baixa com a reducdo do peso molecular do

6leo, & recomendavél que se faga uma futura verificacdo dos per-

mutadoeres de calor, aszim como se verifique o comportamento  hi-
drailico das bandejas das torres.
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0 peso molecular do o5y € 0 limlte gue se poderia atingir

para o Oleo de absorgfo da UPGN, situaglo esta, gue proporciona
a eliminagdc da torre desbutanizadora. Loge, simulou-se a UPGN
para a torre 203 produzinde GLP no tope e gy no funde, o gual &
retornade em parte para os topos das torres absorvedoras (b-201 e
t-202) & o excedente € mandado para armazenamento. Também simu-
lou-se uma situaglo intermedidria, mantendo-se a torre desbutani-
zadora, masz, produzindo um LGN mals leve no tope da torre fracio-
nadora e ¢6leo de absorgdo no fundo, com peso wmolscular 92,9 g/
gmol,

Para se mentar as simulagfes de maneira que se possa com-
para-las com a situagdo em gue se encontrava a unidade em feve-
reiro de 1992, foram perseguidos os seguintes valores:

- Cargas térmicas do proisto,

- Producdo de GLP (13 toneladas/h).

-~ Teor maximo de etance no GLP (14,5%}.

~ Ponto 95% vaporizado da destilaglo TBP {ponto de ebuliglo
verdadeire) do GLP (entre 0,3 e 1,5 ().

- Recuperacdoc de propanc (87,1%).

A medida que o dleo fica mais leve aumenta a recuperacio
de gtano e de propanc nas torres absorvedoras, sendo gue g recu-
peracde de etano aumenta mais do gque a de propano. Porém, a recu-
peragdo de Cgy diminui, ficando critica a medida que o teor de
butanes aumenta no dleo de absorgio. A retirada de etano da fase
liguida na torre desetanizadora também tornou-se critica, aumen-
tando multo a perda de propano pelo topo da torre. Logo, para se
manter a recuperacfo de propance fol necessdrio recuperar mais e-
tane no fundo da torre desetanizadora e tentar retira-lo no con-
densador de LGN, transformande-o de condensador total para con-
dengador parcial.

Foram montados dois arranios diferentes para © procssso,
um para ¢lec de pesc molecular de 92,9 g/gmol e outro para 6leo
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de peso molecular 81,5 g/gmol (Cgy). A figura VII.1 mostra o flu-
x¥ograma para ¢ Olec de peso molecular de 92,9 g/gmol, onde veri-
fica-se a eliminagdo da utilidade fria (p~206, remfriador de 6-
leo), utilizando a sua sigla para um novoe permutador gue condensa
op vapores do condensador parcial da torre fracionadora, utili-
zando gés residual frio do topo da torre absorvedora. O aguecedor
de carga da torre-203 (P-209) foi retirado, passando a trabalhar
em paralelo com o aduecedor de carga da torre-20Z. Utilizando a
mesma estrutura da simulagdo do forne, feita para o teste de cor-
rida, verificou-se que devido & temperatura do dleo de aguecimen-
to ter reduzido de 261 para 155°C, ag vazles de 6leo nos referve-
dores {(PF-213, P-219 e forno} tornaram-se imensas, totalmente din-
vidveis. Entdo montou-se outra simulagdo, utilizande o &lec  tér-
mico DOWTHERM A no forneo, Este éleo fol caracterizadoe como uma
mistura de 32,57% molar de difenil e &7,43% de difenil-éter. O 6H-
leo de absorcgdo ndoe foi caracterizado nestas simulagles como fra-
cdo de petréleo. Ele fol obtido da composigdo do gds natural, a
gual fol detalhada com todos o2 isomercos até 9 atomoz de carbono.

A figura VII1.2 mostra o fluxograma para o dleoc com peso
molecular de 81,5 g/gmol, onde verifica-se a eliminagfo da uti-
lidade fria (P-206) e a utilizacdo desta sigla para representar
uma nova utilidade fria: condensador parcial na descarga de unm
novoe compressor, gque circula os vapores de GLPE para a torre de-
setanizadora (T-202). A torre desbutanizadora foi eliminada jun-
tamente com seu refervedor (P-213), bomba de refluxo (B-204;,
condensador de topo (P-214) e aguecedor de carga (P-211). A =i~
gla P-211 foi aproveitada para representar o nove cendensador de
GLP, gue trabalbha em série com o P-210 e wutiliza propanc como
fluide frie.

Az listagens com oz resultades das simulagSes  encontram-
se no relatéric interno do Departamento de Processos Quimicos da
UNICAMP {CGomes, 1994) e am estruturaz das simulacgdes para op doip
pesos moleculares e da simulagio do forno com DOWTHERM A encon-
tram-se nos Apéndices G, H e I.
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VII.3 -~ RESULTADOS DAS SIMULACOES

Az tabelas VII.1l a VII.5 mostram os dados comparativos

das simulagdes. Nestas tabelas as simulacdes foram codificadas da
sequinte forma:

Teste de corrida

i

Bimulagdo do capitule IV, gue reproduz a uni-
dade no teste de corrida de fevereiro de 1992,

Simulacdo 1 - A unidade integrada energeticamente sem alte-

ragdo do prato de carga da torre desbutaniza-
dora e sem pré-aguecimento do ar do forno.

gimulaclo 2 - Idem a 1, porém, com ¢ &leo de absorcio com ©
peso molecular 22,9 e DOWTHERM A como &leo  de
aguecimento.

Simulacdo 3 - Idem & 2, porém, com o &lec de absorgio com o

i

peso melecular 81,5 g/gmol.

Analisande a tabela VII.1, verifica-se que:

A reducio do peso molecular lava a uma redugfo na utilidade
guente {forno} ainda maior que a simples integragdc energética
da unidade, chegando a 36,3%.

A carga térmica do aguecedor da carga da torre-20Z2 tem gue ser
aumentado em 30,5% e em 19,1%, respectivamente para as simula-
cles 2 g 3.

A simulacdo 2 elimina as utilidades frias Yair-coolers®, para
resfriamente do dleoc e do Cg,, parande 3 ventiladores de 10 Hp,

portanto, 30 Hp de reducfio nos ventiladores.

Bpesar da carga térmica do condensador da torre-203 nas simula-
gBes 2 & 3 ser menor do gue a de projeto, foil necessirio oriar
outro condensador em série com o original, devide & temperatura
de condensagdo total ser menor gue a temperatura ambilente, wver
tabela VII.Z2 de temperaturas.
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Tabela VII.1 - Cargas térmicas dos permutadores nas simulagdes de

otimizacdo energética, em milhdes de Kcal/h.

| Simula-|simula~|Simula-|

| EQUIPAMENTOCS [Projetol clo 1 | cdo 2 | cdo 3
| I ! E |
| Resfriador de Gas/Gas (P 281)5 1,488 | 1,487 | 1,486 | 1,486
[Resfriador de GAs/C3 {(P~-202 2,480 | 2,481 | 2,465 | 2,480
| Pré-absorvedor (P 2&3}; G,427 | 0,421 | 0,413 | 0,420
| Resfriador de &leo/C3 (P-204)) 0,156 | 0,155 | 0,088 | 0,119
| Aquecedor da carga da Torre-202f 1,833 | 1,830 | 1,196 | 2,184
| (P-205) | | I |
|Aguecedor da carga da Torre-202f ~-w—- oo | 1,1%6 | ~weee
g {(P~209) | ] | i
| Resfriador de dleo/ar (P~208)1 1,360 | ~wwmm | ~meew | e
| Refervedor da Torre~202 (P-207)] 5,250 | 5,261 | 2,500 | 1,481
| Resfriador de C3/Gas (P-208) 1 0,202 | 0,146 1 0,154 1 0,184
| Agquecedor de carga da Torre-203| 1,557 | 2,000 | ~weww | 1,419
] (F~203) | ! ! !
jCondensador de topo Torre-203 | 3,827 | 3,424 | 2,236 1 2,116
| (P~210) | | | !
jCondensador de topo Torre-2037 | --=—- j o b 0,061 ] ~-eme
{Gas {(F-208) | | i %
|Condensador de Topo Torre-203/ | ——-m- o e {1,486
jC3 (F-211} | i i ;
{Aguecedor da carga da Torre-2041 0,370 | 0,175 { 0,186 | —weww
J (P-211) | ! i |
lAguecedor da carga da Torre-204| ---—- I R L B i BT
i {(P~208} | f I I
|Resfriador de C5+/ar (P-212y1 0,120 1 0,135 | —weem {0,068
| Refervedor da Torre-204 (P-213)1 1,896 | 1,106 | 1,960 | -——--
|Condensador de topo Torre-204 | 2,22% | 2,165 § 1,836 | -——nn
i (P-214) | | 5 {
jRezfriador de vapor de GLP/ar | ~we~- T {0,105
| {(P-206} | i | |
{Condensador do propano  (P-301)1 5,040 | 4,525 | 4,371 g,75%0
| Forno | 2,300 § 7,373} 5,744 | 5,246
jguantidade total de eguipamen- | 16 | 16 | 15 | 14
[tos envolvidos | Z ! ]
|Carga  térwmica total envolvida [37,329 133,854 |25,995 (25,514
| | | |




- A carga térmica do refervedor da torre-204 (desbutanizadora)

aumentou em 3,4% em relagic ao projetoe, devido & menor tempera-
tura da carga, para a simulagio 2. O refervedor teré de ser ve-
rificado e trocado se necessario.

A simulacdo 3 param 2 ventiladores da estrutura (P-206+P-212),
ficande um para reafriar o Cs,. Param também 2 ventiladores de
40 Hp do condensador da torre desbutanizadora. Contudeo, aumenta
a carga térmica do condensador de propano em 33,9% em relacglo
ao projete, necessitando a colocacgdo de mais dois  wventiladores
de 40 Hp. No total tem-se uma econémia de 20 Hp nos ventilado-
res.

Tabela VII.2 - Temperaturas dos principais pontos das simulagdes

de otimizagfio energética, em °C.

E
i

Teste |Simula-|simula-]|simala~|

LOCAL da TEMPERATURA corridal cfo 1 | clo 2 | c8o 3

%

| !
|Entrada de Gas na Torre-201 | -20,7 1 -20,7 | -22,5 | -23,5 |
|Entrada de Oleo na Torre-201 | -17,0 | -18,4 | -24,0 | -24,0 |
jTopo da Torre-~201 b~ 3,8 1 - 3,41 - 8,11 - 9,6 |
| Funde da Torre-2z01 P-20,7 | -20,7 | -22,% | 23,5 |
|Carga fria da Torre-202 [ 25,5 | -25,5 | -29,2 | -30,9 |
|Carga guente da Torre-202 bo25,1 1 25,0 1 58,4 1 53,7 i
|Entrada de ¢leo na Torre-202 bo-11,.5% ¢ 10,8 | ~19,.5 | -16,6 |
{Topo da Torre-202 | 5,7 | 6,1 | 3,6 | T,3
[ Fundo da Torre-202 P120,5 | 120,35 [ 105,71 80,0 |
tCarga da Torre-203 P 138,01 144,01 sg,7 | 80,0 |
jRefluxo da Torre-203 | 32,8 1 32,8 1 33,01 25,01
| Topo da Torre-2073 Po#s,7 1 75,8 1 65,7 1 42,1 i
Igaida do refervedor Torre-203 | 261,99 | 261,2 | 150,080 | 155,0 |
FFundo da Torre~203 b 244,8 | 245,2 | 17%,3 | 145,8 |
[Entrada do aguecedor de carga | 33,7 1 33,7 1 32,8 ] wwwew |
fda Torre-204 I | | | |
|Carga da Torre-204 I 46,6 | TL,0 | 42,2 | seeem
|Topo da Torre-204 | 50,3 | 50,% 1 51,7 ) --—m- ;
| Fundo da Torre-204 | 130,21 130,2 § 132,0 | ~=ee- {
{Temperatura do CS+ para armaze~| 32,0 1 3Z,0 1 43,9 34,0 |

[ ] |

Inamento

| i




A tabela VII.Z mostra gue em  termos de  temperatura as
torres oue mais sofreram alteragdes foram as torres fracionadora
e & desetanizadora, mostrando também uma redugdo nos valores de
guase todas as correntes friam e quentes.

Tabela VII.3 -~ Vaz8es dos principais pontos das simulages de
otimizag8o energética, em toneladas/h.

i I Tesmte {Simula-|Simula~|8imula-

| PRODIITO lcorridal ¢do 1§ gdo 2 | ¢lo 3 g
i | | l ! I
{Glec de abzorcfo para Torre-201] 58,0 | 58,0t 35,0 | 30,0 |
iGlec de absorcdc para Torre-z202| 8,5 | 8,5 | 8,6 | 7.9
|Gas residual da Torre-201 | &9, 8 | &9, 8 TF1L,0 1 TL.7 |
[Gas residual da Torre-202 | 8,3 | 8,3 | 8,4 | 9,3 |
[GLP produzideo P13, 1 0 13,0 0 13,4 1 13,2 |
FCB+ produzido | 5,01 5.0 1§ 3,6 1 2,00
{Refluxo da Torre-z03 I 14,1+ 17,2 | 8,3 | 28,1 |
{Refluxo da Torre-z04 | 89,3 1 12,4 | 9,5 1 we—ee ]
|Propanc refrigerante | 51,8 1 51,8 { 80,1 1 77,4 i
|Gas combustivel | 0,91 7 0,81 1 0,83 1 0,58 i
{0leo rico frio para Torre-202 | 15,0 | 14,9 | 14,8 | 14,1 |
[Oleo aguecimento refervedores | 168,71 | 135,2 | 18€,9 | 188,99 |

| | | | |

#

Analizando-ze as tabelas VIIL3 & VII.4 verifica-=ze:

- Reducgdo da vazdo deé 6leo de absorgdo para a torre-201 com a re-~
ducio do pesco meolecular do dleo.

~ Aumento na vazdo do gas residual devido & grande reducio na re-
cuperagio de butanes+, apesar do aumento da recuperagdo de pro-
pano, © gue manteve a produgdo de GLP.

- Aumento de 63,4% na vazdoc de refluvo da torre fracionadors para
a simulac8o 3, onde sxiste a circulag8o de vapores de GLF para
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a torre desbutanizadora. Ja para a simulagio 2 (Sleo com peso
molecular 92,9), existe uma reducdo de 51,7% na vazdc do reflu-
®e.

- A vazdo de propano circulante reduziu em 3,3% para a simulacdo
2, mas aumentou 49,4% para a simulagdo 3, devido & condensacio
de vapor de GLP utilizando propanc como fluido frio.

Tabela VII.4 - Recuperagfes totals de hidrocarbonetos e composi-
gdes de etanc, propano ¢ butanoes nod produtos em %

| Teste |(Simula-|Simula~|Simula-|
|  Recuperagdes e composicdes corridal cdo 1 clo 2 | c8o 3

}

i |

i | |

| | | f
| Recuperagio de Etano bR, L B,85 1 8,08 1 8,78 |
| Recupsracido de Propanc boav7,14 | BF,07 | 87,94 | BE,87 |
| Recuperacgdo de butanos+t | 97,93 | 93,27 | 88,44 | 2,01 |
|Propano no Gas residual T-201 | 0,38} 0,201 0,34} 0,26 |
|Propana ho As residual T-202 | 2,23 | 2,23 | 2,24 | 4,061 |
iButanos+ no Gas residual T-201 { 0,068 | 0,05 | G,37 1 0,84 |
| Butanos+ no Gas residowal T-202 | 0.Y7 ) 0,15 1 1,23t 3,21 |
tEtano no GLP P 14,57 | 14,71 ) 13,35 | 13,02 |
IPentanos+ no GLP | 6,12 0,13 1 0,10 1 0,24 |
|Butanos no Ch+ | 24,90 | 24,98 | 14,86 | 6,80 i

| ! ! ! !

A tabela VII.5 mostrz uma redugic na poténcia absorvida
para todos os eguipamentos, na simulac8o 2. Na simulacio 3  tam-
pém existe redugfo para as bombas, porém, para o2 CONpressores e-
¥iste um aumento de 50,3%, exigindo a compra de mais compressores
de refrigeracdo e um para comprimir vapor de GLP. No total da po-
téncia absorvida, a simulaglc 2 apresenta recdugdo de 5,7% e a si-
mulaclo 3 um aumento de 40,8%.
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Tabela VII1.5% - Poténcia absorvida das bombas e COMpressores nas
simulagdes de otimizacH8o energética, em Hp.

J | Teste 1Simula-iSimula-isimula-|

i EQUIPAMENTO lcorridai g8o 1§ ¢do 2 | ¢do 3 |
| l 2 | % %
| Bomba-201 ~ Glec pobre {73,521 Ta3,68] b1,48) 51,97
| Bomba-202 - Gleo de aquecimento} 130,64| 108,00) 78,82 79,26
| Bomlba-203 - Refluxo Torre-203 | 27,35 31,52 25,87 14,60}
| Bomba-203%- Carga para Torre24| ---w-- il | 0,19 = i
| Bomba-204 - Refluxo Torre-204 | 16,00] 16,200 16,00f ~=--v= i
| Bomba-207 - Glicol i 3,01} 3,01 3,014 3,01
IBomba-211 - Oleo pobre 62,001 62,200 55,801 50, 3¢l
{Compressor 1 -~ Propano | 999,701 999,82 296%9,8811474,55]
{Compressor 2 -~ Fropano J1817,6 |1518,6511467, 7212265, 33|
|Compressor 3 - Vapor de GLP | o—m J o] e | 44,471
| TOTAL absorvido 12829, 8212815, 1812608, 5713983, 49

i | E F E F

VIT.4 = CONCLUSAO

Transformando~se as poténcias absorvidas dos eguipamentos
g as poténcias dos ventiladores de Hp para Kecal/h, pode-se chegar
ao ganho total de energia para as trés simulacgdes. A tabela VII.6
mostra gue todas as alternativas estudadas levam & redugdo no
consumo de energia, porém a simulacfo Z (bdleo com peso molecular
de 92,9 g/gmol} apresentou o melhor ganho energético, de onde se

conclul que deve existir um pesc molecular dtimo, intermedidrio
da situacde atual da unidade e do peso molecular do Cgy o qual

deve ser descoberto em um estudo que envolva custos operacionals
a de investimento nas alteragdes de equipamentos.
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Tabela VII.&6 - Correntes energéticas gue sofreram alteragdo nas
simulacdes (milhdes de Kcal/h)

Teste |Simula-|Simala-|Simula-|
corridal ¢do 1 | cdo 2 | ¢do 3
|

TIFG DA ENERGIA

f |

| | |
f | i | |
| Poténcia absorvida 1,834 1,804 1 1,710 4 2,554 |
| Motoresz de ventiladores | 0,361 | 0,289 | 0,282 | 0,289 |
i Carga térmica do forno | 8,283 | 7,373 1 5,744 | 5,246 |
; ! | I i |
| TOTAL DE ENERGIA §10G,3928 | 9,460 | 7,737 | B,089 |
| | § I | ]
| REDUGCAD EM RELACAO AQ TESTE DE| 0,0 | 8,096% | 25,59%] 22,21%]
i | | | % §

CORRIDA  {percentual)
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CAPITULO VIII

CONCLUSAO

0 atraso tecnoldgico das unidades de processamento de gas
natural do Brasil (unidades com processo de absor¢fo refrigerada
a propano), nos obriga a fazer a otimizacfo energética das unida-
des, para diminuir os custos operacionals e poder concorrer com
os custos de unidades mais modernas.

as diferen¢as nas condigdes operacionais em relagfo ao
projeto se devem principalmente & correlagdo de Chao-Seader, usa-
da no projeto.

A correlacgdo de Peng-Robinson com parametros de interacdo
bindria do banco de dados da Hyprotech reproduz bem sistemas de
gas natural, principalmente em baixas temperaturas.

Deve-se simular reproduzinde oz equipamentos segundo o
desenho do fabricante e ndo pelo fluxograma de processo.

0Os valores de eficiéncia global das torres utilizados no
projeto da unidade ndo conseguem reproduzir as composigdes dos
produtos finais e novos valores devem ser determinados em um pro-
cesso iterative. A metodologia introduzida para determinar as e-
ficiéncias das bandejas das torres pouce altera as composicdes
dog produtos finais, porém nos fornece perfis de eficidéncia e de
vazdes, bem mais coerentesz com a realidade operacional, princi-
palmente para as regides de carga das torres. Estes perfis serfio
de grande utilidade para estudos de hidradlica das bandejas.

As varias estruturas de simulacdo aqui montadas, sdo ex-
celentes ferramentas de trabalhe, tanto para © engenheiro guimico
operacional otimizar as condigdes operacionais da unidade, como
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para o engenheiro guimico de acompanhamento da produgdo fagzer
previsdes de producio e fazer adaptagfes no processo para futuras
situacbes de gualidade e guantidade de gas a ser processado, além
de fornecer dades para futuraz modificacgfes na unidade e para no-
VOS processos gue venham a ser desenvolvidos, Também sepvem como
fonte de consulta para novos trabalhos de simulagldo, pois apre-
gsentam toda uma metodologia para processos gue posssuam vVarios
sistemas com fluxes em circuitos fechados e/ou semi-~abertos.

Varias alternativas foram apresentadas com wvarios graus
de modificag8o exigidos nos equipamentos e nags condigdes opera-
cionais. Todas levam a uma reducdc na energia total reqguerida pa-
ra o processo, a gual varia entre 9% e 26%. No g¢gas combustivel
esta reducdo varia entre 11% & 40%. A redugdo na energia elétrica
varia entre -34% e 6%, sendo gue somente a opgde do dleo de ab-
sorgdo com peso molecular de 81,5 g/gmol  apresentou aumento no
consume de energia elétrica, porém, compensado energeticamente
pela maior reduclo de gas combustivel no forno. A alternativa do
6leo de absorcdo com peso melecular de 92,9 g/gmol apresentou a
maior redugdo de energia, o gue nos leva a conclulr gue o cosy ndo
& a melhor opgdc e gue existe um peso molecular 6timo, com valor
entre 118 e 82 g/gmol, que deverd futuramente ser determinado.

A metodologia desnvolvida neste trabalho para a simulagdo
gde plantas reais se mostra bastante eficiente e podera ser utili-
zada para outras plantas.

As sugestfes de novos arranjos para o processc de absor-
¢do refrigerada poderdo ser utilizadas em projetos de novas uni-
dades de processamento de gas.

Um estudo econdmico se far necessério para se avalliar a

relacdo custo/beneficio e se determinar gual das opgfes agui  a-
presentadas, & a mais lucrativa para a Petrobras,
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CAPITULO IX

SUGESTOES PARA FUTUROS TRABALHOS

As sugestdes agqui apresentadas sido para os trabalhos gue

darfo continuidade ao estudo de otimizacio energética das unida-

des de processamento de ga&s natural:

e

Se for utilizado o simulader HYSIM, utilizar a versfo 386, a
qual utiliza a meméria extendida do computador, permitindo
mais flexibilidade para se trabalhar com a unidade montada to-
da em um dnico arquivo, sem problemas de falta de memdria.

Fazer uma verificacio das areas de troca térmica requeridas
para todos oz permutadores da unidade, utilizando os dados
fornecidos pelas simulagtes.

Fazer estudo da hidranlica das bandejas das torres, propondo
as alteracdes necessarias para a viabilizacfo das alternativas
apresentadas aqui neste trabalho.

Fazer estudo de otimizac#o dos pratos de carga na torre dese-
tanizadora, j4 gue neste trabalho sé& fol feito para as  torres
de destilacso.

Melhorar a gualidade da amostragem de liguidos no ponto de bo-
lha, como sugeride na conclusdo do capitulo V.

Pesguisar gual o pesco molecular étimo para o éleo de absorgio
da UPGN-Ata, visto gue este trabalho concluiu gue existe wum
peso molecular étimo entre 118 e 82 g/gmol. Estender este es-
tudo para determinar uma relacfo entre a composicio do g¢és a
ser processado e o melhor peso molecular de &élec de absorgdo.
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7- Desenvolver um estudo para comprovar a metodogia agul desen-
volvida para eficiéncia das bandejas das torres. Este estudo
podera ser a partir de dados de perfis de torres encontrados
na literatura, ou ser desenvolvido em laboratdrio experimental
com um modelo de torre.
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APENDICE A

-~ ESTRUTURA DA SIMULACAC QUE UTILIZA AS CONDICOES
OPERACIONATS DO PROJETC COM A CORRELAGAO DE
PENG-ROBINSON
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Hyprotech's Process Simulator HYSIN - Licensed to UNICAMP

Date  BA/03/04 Yersion 0151 Case Neme UPGNATAS.SIH
Time §e17:13 Frop Fkg PR Column Name TORREZY

PROCESS PLOWSHEET SPECIFICATIONS
Default units: 81

Fguilibrivm Package: PR
Enthalpy Package: PR

Stream |

COMRITIONS COMPOSITION

Temperature &1.0000 ¢ Uaygen 0.0004

Prassure 33,0330 Eglowd Ritrogen 0.0082

Flow 30306,3750 Rgmolelh Lo 0.0200
Hethane 4.7800
Ethang 0.1870
fropane 0, 0485
i~Butane 4,0130
n-Butansg 0,021
i-Pentane §.0042
n-Faniane IR
n-Hexang 0.0042
NBPZ4AST o000
HEP2E&T 0.0000
HEPZGBF 0,0060
NEP31ZF 00000
NEP3IEF G, 0000
HEPIG T §.0000
NEP384F 4.0000

Stream: §
CORDITIOND COMPOSITION
Tamperature 13.0000 C

Stream 8

CONDITIONS COMPOSTTION
Tetperatura ~24.000G ©

Hraame 12

COMDITIONS GOMPOSITION

Temperature ~16.931% € Oxygen .0001

Fressure 31,9330 Kg/omd Hitrogen 9.040%

Flow Be%.7631 Kguoledh oo 0.0142
Hethane 4.15%1
Ethane (.1243
Propane 0.0544
i~Bians b.0iu
n-Butans 0.0087
i~Pentane 0.,0068
n-Pantane £.0a803
n-Hewane 0.0080

D ETA RN Noamn



NBPZBAT 0.0215

WBPZDAF 0.04%6
NBP3LIF 0. 1143
sl 0, 1507
NBFISLF b.l645
Rnpasar G813
Stresm: 14
CONDITIONS COMPOSITION
Temperalure -24.0000 ©
Hream 25
CORDITIORS COMPOSITION
Pressure 11,5330 Eg/oms
Stream: 28
CONDITIONS COMPGAITIONR
Pressure 15,6258 Ro/omd
Sirasn: J0
CONDITIONG COMPGOITION
Lig¥ol Flow 20,4100 H3fh
Stream: 3%
CONDITIONS COMPOSITION
Prossure 15,8256 Ygiomd
Stream: 33
CORRITIONS COMPOSITION
Pressure 17,3255 Kgiomd
Stream: 34
CONDITIONS COMPOATTION
Pressure 15,9255 Hg/fond
atream: 41
CURDITIONS DOMPUSITION
Pressure 3.5640 Kgfomd
Stresm: 300
COMDITLIONS COMPOSITION
Vapour _Frac 0.6040 Oxygen 0.0000

e e o e o <1 P OO L TATAY CL] L S —— % HNnn



Flow 1221.7166 Kguole/h Loz :,0000

Hethane 0.0600
Bthang {3, 0080
Propane 1. 0000
i~Butane 0. 0000
n-Dutane IR
i-Penlang &, 000
n-Pantand §,0000
n-Hexsng o, 0000
HRPZASY 0.0000
HRPRLAY 0 aGng
HRERZGEY o,0a00
HRPLZF {1,0080
HRPIABY 0. 0000
WEPAOLY £0.,0000
HRFREAT ¢.0000
stresn 301
CONDITIONG CORPOSITION
Tenperalure 46,0000 ©
qiream: S0
CONDITIOND _ COWPOSTTION
Fressure 5,8330 Kg/om2
Straapm: 304
CONDITIONS COMPOSTTION
Pragsule 1.9130 Kgiomd
Styeamr LA
CONDITIONG CoMpOsITION
Pragsure 31,0430 Kg/omd
Stream A
CORDITIONS eORPOSITION
Temperature 157.0000 ©
aireamt 41
CONDTTION rOMPOGITION
Temperature 49,0000 C Gwygen 0.0060
Pressura 7.3500 Kg/omd Hitrogen 6, 0000
Fiow 51,8547 Kgmole/h {oZ {,0000
Habthane (,5000
Lihang 1, 0800
Propang ¢, 0068
{~Rutane 0,000
a-Rubang GO
i-Penlang 0, 0000
n-Pentang {3,0000

R ———



CONDITIONS
Pragsure

CONDITIONS
Temperature
Pregsure

CoNnITIONS
Prageure

CORDITIONS
Fiow

CONDETIONS
Temperature
Fressure

CORDETIONS
Vapour_Frac

CORDITIONS
Vapour Frac

CONDITIONS
Vapour_Frac

23,0600

-1, 0000
2E.3000

60,60k

~23.0000
31,8330

1.0000

1.0060

1.0060

Bg/omg

§ Kgdom?

Kgmole

G
K/ oms

n-Hexane

Stream:

Btream:

Stream:

Stream:

ih

Shranmn:

Blresm

Stream:

48

49

54

p 309

G

3

0.0

NEPZ45F
NBPZo4¥
HBPZRAF
HEP3LLY
HEPIIEY
REPI6IF
HEP3BAY

COMPOZITION

COMPOSITION

COMPOEITION

COMPOSITION

COMPOSITION

COMPOBITION

CORPOSITION

COMPOEITION

136
0.0016
0.0%66
0.0843
. 1908
.2561
. 2780
1382



Streams 318
CONDITIONS COMPERITION
¥apour Frao 40000

Stream: 318
CONDITIONS COMPOSTTION
Flow 0.0000 Kgmolelh

Stream: 99

CONDITIONS COMPOSITION
Temperature 44,5068 €
Pressure $0.6590 Kglom?

Hreams 57
COHDITIOND CORPORITION
Prasaure 14,633 Kgloms

Straam: 67
COMDITIONS COMPOEITION
Tenpsrature 38,0000 €
Stream: 63
COMDITIONS COMPOSTTION
Pressure 2.0000 Kg/end
Stream: 44%
CONDITIONS CO¥POSITION
Temparature 2810007 U Duygen 0.0000
Pressure G, 4000 Hgfomd Nitrogen 9.0000
Flow 456.3481 Kguoleh £oz G000
Bethane 0.0000
Ethane 8.0800
Propans 8. 06000
i-Bulane §.0000
n-Butans 0, 0000
i-Fentane 00000
n-Pantane 0, 0000
n-Hexans G.0137
NBP24SF 05,0016
NEPZG4F 0.0365
NBPZGaY 0.0042
NBP3LEY 1808
NBP3IBF B,2561
NBP3GLF 0.2788
KERS04Y O, 1382



CONDITIONS
Tegperalure

CONDTTIONS
Dregaurs

CONDTTIONS
Tonperature
Pressure
Tlow

COWPOSITION

45,0000 ©

Tiranmi Yok

47,5330 Kglowd

COMPOSITION

Qrrgam: pIOpAno

20,0000 C
1.0330 Kglowd
11,0000 Kguolalh

COMPOSTTION
Urygen
Nitrogan
£oe
Hothane
Eihane
Propane
i~Butane
n-Butane
i-Pentans
n-Fantane
n~-Hewane
HRp24SF
HERAGAY
WREPZG Y
HEPRLZY
HEPIEEF
HEPRG LF
HEPAG4T

0,0000
0.0060
5,8000
0. 0000
{00489
1.0000
§.0000
4. 0000
0,000
4, 0600
(., 0000
0.0060
,0000
5.G000
&, 0000
1.5000
0. G000
0.0000



Hyproteoh's Process Simulator RYSIM - Licensed to UNICAMP

Date  94/03/04 Version 1Bt Case Name UPGNATAS.GIM
Time Bei7:18 Prop Pky PR Colunn Neme TORREZD
Hypothetical Component Informstion ' page ~ 1

DD RBDDRIR RO DD DL DE DR DR DD DR ERE DD DDDRDRD OO RDBRODEDREDBDDDIDDID?
3 Component 3 To 3 Pe & Ve 3 ¥ JLig Densd Mol W13 Boll Pi3
3 nome 3 4 I Kglom? M3 kgmoled J oRglwmy N 2
CDOBRREIRGT Qﬁfﬁﬁﬁgﬁﬁﬂﬁfﬁu”EﬁfﬁﬁaﬂﬁfﬁﬁmﬁJ?R&%E@@ﬁgbuiﬁfﬁﬁﬁﬁiﬁ””&wﬁﬁ?ﬁiﬁﬁ?ﬁ&w%

INDPZASY 300963 2RIRE 0 040437 0.B481F THAS0TESE 117083 120,573
BBPIGaAY JO3Z.A0E ZB.835 0 0.44990 0,358 Y6813 121,790 1280183
JnBR2G ¥ 3 880.423 27333 0.4B103 0.38032 T73.88403 131,153 148,143
INEPILZF F 342,383 26,973 0.50423 040263 TOL.30203 137.50% 155882
pPaagr 3 OaBT.92F 5,363 GL0UDED UL4ETHI TO0.6Z23Z3 146450 170,053
JNBPIELF FOUTLT08 0 BA283 0.56%05 0.44000 TOL.OTIAS 154190 182.840

AEPIBAT 3 385,133 I23.33%3  0.59673 (.40002 B0B.62603 163,443 185,117
GOLDDRDEDOLDRARGRDODRDADBRDRDRRADREDDDDDRADRDDCDALDDDLDRDDADDRLDDDALDDD DO Y



Hyprotech's Process Simulator HYSIN -

Licensed to UNICAMP

Hame UPGHATAD. 31N

Column Nawme TORREZZ

Date  B4/03/04 Yersion G151 Cose

Time 8207513 Prop Pkg PR

Unit Operations

Sapd VASOZL: 1 ~501

Heat PERMUTOL: 2 -5
DPis 0.4000 Kofom?
UA Cloy 334833.91 BJ/C-h
Uk 3poy . K/ Ch

Heat PERMUTOZ: & -8
Pl 0.T000 Hg/omd
Uh Clor &58308,50 BJ/0-h
Uk Spes e RI/0-h

Miw BIZ3:-13 12

Heat PERMUTOI: 13 -i4
[ 00000 Kglom2
U Cloy 378593.63 KI/0-k
UA Bpo - E3/C-h

Sepa SEPOZy & - 24

Valv YAILVZ: 24 ~25

Mix B1¥5:-2 23

Pump ELEVAL: 18 ~1a%
Efficiency: T5.00%

Seps VESOZT: 19 ~22

Yalv YALYA: 22 ~23

Reoy RECL: 12¢% =12
Mo Bumb lisr: 5
Hegeisin Onls 3

Sens! o.onng
Ganss 1. 0000

Rael Flow Jens: 10,0000

Colu TORREZL: 17 G4

Saps VASOZE: 26 -2

Tas Bivd: 20 -3

Yalv YALVA: 30 «31

Heat PERMUTOS: 33 ~34

HaH
Hh Cles
Uk Spe:

Yl YALVS: 27

1,4000 Ky/lomd

65284, 15 WI/C-h

K/

~10%

it}
H
Shell
Type:

~21

.6000 Kgiomd
Passes: i
Simple

-4
0,000
Passes:
Sduple

F
i
dhell
Type:

O Rg/fomd

13

@

37
ey
Shetl
Type:

~310
(0000 Kg/ow2
Passes: 9
Simple

~17

b

ENERGIAL

,.2&

Types Haulteneous

Temp 3ena: 10,0000
Eath dens: 10,0004
Rel Comp Jens: 100000
-1 -1%
A
~30
&8 ~4%
A G.TO00 Kg/ond

Shell Passes: i

Type: Simple



Waly YALYE: 32 ~33

Tee Diva: 308 -300% ~308 ~307
~36

Heat PERMUTO4: 53 =54 308 =331
DRt O.6000 Kgfom?  DPZ. 0.0080 Kg/ond
Uk Clos 92723.28 KJ/C-h Shell Passes: i
UA Jpe: e KIfC-t Type: Simple

Pump BUMBAZIL: B2 -5 BOMEAZLS
Efficiency: T5.00%

Tea DIV 48 ~57 ~30

Pump BOMBAZOL: 47 ~48 BOMBAZD
Efficiency: 15.00%

Haat PERMUTOR: 36 -3 390 -301
Pl 0.0500 Kglowd DR G100 Hodomd
Ub Cloe Z2I028.99 ®J/0-h% 3Bhell Passes: 0
A Spe: e KS/0-h Typer Simple

Yo lv VALY3L: 301 -3

Sena VAR 302 ~303 =315

Valv VALVIZ: 303 ~304

Sepa YASO33: 304 ~30% ~312

Hix BId6:-313 32 311 A10
304

Comp COMPRESL: 313 ~314 ENERG30 1

Type: Adiabatic
hdiabatic Bff;  75.00% Folytreopic Effs  76.77%

Hix HIET:-316 315 314
Comp COUPRESZ: 316 ~317 ERERGE0Z

Type: Adiabatic
haisbatic Eff:  75.00% Folytropic Effy  76.94%

Gnol PEEMUTIL: 317 -3 ~ENERG303
[F: LGS Hglowd
Jepa YAEIO3L: 318 ~B00 ~319
ool PERMUTOO: 45 ~45h ~EHERGZ00
i 0.5060 Kg/onl
Cool PERMUTOT: 4% -4 ~ERERG20T
[P 35000 Bg/om?
Heat PERMUTGO9: 42 43 A4% -45
[U2% §.4000 KglemZ  DPL: 1.0500 XKg/ow?

UR Cler  A4579.33 KJ/0-h Shell Passes: i
UL Spos e EI7C-h Type: Haple



Mix

Mixg:-42

Yalv
Yalv
Seps

hd ju

Coly

Valv

Heat

VYalv

Pump

oty

Hacy

Recy

Tae

Sef

VALVE:

VALY,

VE3028

ATUSTED:

TORREDS:

VALVT:

PERMUTLL:

YALVIO:

BOMBARGS:

PERMUTIZ:

VALV,

TURREZ4

TORREZZ:

G

RECE:

v

SET:

G 41
38 -39
10 ~41
35 -38

Adi VYar: Flow

~38

of ziream 52
dep Var: Cap_Mole Flo Propane

in sbreem 19

L0680 Hgwolalh

61
0800 Kg/cu2

~65

34

Target: 10,04 Kgmolae/h

Tol: G.0100 Kgmoledh Step: 10
Typa: Secant

43 ~55 ~A4

~ENERGZ LD FORNRGO S

50 -5

5 -5 60 -
P 0.2000 Kglfow2  DP2: .
Uk Cler  22077.% EJ/C-h Shell Passes:
Uk oot . RI/C-h  Type: 3luple
31 -8

56 -7 BOMBAZOS
Efficiency: T5.00%

§1 -6 -EMERGELY

DP: U.3300 Kg/onZ

&2 ~63

5 - 54 ~§0
~ENERGZ LA ENERGZ1

3 A 31
- 35 =40 ERERG20T

4% -4

¥ax Wb [er: 3 Type:
Wegatein Ont 3

Vaptr Sens 10,0000 Tamp Sens:
Press Sens: 100000 Enth Sens:

Bel Flow Jens: 10,0000 Bel Cowp Sens:
44 ~ 4%

Hex Bumb Iter: 3 Type:
Wegstein Ont :

Vaplr Jens: G.00 Temp Sens:
Preps Sens 100 Enth Je
Bel Flow Sens: M Rel Comp Sens:

464 ~4'TH ~45h
¥low of atrean 47% =
stream 49 ¥ 1.0000 + 0.0000 Kgmolelh

G

Hogtad

10, 6006
0. 0000
10,0000

Hegted

35, D000
10,0040

......

10,0000



Adiu

Yaly

&d fu

Dep Var: Cmp_Mole Flo Propsne in stream 35

AJUSTES ¢

VALVLS:

AJUSTES:

Targat: 5,79 Kgmele/h
Tal: G.0050 Kgmoledh Step:
Type: Jecant

o]

Adl Vars LigVel Flow of stream 30
Dep Var: Temperature of stroam 459

Targel: ~17.00 0

Tol: G.100 € Step:
Type: Secant

AR -5

A3 Var: Flow of stream 300
Bep VYar: Flow of stream 300%
Target: 0.00 Kgmole/h

Tol: 0.0100 Kgmole/h Slep:

Tepe: 3scant

20,0000 Kgmoledh

10,0080 H3/h

20,0000 Rgwmolelh



Hyprotech's Process Simulstor HYSIH - Licensed fo URICKEP

Date  94/03/04 Voraion £1.51 Case HName UPGNATAT.SI
Time B:el9:013 Frop Pkg PR Column HName TORREZ

FREX Column lnpul WxE

Numher of ldeal Stages 8

Slage i Pressure 31,833
Stage g Fressure 31,933
Stags ! Temperafure Estinate ~45.000
Stage & Temperature Hstimale ~§8, 001
Feed stremm 17 enters on slage &

Fepd streaw 34 enlers on slage i

Jvarhead Vapour Estimsled Flow 2957, 0060

Bverhssd vapour sroduct goes o stream |
Bottom liguid product goes Lo stream 18

kry Specifications

Kg/loal

Rglomd

Fgmole/h

EX 354

H



fyprotechs Process Simulator HYSIN - Licensed to UNICAMP
Pate  94/03/04 Version £1.51 Cage MName UPGNATAS.SIM
Time  8:17:43  Frop Phg PR Column Hame TORRES?

BOLE Column Input #HEE

Humber of ldeal Sloges 21

Stage L Pressure 15,453 Fgfomz
Stage 21 Pressure 6,100 Eglowd
Stage i Tempersiure Estimate F.000 C
Gtage 21 Temperature Eslimatle $3.000 £

Feed stream 21 enters on slage 1
Feed streaw 28 enters on stage
Feed stream 31 enters on siage
Fead stream 34 enbters on stage 12

Overhead Vapour Egtinsted Flow L0000 Bgmoledh
Side Exchanger on slage 21 is snergy stream ENERG2QT

Overhead vapour product goes fo stresm 30
Bottom liguid product goes to stream &0

BRE% Soeciflications ¥98R
t: Tempersture on stage 21 1s Lo be 134,000 C



Hyprotech's Provesg Dimulator HYSTM - Licensed to UNTCAMP
Date  94/03/04 Version C1.5¢ Case Nume UPGHATAS.IIH
Time 8:17:13 Prop Pkg PR Column Name TORREZD

RS Column [nput FEER

¥umber of Ideal Stages i9

Slage 1 Pregsure 9,080 Hglomd
Stage 19 Pressure 9.400  Kg/emd
Stage 1 Temperature Estimate 38,000 €
Stage 19 Temperature Estimats 2BL.000 €

Feed stream 43 enlers on slage 5
Side Liguid draw from stage 1 to stream 56

Eastimated Flow 281,8600  Kgmola/h
ide Exchanger on stage i is energy stresm ENERGZLU
Side Bxchanger on slage 19 is ensrgy siresm FORNQOL

Overhead vapour product goes io slream 35
Bottow liguid product goes to siream 44

$ERE Hnecificaliong #%%
v Flow of the stage 1 Vapouwr is to be  D.OUDOESGO Hgwole/h
¢ Temperature on stege 19 is to bhe 2810000 C
Reflux Ratio of stage 1 is lo he O,3857

[ o



fyprotech’s Process Simulabor HYSIH - Licensed Lo UNICAMP
Duts  94703/04  Version Lh.5E Uase Hame UPGHATAZ.3IN
Time  8:47413  Prop Phg PR Column Mame TORREZA

£9%¥ Column lnput *8%3

fumber of ldeal Stuges 18

Miage 1 Presgsure 16.543  HglomZ
3tage 18 Pressure 16,833 Rog/lewd
Stage { Temperature Estimste 3|00 £
Stage 18 Temperature Esiimate 3.t ¢

Feed siresm 59 enlers on siage 7

HJide Liguid draw from slage i to stream 68

Side Exchanger on sfage I is snergy siream ENERGILA
Sids Exchanger on slage 18 1s energy stresm ENERGZIG
Overhead vapour product goes to siream 64

Bottom liguid product goes to stream &0

ert Opecificaliong HE¥
tr Flow of the stage 1 Vapour is to be  G.0000BH00 Bgmole/h
2: Flow of the stage 1 3Side Liguid s to he 255,300 Hgmole/h
3r Refiux Rabio of stage 1 is to be 0.5204



APENDICE B

- ESTRUTURA DA SIMULACAO OUE UTILIZA AS CARGAS

TERMICAS DO PROJETO COM A CORRELACAO DE  PENG-
ROBINSON
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Dtream: 2%
CONDITIONS COMPOEITION

Pressure 17.0808 Kg/cwd

Sireanm; 55
CONDITIONS COMPORITION
Pressure 15,4300 Hg/en?

CONDITIONS COMPOEITION
§_Flow SHQO0.0000 Kg/h

COMNDITIONS COMPOSITION
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Stream: 38
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i-Pentane 00080
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a-Uetans 0. 0004
NRBFEL] 63 0.0000
NEPLLD 7B 0,0000
RBPL1] 83 G.o000
HBPLET 107 0L, G000
REPLLY 121 0.0000
11 134 0.0000
11 4.0000
11 178 5,06000
112 O.0000
11 208 EREERY
Stream: B4

CONDITIONS COMPOSITION
Temparature 0000 € Eitrogen O.0000
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Hyprotech'

s Process Simulator HYSIM - Livensed to UNICRED

Uate  94/03/04 Yersion 151 Case Name UPGHATMG (ZIH
Time  10:46:40 Frop Phg PR Column Meme TORREZZ

PROCEES FLOVSHEET SPECIFICATIONS

Defauit units: 31
Bguilibrium Pachkage: PR
Enthaipy Packsge: PR

Stroeam: 1
CONDITIONS CORPORITION
Temperature 41,0000 C Dayyen
Pressurs 33.0330 Rg/om? Hitrogen
Flow 393063700 Eguoledh o2
Bathans
Elhang
Propane
i~Butans
n-Bulane
i~Pentane
n-Pentane
m-Hewang
NAPLLT 136
NEPTLT 156
MBPLI] 168
REPILT 162
REPL L] 198
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atreasm: 12
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Flow S48, 1672 Kguple/h Log
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COMDITIONS

Presasure

CONDITIONS

Frossure

CORDITIONS
Frossure

COMDITIONS

Temperature

CONBITIONS
Pressurs

CONBITIONS
Fressurs

CORDITIONS
Venour Froc
Tewperature
Flow

£, 5350

5. 8256

&8.0000

8.5640

O, aaen
52,0000
1189.2044

foiond

i~Butane

Styenm:

8 Kg/ond

Streans:

33

Stresm

Stresam:

¥ Rglomd

Ztrean:

Ho/ond

wr 2R

P
'.i

31

Ll
fas]

P
&

a3
=

0.0132

n-Butane

I~Pentane
n-Fentane
n~-Hexans

HBFO1D 136
HEFLLT 156
HBRLLT 168
NBPLL1 _1RZ
HBPLLT 198

COMPOSITION

COMPOATITION

COMPOSITION

COMPOSITION

COMPOSITION

COMPQEITION

COMPOSITION
Caygen
Nitrogen
a2

fethang
Bthane
Propane
~Butane
-Putane
i~Pantane

. N

3.0081
ERVIERSY
O.0004
0.6007
G.0104
0. 5006
0,2434
0, 1a%7
103

ES

3.0000
0,0000
o.05800
40000
{.6000
1, 0060
0.,0008
0.0000
0.0000

e e



n-Hexane 0,000

NEPLLT 136 (o000
HERTLT 156 0.0040
BEPLLY 168 0.00060
Nﬁ;ii? 182 0. 0000
REPLLT 198 G000
Stream: 300
CONDITIONS COMPORITION
Tenperature F.8000 ©
Straam: 302
CORDITIONS COMPORITION
Pressurs 5.8380 KglonZ
Riresm: 304
COMDEITIONS COHPOZITION
Prassura 1L.20R Rgloend
Stream: 2%
CONDITIONS COMPOSTTION
Pressure 31,9330 Ky/ew?
Stream 47
CONDETLIONS COMPUSITION
Temparature 11,3217 € Uxygen 0.0004
Pressure T.3060 Kg/om? Nitrogen 0.0000
Flow G898, 7251 Kgmole/h £l {, )QC§
Hethane . 000
Eihane . }ﬁiﬁ
Propane 0, GO
i-butane 3.06000
n-Butane 5.0000
i-Pentans ¢.00480
n-Pentang 0,0000
n~Hexang
RAPLLT 136
HEPLLT 158
HERLLL
REPLLT i, 4%4@
NEP{lE {0641
Stream 48
CONDITIONS COMPOSTTION
Fressure 24 3000 Hglomd

EEy )
oo

Stream:
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Pregsure

1%, 46261 ¥glomd

CONDITIONS
Lig¥ol _Flow

COMRITIONS

Prassurs

CONDITIONS
Yapour _Fras

CONDITIONS
Yapour Fras
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Vapour _Frac

CONDITIONSG
Vepour Frac

CONDITIONG
Yapour Frac
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Flow
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Energy Flow
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Temperature

50,0000 ¥i‘h

39,4330 Yg/lond

1, 0000

{10000

1,.4000
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Slream:

Stream:
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Stream: 9
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Pressure

CONDITIONS
Pragsure

CORDITIONS
Temperature

DOMRITIONS
Pressurs
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Teuperature
Pressure
Flow

CONDETIONS
Energy Flow
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Erergy Flow
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Energy Flow
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A e o o e, TEY
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DU Kg/ownd Hitrogen
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-Fantang

n-Hewane
MBFEET 130

NERL) 156
%?E iiw.‘i%

Energy Stream: FERNUOZ
COMPOSITION

Energy Strean: PERMUOS
COMFOSITION
£, 2108405 Keallh

Energy Stream: PERWUGS
COMPOSITION
1 A64EHDD Keal/h

Epargy Siream: PERRUE
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CONDITIOND
Energy Flow

COMDITIONS
Temperaturs
Prassure
Flow

Energy Stroam:
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G.4000 Eg/eal
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Hyprotech's Provess Simulator HYSIM - Licensed to UNIURMP

Date  SAS0T/GL Varsion I Case Home UPGNATES BIH
Time  10:46:40 Prop Pkg PR Column Namse TORREZZ
Hypotheticsl Component Informsiio page ~ 4

Xﬁiﬁﬁﬁgﬁﬁﬁﬁ“fﬁﬁﬁ&ﬁﬁﬁﬁﬁﬁﬁﬁﬁﬁﬁﬂﬁﬂﬁﬁﬁﬁﬁﬁﬂﬁﬁﬁﬁyﬁﬁﬁﬁ?ﬁfﬁﬂﬁ&aﬁﬁSﬁﬁﬁﬁﬁﬂﬁQ&ﬁﬁﬁﬁ BODG?
JCowpenent 2 Te 0 P 3 Yo I3 ¥ F Lilg Densd Hol WL3 Boll PU3
3 nase 3 C F Ugiemd M3/ hguoled 3 Kg/al 3 3 L g

RDLDEDDERRDOE DR RO ROE DO DDROERSENED DD E DD DR R DD DI DDOE DLREDDDEDDRE DG
SNB“Eli A3 3 313,283 26,3030 0UABLAT 9.396003 T41,81800 120357 1L.a%a

SHRPTLT 156 3 334.023 24,773 002413 0.43457 T55.27510 136,513 156,073
SRBPTLY 168 3 B346.453 23,843 005107 0.458337 7635.20642 143,633 168,867
JUBPLLY 182 3 359,765 22,0823 0.0B3EI 048003 TU1.00583 151,685 10Z.U83
JBPLLY 198 3 375,533 2L.663  G.BEGLT 0.51893 T80.I6TTE 1618 198475
SOOOBRDRDEDDADEORDODDADDDDRIDDARDRONODLARDL DR IDARDRD RRODOARDRIRDDDALDIORDENY



Hyprotech's Process Simulator HYSIH - Licensed to URICAND
lete  94/03/04 Version 01,51 Cose Hame UPGHATAG.ZIH
Time 1046044 Frop Pra PR Lolumn Wame TORREZZ

S

Unit Operations
Sep3 VA0 1 -101 -2 102

Mix HIE3e-1 12 &
Sepa SEPGZ: 14 ik -4

VYaly VALYZ: 2 ~2

247

Mix MIHS 26 23

o]
A

Puap ELEVAL: 18 ~12% ENERGIAL
Efficlency: Th.00%

Yalv VALV3: 22 -23

Recy RECL: 12% ~12
Max Numb 1ter:
Wegsiein Cni:
YapFr Sens: 10
; 10,2460 Erth
4

. P
el Domp

L S
e }iﬂu‘%) PICERRT

Ty o e 4
CreSE

4%

AW

Calu TORREZL: 17 B4 ~19 -8

- . S‘"\Y‘?lfj‘ Ea Tl m(”n[’\ ‘_rj{;’\
Teg DIV3r 2% 3 30
. r s
Yelv YALWA: 2O -2
1 . ""‘
Yalv YELVS . 27 28

Ly VALYG: 38 -0k

Tee Divd: 300 ~goat ~3ug -3t
Fump BOMBAZIL: B2 ~53 BOMBAZ1L
. -

Tee DIV 49 -hi

o
Lol

Pup BOMBAZGY: &7 ~44 EOMRRZDY

Effizienoy: T O0%
Valv VALVEL: BB ~H2
Zeps VAGDAZ: 302 ~303 -315

Valv VALVEZ: 303 ~304

. or L R MR L e oy om
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COMPRESL: 313 -
Type: hdiabatic

Miabatic BfF:

14

L3

T5.00%

PE

318 31
Type: Adiabatic
Adiabatic Eff:  75.00%

4]
-

G.5000 1

FERMUTSL: 317
P Kg/lom?

VA0S,

e
318

PERMUTOG: 46 ~464

BE: 0. 5890

Ralem?

VALY ~41
VES028: 35 38
TORREZS: 43

~ENERGZLO

TR =¥} ST
VRLVT: B& 3
TN 4, 6 LED
PERMUTIL: 58 k]

PERNUTIZ: 61 -5
HE 11,3300 Kgfen?

VALVIL: B2 =~

TORRE24: 59 -84
i

-ENERG214  ENERG2I3
TORREZZ: 51 28
35 -4

[
-
.

ERERGAGL

Polvtropie BEFD 76774

Polviropic i

~ENERGIGD

~ENERGIOE

~ERERGZ0T

41

- 36
-4 -5
60 -6l
DR GL0000 Hg/owd
Shell Passes: ¢
Type: Simplis
BOMBAZOZ
~ENERGE L
it ~63
al 54
ERERGRST

TH. 03



Recy

e

pE

Cool

%

Cool

ool

Cool

Cool

Cool

Cool

ool

Bddu

Hax Hump

Diva:

s
e

PERMUGLT:

PERMUC L8t

PERMUDZT:

PERMUG2G:

PERMUGAT:

PERMUOZC:

PERMUGAT:

PERNULGC:

PERMURGT:

PERMUO9C:

Tter, 5

¥egstelns Ont: 3
Vapkr Sarns: f0.0000
Press Sens: 10,0600

Hel Flow Seng: G000

&4 ~4 4%

Max Numb Iter

Wegstein Ont:
VapFr Sens:

Press Seng:

ot
P
i0

a3 LFF

10,0000
10,0000

Rel Flow Sens: 20000
464 ~ 4T

Lig¥ol Fiow of

shrean 47 %

2 -5

3.4000 Bgloud

-2
,6000 Kg/oma

g ~i

hpe 0.7000 Kg/omd
206 308

P 2.0000 Kg/omZ
13 ~14

i 0.0000 Kg/om2

301

=310
70000 Kgiomd
=54
0. e000

fy/on?

Kgloms

48 44

i 0.7000 Hylom?

42 =A%

g 0. 4000 Bg/ond
444 ~&3

)2 1.1000 Kgiem?
Al Yar: Flow of st
Dep Var: Flow of st

Target:
Tol:

Type: Jecant

Wopenm |
Komolelh

Kgmole/h 8t

Type: Hested
Temp Sens: 10,0000
Enth Seng: 10,0000
Rel Comp Gens: 10,0000

Type

Temp Jens:

Eath Jens:

Hel Comp Sens:
~E0D

PERMUOY

~FERNUOZ

~PERKUGS

PERHUOS

-PERMUG4

rean J00
o 2N
ragn 308%

T
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300 Kguole/t



Heat

PERNUTCE: 30

-7 398
OFie 0.1000 Kg/om?
UR Cler  TBIS0.23 BI/C-h
Uk Spes e KJ/ G-

~301

DP2: 4.7000 Hg/lomd

ahell Passes:
Type: Sipple

Q



dyprotech's Process Sleulalor HYSIN - Licensed to UNICAWP

Dats  B4/03784 E@vgimﬁ C1.51 Case Nems UPGNATRG, 1S
Time 1046040 Prop ¥y PR Column Heme TORREZL

R4 Column Input ¥EE2

fumber of Ideal Stages 8

Stage i Presaurs 31,838 Kgiom?
Stage & Pressure 31.933 Kg/em
Stage 1 Temperature Eelinats ~1k.000 C
Stage 8 Tewperature EBstimate - 18,000 C

Feed stream 17 enlers on stags il
Feed siream 54 enfers on slage
Overhesd Vapour Estipated Flow Z757.0000  FRgmele/h
Overhesd vapour product goss Lo shream 19

Bottom liguid @f@&ugi goes to siream 18

REEE Bnecificationg ¥hEd



Hyprotech's Progess Simulator HYSIH - Licensed to UNICANP
Date  94/03/04 Version 1.5 Cage Name UPGHATAS SIM
Time  10:46:40 Prop Pkg PR Column Beme TORREZZ

RERE Column Input ¥xe

Numbar of Ideal Stages 21

Stage L Pressurs 15,433 XgfenZ
dtage ?i Pressure 16,100 Kg/ew?
Stage I Temperature Estimete 3,000 C

Stage &1 Temperature Estimate 140,000 O

Fead stream 891 enters on slags H

Foad stream 28 enters on stage &

Feed stream 31 enters on stage 11

Fead stream 34 enlers on slage 13

Overhead Vapour Estimaled Flow ATL0000 Kgmelelh
Jide Exchangsr on siage <l Is energy siream ERERGZOY

Overhead vapour product goes Lo straam 35
Botlom liguid product goss lo sirsam 40

FREE %pecifi@&t
13 Temperature on stage 2! is to be IX



Wyprotech's Process Slnulater HYSIW -

- Licensed to
1.5

UNICAMP
Case Name UPGHATAG.SIM
Coluan Bame TORREZD

FEXE Column Inpuf ¥¥Ed

Date 94703704 Version
Time  10146:40 Prop Pkg PR
Humber of Ideal Bilagss 19
Stage i Pressurs
Stage 18
Stage i Tuw;&zatvxa Estimate
Ftage 19 Temperature Estimale

Fead stream 43 enters on stage
Side Liguid draw from stage
Estimated Flow 281.8600
Side Exchanger on shage
Side Exchanger on slage
Overhead vapour produst goes
Bottom liquid product goes to

e Soacifications #
L Vapour ig to be

19 ie to bs

Pis

b

it Flow of the ﬁt&g@
21 Tempera
31 Reflux

bure on slage

Hatio mf slage

1

400
8,000
281,000

5

to %%r@a a6

Komoie/

1is @ﬁ@igy strean ENERGZIG

9 s
to stresm 55
siream 44

energy stream FORNDO!

ERYE

00000800 Kguolesh
281,600 ©

‘
to he 0.96837



Y Frogess Slmulator HYSIW ~ Licensed to UNICANP

Date  94/05/04 Yergion 1 s 3 Case Name UPGHATAS,STH
Time 1014640 Frop Phg PR Column Nane TORREZA

BEEE Column Input ¥¥30

fumber of Ideal Singes 18

3tage 1 Pressure 10,518 Hy/om2
Gtage 18 Pregsure 10,833 Hg/onZ
Stage L Temperalurs Estinale Jg.one O
ﬁimg@ 18 Temperature Estimate 137,000 €
Fead stream 39 enlers op stage 1

Side iiﬂa’ﬁ dras from stage 3

dide Exchangsr on slage
Zide Exchanger on stage
Overhend vapour product goes to siream 64
Bottom llguld preduct goss to stream GO

FERR Bpecificaiiong teet
iy Flow of the stags 1 Vapour is to be  0,0000E00 Rgmole/h
Z: Flow of the stage 1 Side Liguid is to be 235.000 Kgmola/h
i Heflux Hallo of stage 1 18 to be 0.523%



APENDICE C

-~ ESTRUTURA DA SIMULACAC QUE UTILIZA AS CONDICOES
OPERACIONAIS DO TESTE DE CORRIDA DE FEVEREIRO
DE 1992 COM A CORRELACAC DE PENG=ROBINSON

ix
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tach's Process Slmelator HYSIN - Licensed Lo UNICAMP
Dabes  9E7UL/20 Yersion 01,01 Cose Nome UPGNOREZ.SIH
Time  11:0%5400 Prop Phg PR Column Name TORREZG!

EEEX Column Inpul F8F

Humber of Real Stages 30

Stage e 35,800 Kglomk
Stage 30 Pressure L2000 Kglomd
Stage L Temperature Estinate -2, 080§
Stage 30 Temperature Estimate -15.000 €

Feed stream 59 enters on stags 1

Fead strean 13 enfers on slege 30

Overtiead Vepour Eglimated Flow 3900.0000 Kgwolelh
Ovarhead vapour product goss Lo stream (4

Boltom Liguid product goee to stresw 17

Hote - stage efficlencies ars beling used!

¥EEE Gpecifications ¥HEX



Hyprotech's Process Simulator HYSIH - Licensed to UNICRMP

Date
Time

BALOB/26
11:51:00

Yersion 1.5t Gase Name UPGHOPRES.STH
Frop Pkyg PR Column Name TORREZO1

BR2¥ Stage Efficiencies ¥H3x

ZDDpoDNpEDRDDIRIDEODD?
3 Stage J Efficiency 3
CODDDODRERDRERIDDDIDGS

J 13 0.380000 3
Jo2 3 6.380000 3
3 3 3 0.381000 3
J 4 3 0.382000 3
305 3 0.383000 3
3 6 3 0.384000 3
J 7 3 0.384000 3
48 3 0.,38%000 3
3 % 3 G4.386000 3
g 183 0.387000 3
31y 3 0.388000 7
3 12 3 0.388000 3
d 13 3 0.,389000 3
3143 0.3900060 3
d 415 3 6.3%0080 3
3 1§ 3 G.393000 3
g 1T 3 0.3%2000 3
o183 G.393000 3
3 1% 3 0.3940060 3
3 20 3 0.3%000 3
32103 0.3en000 3
3 2 3 4.398000 3
3 23 3 G.,3%%000 3
324§ 0.406000 7
30025 3 G.402000 3
3 26§ G.403000 3
3 21 3 0.405%000 3
3 28 & 0.4080G0 3
J 2% 3 0.412000 3
d 30§ G.420000 3
BUDDRRDBADDDODRRONOODY



Hyprotech's

Process Stmulator HYSTE -

Jate  B4/0%/26 Version 1A
Time 115100 Prop Pkg PR

R {olumn Inp
Number of Beal Stages 49
Frage { Pressure 19,
Stage 4% Pressure i,
Stage L Temperature Zetimate b,
Stage 49 Temperalure Estlmate L7,
Feed strear 2% enters on stage 3
Feed strepm 20 esters on stage 12
Feed slresn 31 enfers on stage 20
Feed sireanm 32 enlers on slage 31
verhead Vapour Estinated Flow 3650

S3ide Exchanger on slage 49 is energ
Jverhead vapour product goes to siream 33

Bottom liguid prod to stream 37
e o - P
Note - stage efficlencies zre heing used!
ERE Specificatio
L 4% iz to be 1?

Licensed to UNICAMD

Case Name U?G%Gé?
Column Hame T

ut bS]

430 Hg/owml
950 Kglowm?
e €

aM C

00 Kguole/h

y strean P207

3.4
URR

SRS
<1
“

ETK)



OYPrOLecn & FTOCess SLmULator nidil - Licensed to UNILANP

TJals
Time

4705728
1105100

Version o151 Case Name UPGNOPERSIH
‘rop Pkg PR Column Hame TORREZ20Z

FEXE Gtage Efficiencies ¥¥%¥

CDDROODDRRIDDDIDDRODO?
3 3tage ¥ Dfficiency 37
CODDODDGERRBORDBRLODNS

3 i3 0.292000 3
3 2 3 4.315500 3
33 3 0.az0000 2
F 4 3 0.322000 3
J % 3 0.322000 2
d6 3 0.322000 3
d 01T 3 5.323000 3
& B 3 0.323000 3
& 9% 3 0.324000 3
J 10 3 0.323000 %
401030 0.326000 2
J 12 3 0.360000 3
3133 0.580000 8
d 143 0581000 3
3153 4583000 3
3 16 3 0.583000 3
34T 3 0,583000 3
J 18 3 0.583080 3
F 193 0.533000 8
3263 0.584000 3
3 21 3 0.5BAB0U 3
323 0.580000 23
J 3 3 0.53000¢ 3
d002% F  0.5%1000 3
J 25 7 0.47%000 3
J 0026 3 0.513000 3
JOE2T 3 0.538000 3
428 3 DB.550000 2
d 2% 3 0581000 3
33 3 4.368000 3
J 031 3 0.48G000 3
G323 0.508008 3
F 0033 0§ 0.513000 3
G034 3 GLA32000 2
F003% 3 0.550000 3
00036 3 0.560000 3
397 3 0.568000 3
438 3 9.575000 3
J 038 3 05875600 2
J 40 3 0.5B00Ge 3
J 41 & 0585000 3
3423 055000 7
343 3 0.600000 3
& 44 3 0610000 3
F 45 % 0.633000 3
3 &6 3 0.83500¢ 3
34T 3 D.850000 3
4 48 3 0.650000 3
d 4% 3 1.000000 3

BUBDOLDERRDDRORORRDDIY



ﬁinéz 3% 3,518
Time 115100 Prop Phg PR Column Noeme T RRE2GS
FEEY Column Input ¥X¥X
Humber of Real Simges a7
Bage { Fressure 10,830 Kafom2
Jtage 27 Fressure 11,430 Hglowd
Stage 1 Temper u;@ Eatimate 34.000 C
dtage 27 T@mﬁe ure Esbimate 263,000 ¢
Feed strean 41 enters on stage
Side Liguid draw from stage
Eslimated Flow 3500
Side Liguid draw fron gtag@
Gide Kachanger on slage
Side Ewchanger on sloge
Dverhead vepour product goes
i
v Flow of the slay 1 Vapour is te U.0008E+00 Kgmolels
2 ?e%pQSWkJ 5 {
3: Reflux Ra
7

pew T4

]

0ORAH ME/Y

ECINEER LI N P
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Hyprotech's Process Simulalor HYSIH - Licensed to UNICAHMP

Date
Time

G4/05/26
11:51:00

Version £1.51% Case Name UPGNOPEZ.SIK
Prop Pkg PR Column Name TORREZOD

kExx Stage Efficiencies #¥*¥

ZODDDRDOBRRRIDRRRIDRE?
3 Stage 3 Efficiency 3
CODDDRBREDDDRILDEDIIDG

3 13 L.000000 3
302 3 0.8280600 3
383 3 0.820000 3
3 & 3 0,830000 3
d 5 3 0.833000 3
d 6§ G.0834000 3
3T 3 (.834000 3
4 8 3 0.838000 3
408 & p.B38OO 2
3 13 0.B3BOGC 3
313 GLB35%000 3
3012 3 0.605000 3
133 0650000 3
d 14 3 0.886000 3
315 3 G.7124000 2
318 3 0.756000 3
G013 01800 3
3 18 3 0.800000 3
400183 0.BI000 8
2 3 ¢.820000 3
F 21 3 0.825000 3
322 3 0.831000 3
323 3 0.83%00G 3
3 26 3 .B400DO 3
3 25§ 0.B4d0bo 3
302 3 G.B4BROO 3
F 2T 3 1.000000 3

SDORODERARDDURRIDRGDDY
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Hyprotech's Process Simulator HYSIM - Licensed to UNICANP
fate  B4/05/26 Yersion C1.51 Cose Nams UPGNOPEZ.SIH
Time  15:51:00 Prop Phg ¥R Column ¥ame TORREZO4

#EER Gtage Efficiencies #&xx

ERROROIBDEIDDRDIDDE?
3 Btage 3 Efficiency 3
COBDRRDDERBRRDDRIDDIM

F1 3 1.000000 3
J 2 3 0.905000 3
43 3 0.908600 3
F& 3 0807006 9
05 3 0.807000 3
06 3 0.907000 3
3T 3 0.507000 3
8 3 0.306000 3
8 3 0.,807000 3
FO 3 0505000 2
F0L 3 0.908000 3
312 3 0.786000 3
3 133 0.B10000 3
316 3 0.822000 3
3 1% 3 0.830000 3
3 16 3 (.838000 3
G017 3 0.840000 3
318 3 0.845000 3
318 3 0.8AT000 3
320 3 0.84%000 5
G203 0.BMN00 3
322§ B.BhILG0 D
30023 0.852000 3
J 24 5 4.555000 3
3 2% 3 0.859000 3
32 3 0.BARIOGG 3
F 02T 3 L8630 3
d 28 3 0.96%000 3
J 2% 3 0,86B060 3
4030 F G.87000 3
I3 3 0

; JBT8000 3
3032 3 1.000060 3
QUODUDDRARDDDDRIRRLDNY



fyprotech's Provess © I
Case Mame UPGNOPED.DIM

Column § ane TORERZOE

I
o
= B!
- g
o e
3 oin
O
e
iy
13
=4
]

BEXE Column Inpub ¥x2
Humber of Ideal Slages e
Stage i Presaure 1083 Rglem2
Siage J Fressure 1,043 Hg/omd
Sage i Temperature Rstinste 0s.000 C
dtage 3 Temperature Dstimate 27oen ¢
Feed strean 7% enlers on 3ta§e 2
Jwerhead Vapour nhvimdt 4 Fiow 5.0000 Kgmole/lh
Extimated top i oratic s 0L,4300
Side Exch i sty
Hide Eﬁ&aak shage 3 ls energy stream Paly
Uverhead vapour product goes to stream B0
Bptiom 1 oduct goss Lo stresm 81

cations
{1 Heat Exchanger Duly on is to be -4.5600FE404 Keallh
¢ Hass  Ratio of EGlycol
divided by H20

the stage 3 Liguid i o be 4.882



APENDICE D

- ESTRUTURA DA SIMULACAO COM *LAY-OUT® MODIFICADO
PARA INTEGRACAO ENERGETICA (TECNOLOGIA PINCH)
COM A CORRELACAC DE PENG-ROBINSON



Hyprotech's Frocess Simulator HYSIM - Licensed to UNICAMP
Date 94711727 Yersion £1.51 Case Name UPEPINCH.SIH
Time Deife20 Prop Phg PR

PROCESE FLOWSHEET SPECIFICATIONS

Befaclt units: §1
Equilibrium Package: PR
Enthalpy Package: PR

Streams OLED

COMDITIONS COMPOSRITION

Vapour_Frac £, 0000 Mitragen

Fressurg 11,8500 Kg/om? Rt

Flow L. 00 Romole/h H20
Elyrol
Hethane
Ethans
Propane
{~Hutans
pBabane
i-Pantang
r-Pentans
f-Hesdng
nHeptansg
n-Botans
MEPELT A3
REPLLI 74
NEPETD 73
MEPLLY_ 107
HESS B EE
NEPL1] 104
REFL1I 150
WEFLLY 144
NEPLET 178
HEPLIL 192
NBRLLT 208

Shreany 1

COMBITIONS COMPOSITLOM

Temparature A5.0000 Witrogen

Pressure 34,0800 Kgfom? 1y

Flom 4850, 0000 Komolah HAD
Elilyonl
Hethane
Ethane
Propans
i~Butang
re-Butzng
i-Fantane
n~Pentans
n-Hevangs
f-Hapbans
r-ilotang
HERLLT &3
HEPTID 78

IRV
0, 000
0. 000G
0, 600

R R LY

EREVEY
£, D000
G.0000
0, 0504
0558
40787
o, 1253
0, 15460
U613
9.1935
B0
00944
U 0505
0,344

G.0104
G, 01H
G.001%
£ . DG00
&, BURb
G, 0T
0,058y
RS
(. 0047
{4, 0033
0. 0050
G,0011
0, 00

ﬂﬂﬂﬂﬂ

0,000



COMBITIONS
Temperaturs
Pressure

F o

DOWBITIONS
Frossyps

COMDITIOMG
Temgerature
Fregaure
Flow

MERLLT 107

Streams B7

48,4028 C
SA4.0B0G Hgioe?
02242 Hgmole/lh

4,080 Kg/loaZ

Bireamy B7%

Strean; Bé

48,4078 L
54,0800 Vofond
4,075 Kgrole/h

0, 0000
HRPELD 121
NEPL1} 134
HEPT11 150
NEFT1T 144
MEFELT 176
MEPTIT 197
NEPL1] 208

COMPOSITION
Hitrogen
Coz

HE0
Eblyen
Mathane
BEthane
Fropang
i-Hutape
-Butane
i~Pantang
r-Fentang
mHexsne
r-Heptans
p-letane
HEPFL11 63
MNEFLIY 78
HERLLE 53
MBPLLY 107
®BPLIY 121
MERLII 134
NERELY 186
MEPT1IT 164
WEPLLT 178
MBPLI1_ 193
NBPLLT Z0B

COMPOSITION

COMPORTTION
Hitragen
iy

Hal
EGlyenl
Hethape
Ethane
Fropans
i-Bubane
rbBuibiang
i~Fantane
n-Pentame
a-Hexane

0, 000G
0. G000
&, 0000
£, OO0
{1, 000t
{F, T

0,0000
G, Q000
3,21
0.5863%
£, DRG0
1, 000G
6. 2000
{5, 000
G G000
0 G
G, 0000
0, Q004
0, G
(0000
PREELY
O, 0000
{3, QR
3, G000
0, 0000
0, DD
3, D000
03, D000
11, 0008

£, 0000
{5, Q000
b, 4157
05863
. Q00
&, 1000
{3, (OO0
{2, 000
03, D000
0, G000
3, 000G
0, QO



COMBITIONS
Prasaurs

CONDITIONS
Teaperaturg

Pressurs
Flow

CONBITIONS
Pregsurs

GBI IONG
Yapour Frac

34,0800 Koiom?

~1&6.8577 €

F2.2500 Ky/lom2

el tane

Devream: Hb%

Stream: 1B

818,3746 ¥gmoledh

2. 2800 Kgfom?

1, 0000

Stream: 1B

Btreams 102

«««««

KBPL11 63
NBPT11 78
NEPLLD %3
MBFT11 107
NEPT11 121
NEPL1I 134
EPLED 150
NEPL11_164
NEPL11 178
NEPELT_L92
NEPL13 208

COMPOSITION

COMPORITION
Nitranen
o2

W20
EGlyool
Hathane
Ethars
Fropang
i~Butans
rButane
i-Pentane
n-Pentane
f-Havans
s-Heplane
mlotang
MEPLLT &3
MEPLII 7H
HEPELY W
MEPLTD 147
BEPLLT 124
MERL1G 174
HBRLLI 150
HEPLLD §464
MEPELL 178
HERLED 192
NERLLT 208

COMPOSTTION

COMPOSITION

0. 0000
3, D500
3, 0000
3, 000G
&, 000
0 00
(., H000
{3, 0000

o
»

-
S
=
i

04,0008
N
(3, 000
G, 1708
3,1115
G, 0873
0, 0%
0, 0004
5, 0012
0., 0009
09,0174
0. 1525
0,197
00000
G000
(.01
04,0475
0,0563
{,0554
i, 0548
3, 0305
L0214



CONDITIONS
Temparature
Pressurs
Flom

CIHDITIONS
Fragsure

CONBITIONS
Fressure

CONDITIONS
Pressure

CONDITIONG
Mazs Flow

COMRITIONG
Pressure

43,9406
78300 Kn/ow?
361,88687 Komols

24,0300 Kg/cn?

Streams

/h

Stream:

Stream:

17,0800 Hofom?

Streamy

15,4300 ¥afon?

88000, 0000 ¥g/h

40,0500 knfom?

Biream:

EBhrmams

57

COMPORITION
Mitrogen
{62

H20
ERlyool
Hathang
Ethang
Prapans
i-Hutane
B tane
i-Pentang
nPentang
HE A NS
rHeptane
n-fetans
MERLID &S
HBFLEY 78
MRPLLT 93
NBPLIT 107
NEPLIZ 121
NEPLLY 134
HEPL1Y 15O
NERLLI 164
MERPTLL 378
HEPLLT 192
REPLI 208

CORPOSTYION

COMPOSTTION

COMPOSITION

COMPOEITION

COPOsRTTION

{30000
0, G000
{3, 0000
0, G000
0, GO0
0.0000
L))
&, G000
0, 0003
G, GOOS
0,037
0, 2877
i3, 2861
£, D00
0, G000
0, G000
0, e
3.0202
.72
SR
R
0,091
0. 0809
G 00T



CHRRITIONG
frosaure

CUHDITIONS
Vapour Frac

COMBITIONS
Pressure

CONDITIONS
Energy Flow

COMDITIONS
Energy_Flow

CORDITIONS
Proasurs

COMDITIONS
Temporature
Frossure
Mass Flow

Stroam: 5B

324000 Kg/on?

1. 0000

Stream:

Streapy

19,5300 Ho/om?

Ensrgy Bhream:

£.660E+08 Kozl/ih

Energy Btream

1 L60EH00 Koal/h

SBhream:

1.0380 Eg/iom?

Shream

30,0000 §
1.0330 KgiomZ
0.9711 Kg/ih

103

PEig

PIl

7%

LOAPOSITION

COHPOSTITION

LOMPUSTITION

COMPOSTTION

COMPURITION

COMPOBITION

COMPOSITION
Hitrogen
A

W20
Efilyool
Methans
Efhane
Fropang
i-Butana
n-Butane
i-Panbang
r-Fenkang
H-Hexane
n-Heptang
e bape
HEPLLE &3
HNBRLLI 78
WRPL1] 53
MBPLLT 197
MBFLLT_ 35S
MEPLLT B34
MEPLI3 150
MBPTLT 144
MEPL1I 178

oy e g s o e

0, 005

G G000
1 Q00
I, 000G
i, Q000
0, G000
{5, 000
0.0000
8, 0000
3, Q00
0L G
0, 0000
i, OG0
G, 0000
G000
& 000
0, GO0
1, B0

0, 0000




COMBITIONG
Temperafurs
Pregsure
Hass Flow

COMDITIONG
Pressurs

UMD TIONS
Ligv¥nl Flom

CONRITIONS
Pressure

COMDITIONG
Frossurs

COMDITIONS
Vapour Frac

MBPLLE 208

SEream:

LR URY
1.0330 Ky/om?
(,2040 Kgih

Stream: 2

75000 o/emd

Biroam:

AR LU KT

Strpam:

1595100 tofomd

hiream:

154200 Wofom?

Stragms

1L U0

24

¥
Pt

Al

He

0, 0000

COMPORITION
Hitrogen
Loz

W2l
EGlvocnl
Hathans
Ethang
Fropane
i-Butang
rButang
i-Pentang
n-fentang
Hekane
n-Heptang
r-obang
HEPLLT AT
MEPLIT 78
MEPLIZ 23
WERLID 197
MEPLIT 121
MEPTII 134
HBPLIT 150
MERLLT 164
MEPTLIY 178
MEPLLT A2
MEPLIE 208

COMPOBITION

COMPOSITION

CIMPOSIYION

COMPORITIN

COMPOSTTION

&, Q000
0, 0000
1, 0000
0, (00
£1, G0
£, 0000
{1, Q000
0, G000
(0, D000
£, 0000
0, D000
G, OR00
€, G000
3. 00080
£, 0000
20,0000
4. 0000
3, 0000
0, 0000
0, G000
G, O
0600
L Q000



COMBITIONS
Presaurs

CONRITIONG
Tenpersture
Pransurs
Fiow

COWDTTIONG
Yapour Frac
Fressurs
Flow

Strean: 39

11,9600 Kolomd

254671 0

Shream; 4%

11,4300 Kg/omd
3620168 Komnle/h

»»»»»»

18,2500 Kolfom?

Sireams F0

1182.0648 Ygenle/b

COMPOSTTION

COMPOGTT IOM
Hitrogen
Coz

HZO
Efilvool
Hethane
Ethang
fropang
i~Butane
r-titans
i-Pantane
r-Fentane
n-Henane
n-Hephane
p-llobane
HEPLLD 43
HEPL1I 78
10 S
NERLLD 107
HBEPLLT 121
NEPLLD 134
MERFL1I 150
HEFLLD 144
MERELT 170
MBRTLY 19%
MEPLL) 208

COMPOSTITION
Hitrogen
oo

Hal
tblyenl
Hothane
Ethane
Propane
i~Butane
r-Butane
i~Pentane
n-Pantane
n-Hexane
n-Heptane
lctans
HEPLLT &3
HEPLLI 7B
MEPL1Y 8%
NEFLIT 07
pEFLLY 121
HEPTEY 134
MR E 4Tt

{4, 0000
RN
£, D00
G, G000
{, G000
0, 0000
O, (W)
0, 3000
0, G0
0, D00
G.0003
0,087
{8977
0, 28461

&, 0002
L0202
0,887

G095
{1, 0925
0.0918
{0809
3. U5ST

£, GG
HRUEEY
G, 0
00175
G291
2,910
0.0194
L D048
O, D03
ARENE
WRELEY
(b, G
0, Q00
0, 0000
£, 00083
{4, 00
£, HG00
L0000
£, (00
TR AT



COWGTTIONG
Prossurs

COMBITIONS
Frossure

DONDITIONG
Yapour Frac

COMDITTONS
F 1o

GBI TIONG
Presayrs

CONDITIONG
Prosuure

COMBIT TONS
Temperabure

CONDITIONG
Erergy Flow

COMBITIONS
Energy Flow

NEPLLT 144

Shraan:

b, 1800 Hoiomd

Stream:

{59800 Kn/om?

Sirpan:

3, Q000

Shraamns

00000 Koeole/h

SGhroam:

20,0300 Egiomd

Strpam:

12,9508 tg/rel

Htream:

10000 §

Ensrgy Stream

~1 ABAER0E Koaldh

Ensrgy Stream:

-2 AB1EH0S Kealdh

Energy Streams

NBPELT 178
MEPT1T 192
WBPL1T 208

COMPOSTTION

COMPOSTTION

109
COMPOSTYION

110
COMPOGRTTION

COMPOSITION

&4
CORPOSITION

bAA
CaPOsITION

F201
COMPOSTTION

PR

COMPOEITION

s

T TP

0.0000

03, 000G
9, 0000

......



Ermrgy Flow

LONBITIONG
Enargy_Flow

CONDITIONG
Ensrgy Flow

EOMDITIONS
Energy Flow

COMDITIONS
Energy Flow

CONDITIONS
Ensrgy Flow

CIMOITIONG
Temperature

~4, F09E408 Keallh

Energy Stream: P04
COMPOSTTION
=1 A30EH05 Hoal/h

Engroy Bhirsams PROS
COMPOSTT ION
-1.84904+04 Heallh

Ensrgy Streams PROY
COMPOSTTIOM
-2 OO0ES0E Kealdh

Enargy Biream: FI04
COMPOBITION
=1 169006 Keallh

Energy Stream; PROA#
CORPOSTTION
1. 169E+06 Koal/h

Shream: A
COMPOSTTION
32,0000



Hyprotech's Process Simglator HYSIM ~ Liconsed to UNICAMP
Data  94/11097 Yarsion £1.51 Case Mame UPGPINCH.GIN
Time Gre i8530 Prop Pho PR

Hypothetical Component Inforsafion page ~ |1
B B R e L R U R
3 Compoment 4 Yo 3 Fo 31 Ve 3I00W 3 Lin Densd Mol W33 Boil P43
I nams i U T Hg/omd M3 hgnoled 3 Hgiad 1 i g 3
CODPRBREULRDDOE B R DDDRERYDREIDDETUDBDDDRREDDRRIDIE BYDDRIITDE PDEDORDEDDIDENDTY
WEPTLIY 6§ 32,4603 30743 0L3D9RI 0.24TIF ABIOIEVOI BR.BMI A3.313
JMBRLIT 78 250.703 0 RLLBB3 0,346793 (.29433 T00.7IN93 89583 7B.28d
IMBPILT B3 06T J0.BAT 038608 0.31703 T1A.IGBLI 96.IBT 95083
INERELY 07 2R4.1B3 FR.7BT G,41373 033942 T29.B505T 108,211 107173
IMBRILI _I2Y 0,363 RBLABT GATT9T 0.34333 TAZ.4602T 110,513 121.70%
IWEFELY 134 JUALA0E  BT.813 0 G,48223 0.3Be0J TRELBAZTI 117.063 134,823
INBPLLY 150 IRLEIT 26,203 GLAY24T 0.41353 TER.92191 UE5.003 150153
RPELT 154 345,283 F5,393  G.BZIBY 0043963 TVILIA300 1BRG13 1640133
AMBRLIT 178 359,453 MLB03 0 055313 G.46A%F TBLLTTIAT 14073 178233
JHBP{LY 192 35,163 23,143 0.38373 0.49473 TOY.A63RT L4B.AZI 192,147
INBRELT 208 3 3BB.73Y 21963 GOAZELI O.B281T 79808043 188,213 208,953
BRI AR DD DR ADRDBD DRI ADDBDBDDRG ARDBD DR ADDDEREDET ADBD DD ADDDDORDDY



Hyprotech's Process Sieulator HYEIH -~ Uicensed So URNITAMP
Date 94711727 Version 0151 Case Nampe UPBPINCH.SIH
Tige  319:230 Prop Pko PR

Unit Operations

Mix Wikis-2 i &7
Mix HIE2s-7 B & 3
4
Hix BIX3:-11 1 i ¥
Mix MING:-23 21 22
Hiy BixG:-32 77 30
Mix Mixg:-74 75 T4
iy HI¥S -3 B4 g3 g2
Teg BIVL: 84 -8B -8
= piva: 2 ~&7 -2
Cool Paids 71 ~7¢ PE1H
11 3.0000 Kglomz
Lond FE20: 72 -7 PEo
D 3.3300 fg/ond
Losl PaZE; 81 g3 ~PEan
LS L0100 Ko/oe?
Sepd SEPi: 3 ~5 -4 iy
Seps SEPZs 12 =20 ~1%
Hen’ UASNZ0E: © =10 - -8
Sens YABNZGE: 73 ~25 -4
Sepa VABDZOT: 14 =19 ~1%
Sepd YASDZI0: 73 -7 ~74 - 75
Racy RECL: BY7% ~B7
Max Mush Iter: 3 Types Kested
Wegstein Cnts k!
VapFr Serss 16, OT00 Temp Bensy 100000
Press Sens: 16,0000 Enth Senss 100000
fel Flow Sens: 10,0000 Rel Gomp Sensy 140 0000
fery HEDZ: gav -
Max Numb ter: 3 Type: Hestad
Wenstein [nbs 3
YapFr Genss 16, G000 Temy Hensy 10, 5000
Press Genst 1. 0000 Enth hens: 10,0000
el Fiopw Hens: 10,0000 Rel Comp Sens: . G00G



Hecy

REES:

fid dus

ful ju

Al 3

fad ju

£33
)
i

Valy

Yaly

Yalv

Yzly

Yalv

Yaly

Yaly

Valy

Yaly

iH

RELS

ATUSTEL:

AIUETER:

RIUSTES:

YAV

VALY S

YRV

VALYL:

VALY

VALY

WRLYT:

VALV |

VALV

-1
Max MNumb Iter:
Meastein  [nbs
YapFr Sens:
Press Sansi
Ael Flow Sens:

HlE -3
Hax Muab Iter:
Hepsiein Onkg
YapFr Sens:
Prews Benss
Rel Flow Sens:

Adi Vare Maoss Fiow
Bep Var: Hass_Frac
Targaeby G.7h
Tol: 0, (005
Type: Secant

Ay Var: Mass Flow
Dep Vars Mass Frag
Targeh: .78
Tol: £, G005
Tyoe: Secant

A Vars Mass Flow

5]

ki
)

10, 0000 Teap
145, G000 Enth
10,0000 Rel Comp

7,

fd

10,0000 Temp
14,0000 Exth
10,0004 Rel Cowp

of sbream 87
EBlvont

Htep:
of strean B&
Falyeol

Step:

of stream 83

Bep Var: Dwmp Mess_Flo £blyeol
Target: matches stream 8o
Tols G, 0005 Ko/h Btep:

Type: Becant

Adi Yar: Mass Flow

of astream 54

Dag Yar: Cmp_Mass_Flo H2O
Target: matches sbream 86
Tols 4.0008 Kpih Btep:

Type: becant

Mass Flow of stream 874 =

shrean 87 # 10000 + . 0000
g8 -39
20 ~Ed
1% ~#1
24 -8
& -3l
27 ~ 3
i4 ~55
57 -5
TG -¥1

in

in

Tynes
Sensy

Senss
Sengi

stream &

Hested

10,0000
10,0000

Heated

10,0000
100600

100.000C Ho/h

stroam 70

30,0000 Kg/h

ghepan BS

0.5000 Ko/h

shream 55

04,5000 Ho/h

kg/h



Waly

FLim

Fmp

Primp

Pump

Coly

fnly

Tee

Gepa
Naly
Yaly
i

Doty

Puimp

Dol

Conl

Teoe

hek

YALVIG: 78

BEot: 51

BT 88
Efficiencys

Bl 56
Efficiency:

gLEVRL: 17
Efficiency:

TORRE201: 59

TORREZOG: 79
Py

Bivas 3%

TORRE2OZ: 95

Tt
YAEDINE: 33
YaLVE: 3A
VALY 37
W40

TORREZOS: 41

AT

FLEVAT: 47
Efficiency:

HIETs~45%

HECA: 404
Fax Humg 11
Wegsbein O
VYapFr Se
Press Se
Hel Flow Sg

FTURD: 44
[P

PATe 4T
T

DIV3: 4%

HETEr Hass Flow

shream B %

LI L e g

~79
~3% BIol
FER
~Bha BT
T 00%
~37 B21t
TEL G0
-8 ELEVA]
TR
i% ~14 -1
-5 -8 -PELE
~i3é -5
it 1 Iz
%7 Py
=54 5%
~38
-5
~ &l -84 ~&}
~PEin FURND#
43 ELEVAZ
75004
A4 43
-4%
ZHH 16 Type:

nts 5

nEd 1 0 Teap Dens:
%3 10, 00 Enth Sens:
net 5.0000 Bel Dosp Sens

~&7 ~PTHED
0.0000 Kg/ioal

~48 -7
57000 Kgiomd

-5 1% -5}

of sfream %% =

10000 4 0L 0000 Kgfh

g P TEY o

Haated

16, 0000
141, D000
143, 000



Sens
Yaly
Sena

T

Mix

Cosmp

Hiw

Comp

Cool

Sana

fdiu

Pump

Yaly

Heat

Heg

LHEE

B 0.0340 Kgic

g Cley  BE212.30 ¥J/T-h
B Bpee - gi/0-h
VALV T -9
VARG 92 -
VALYETY 74 -5
YABDSGS: 95 47
DIvSe 97 ~101
~98
HEXIO3-105 104
L
LOHPLy 105 ~10&
Tvps: Adiabatic
Adigbatic Eff: 75,004
HEdlie-107 73
COWP2: 107 ~108
Type: Adiabatic
Adigbatic BEffr  78.00%
PRl 108 =309
i 0.5000 Kgdfond
VARG 109 -5

AJUBTES: Adj Yars Flow
B War: Flow
Target:
Tols
Type: Hecant

e DR

Bad: &1 -l
fificisncy: 00

YALVIL: A2 —&%

PE0A: 48 -&7

G, 7000 Kg/om?
Shell Passass
Type: Simple

-5

-85

=10

103

1

Y o)
Polyiropio Bff:
104

COWe2
Poiviropin Effs

~Faol

~114

of stream 90
of sirgam 101
0,00 Kpmolesh

000 Kgmoleh Btep:

0Pl 12000 Kg/om?
A Clo:  400054.9% KI/C-h
Ua Spri -=-  RI/C+h

SETE: Temperaturs of stream 47

stream 45 % 1,00 ~
REFBOE: 15 %

i 4407

G =103

2 5

7 i

11 -3

B2

&% ~hd
P2

thaell Pesses: &
Type: Siaple
40000 T

~PEut DR
Aty A
- R
piot B4
P2 13
PRE (LY

v e e ok P

Th T

7708

106, 5000 Koeole/h

0. 3000 Eg/omd

1,600
3, D000
£, 0600
3, 3000
15300
00500



Heat

{niol

Dotu

BETS

ity

55 !

TORREZ04

40
o
i
45
48
b

~P (1125 1. 4000
~41 ~p2g DRy
-0 Paud ey
~53% FEDS IPSs
B P29 [P6s
-9 PFa0b P
~hé PR Py

Tepperature of stream 33 =

shream 90 # 10000 - 1500 C

&4 -G &h -7
i L2000 Kglomd DR

Ua Clos 25297.74 B1/4-h Bhell Passes:

g Spoy e KIG-h Type: Sispls

&7 & ~FEiZ

1 0, 3000 Kolond

A 5 ~hb ~BLP

~Pa14

213

ik

GO0
1.0000
0. T00G
17000
12000
3. 3000

QL0500 Kg/omd



Fyprotech s Process Simulator HYBIM - Licensed to UNICAMP
Date 94711727 VYersion [ Caee Name UPEPIHCH.GIN
Time Gei%sdn Frop Pig PR Loluen Mams TORREZOL

#Ed Column Inpub #ess

Mumber of Eeal Slapes S

Hfans 1 Pressure 31600 Endoml
Sfage 30 Pressure FE,200 Rogioe?
Gtags i Temperaturs Estimate ~2.080 L
Biage 30 Tesperature Estimate -15.000 ©

Feed sireanm 59 enters on stage 1

Feed steeas 15 enters on stage 30

fvarhead Vapour Estimated Flow J800.00600  Ynaole/h
flwerhesd vapour product goes to strsam 14

Bottom liguid product goes To sbtresm 17

Hote - stage efficiencies are being used!

#xek Specificabions #4e



Hyprotech's Process Slaulator HYSIM - Licensed to UNICAMP
Bate AL/ Version £1.81 Dase Name UPGPINCH.SIH
Time 0319130 Prop Py PR Column Mame TORREZGL

#ei Bage Efficienciegs ¥ads

ZOEDENDRBLDRERDREDIN?
3 Stage J Efficiency 3
CORDBDIRENDEBORDOIDDD

3 T3 0.380000 2
3 203 0.3B00OD 3
3 503 G.IBI000 3
3 & 3 0382000 3
308 3 0.383000 3
3 & 3 G.IBAGH 3
3 T3 0BRGN 3
3 g 3 4.385000 3
3 #0030 0EHA0NN 3
010 3 0.3R7O0G 3
I 13 0,388000 1
3 T3 0 EB000 3
301321 0,I89000 3
314 3 030000 3
315 3 o.350000 3
336 3 0391000 1
317 3 G.Ra00 3
318 3 0393000 3
I O1F 3 4394000 3
IO 3 0398000 3
30023 0.0
dOOER 3 0.3EBO0G 3
I 003E 3 0.399000 3
IO O3 0 0,400000 3
3007003 GLADR000 3
30031 0.4803000 1
I 037 3 £,5808000 3
3B O3 0408000 3
30029 3 0412000 3
330 3 4,470000 3
AERDDDBRARBODEEIDRRDY



Hyprotech’s Process Simsiator HYSIN - Licensed to UNICAHP
Dats  94511/37 Yarsion L1.51 Dase Name UPBPINCH.S5IR
Time Ge %20 Prop Pko PR Column Hame TORHERZOZ

®epd Lolumn Tnpul %tx

Humber of Real Stages 49

Btage i Pressure 1hANY ¥olomd
Btage 49 Pressure {5,930 Ko/om?
Shane 1 Temperature Estimate [RLCI I
Stage 49 Temperature Estimate 7000 O

Fegd stream 33 enters on stage 1

Fesd stream 28 eniers on siage 2

Fasd stream 31 epters on stage 25

Foed stream 52 enters on stage M

Gverhead Vapour Estimated Flow S0, G0H Komole/h
Side bxchanger on stage 4% iz energy stream P207
Deerhead vapour product goes to streas 33

Bottom liouid product goes to stream 37

Hote ~ steoe efficiencies are being used

w44 Specificabions #des
1t Temperaturs on stage 49 is to be 120,500 0



FYRTOLTECN - & FTOCess LURUIAYOR BYREN o Liosnasd Lo UNILAW
Date  wA/LL72Y Yersion G181 Case Mame UPGPINCH.S5IH
Time Gei9i20 Prop Pho PR Column Name TORREZOR

#ed Hiage Efficiencips #R%%

IRCDDDBOBIDIRINRDRI
F Htage 3 Efficiency 3
CORDIDORERDDDDRBARDDD4

2 13 §.7290000 3
3 203 0,EE000 3
3 I3 00000 3
3 & 3 4, 3000 %
3 8 3 0333000 3
3 A 1 DRI 3
3 703 RN 3
3 B3 0333000 1
3 307 G.324000 3
30010 3 (L5000 3
N O A A R L L A
3017 03 0.3RGO0G 3
3133 G.980000 2
I 14 01 0581000 3
013 GUBRR0O0 3
3e 3 G,5E3000 7
30017 3 GLEEI000 3
3018 3 0583000 3
30193 0,583000 1
I3 3 (584000 7
302103 0.5BAO0G 3
3 ZF 3 0.585000 3
30023 0.590000 3
I 024 3 0591060 3
300033 04790006 3
30 0203 GBLHEG 3
i3 0.B3BOOG 3
I3 §.550000 3
30029 3 G.561000 %
I 1 0585000 3
300313 D4R 3
I 0032 3 0.508000 3
I3 O3 0513000 3
3O O3 0832000 03
3033 0550000 3
30036 3 0.BAMNG 2
3% T GUGREGD 3
30038 3 057000 3
I3 7 0578000 3
304G 3 0.5B0000 3
041 I 0.RER000 3
&2 3 D,ERHOL 3
30045 3 G.400000 3
3084 3 QLAT0000 3
I 45 3 0.E2E00 3
I A& 3 0635000 3
37 3 D.EBOONG 3
801 G, H50000

I Ned Cad

3
&3 1.a0u0l 3
DRENBRRADIDDTDRIBIDY



Hyorotech's Process Simulator BYSIN - Licensed fo URICAHP
Dake  T4/11/27 Yaraion £1.51 Dase Namp UPGPINCH,BIN
Tims Gri9a 20 Prop Peg PR Lolumn Hame TORREZOD

#iE Dolumn Inpub ®ass

Mumber of Heal blapes 27

Ghage 1 Pressure 10,83 ¥glomd
Shtange 26 Pressure 11,407 ¥g/om?
Stage 27 Pressure 11,430 Hg/oal
Hhana I Tempsrature Estimate 34,000
Stane 77 Tesperature bstimate 25000 C

“
A

Feed stream 41 enters on stage
Hide Liguid dram from siage I to sbream 61

Eztimated Flow S0, 0000 Komoledh
Side Liguid draw from stage 26 fo stream 42
Bigde Exchanger on shage i s energy stresn F2L0
Side Exchangsr on shage 27 im energy sbream FORROE

Dverhead vapour product goes to sirean &0
HBobtom liguid product goes to stream 44
Mote - stage efficiencies are being used!

#2%% Gpecificabions eess
; Flow of the stage 1 Vapour iz o be  Q.0000E+00 Homoledh
23 Temperature on stage 37 is Yo be 261,200 ©
% Reflux Ratio of stage 1 is fo be 09500
s Flow of the stage 36 Side Liguid is to be 89,500 Mi/h



Hyprotech's Process Simulator HYSIH - Liconsed to UNICAWP

Date
Time

B471{1727
Dal9e20

Yargion o5 Gase Hame UPEPINCH.SIH
Prop Pkg PR folumn Meme TORREZOS

e Btage Efficiencies ®dkd

SENDRPINEDOLUBLENDING?
F Btage 3 Efficiency 3
CRODDDDDE BIDDREDDRDIN

k! 13 1.000000 3
3 203 0085000 3
3 303 0.BiA000 3
K 4 % L.BIS000 3
3 903 0.B2R000 3
3 4 1 GLEZIO0NG 3
I 7003 DUERLO00 3
i B3 4.u00n 3
3 $ 3 b.BHO0 3
3 in 3 G.HZ0000 3
S % S R P 4K L
412§ 0.614000 3
30013 3 0.557000 7
318 3 GL.ATNE 3
IO I3 .736000 3
Iooih I g.7RA000 3
3173 077N 3
3o o3 4TI 3
IO 3 080300 3
I 3 B0 3
I3 0.8i8000 3
J 2203 GBI 3
I3 o BII00 3
33 G.BEO000 3
3008 3 0.83a000 3
333 0,8380G0 3
I 0097 %3 1,000000 3
AIDDBDNRARDDDDIDDD Y



Hyprotech's Process Sisulator BYSIH - Licensed to UNIDANMP
Bate  94/11/47 Yersion 1.3 fase Mame UPGPINCH.GIN
Time (319320 Prop Pkg PR Lolumn Name TORREZGH

#aad Colusn Inpub wess

Mumber of Real Stages 32

Htage i Pressure 12,730 ¥g/om?
Biage 52 Pressure PRI Kofomd
Shage 1 Temperature Estisets S2.000 C
Stage 37 Temperaturs Estimats id.onn O

Feed stream H40 enters on stage 12
Bide Liguid drsw {froe stage 1 %o abrean GLP

Side Exchanger on stage 1 is energy stream PZI4
Side Exchanger on stage 32 is enerpy shream PRIS

Tyerbead vapour product goes 0 sbream &8
Bottom liguid product goes fo stream b6
Hote - stzge efficiencies are being used!

##4% Pperifications #443

i: Flow of the stage 1 Vapour is to be  O.0O0GE+O0 Hgeole/b
e Flow of the stage 1 Bide Liguid is fo be ZE2.500 Eomole/h

I Beflux Ratio of stege 1 is fo ba  0.9504



Temparatyre =21 7800 O

Btreams 12
CONDITIONS COMPOSTTEON
Teaperature -2, 5000 €

Biream: 18

COMDETIONG COMPOSITION

Tengers ture =20, 0082 £ H20 (3, 0000

Pressure 322900 Kolom? Ediyrol £ 0000

Flow &89.1872 Kgaole/h Hething 0. 1883
Ethans 0.128%
Propanes 08,1822
i~Butane 4.0135
P Bua e 20152
i~Pentane 4,052
nPentane (.05
n-Herane 0775
Zé-thutane 4,0017
23-hutans 0. 0555
Jtpentang 0. 0196
IMeyvepentens AT
m-Heptane 48,0873
1~ i3-MOTS 0. 0450
[ I (. 0449
-thevans IIRT
Moyelohegans (3, OA53
s-Bebang G.0029
Pai-tpenians {3, 0057
Fih-Mpentane 3, 58
2-Mhentans 0.0108
S-theptane £.0258
ah-thewane (. 0013
2 Mhewane {.0019
Ph-dhexansg 0,0011
IA-therane O.00172
Ecvolopentan 0. G0B4
I-Hoctans 0. 0012
2-Moctang 4,0014
f-Nona g 1, G086
fhe {5, 0138
fitronen 4, 0006

Streans 1B
CIRDITIONG COMPOBETION
Frasaurs 32.24800 Kgloms



CONDITIONS
Pressurs

COMDTTIOMS
Ligval_Flow

CONDITIONG
Pressure

COMBITIONS
Progssurs

CONDITIONG
Fressure

COMBITIONG
Prossurs

COMBITIONS
Temperature
Pressurs
Flom

Bhresm:

17,8300 Ko/om?

Streams

230000 Mi/h

Slraams 4

15,3100 Ho/om2

Stream:

17. 0800 Kgfon?

Strezm:

15,6200 ¥glomd

Bireamy

11,9600 Ko/om?

Stream:

90.080% [
10,7069 Ko/ond
4468.8896 Kgmolelh

Fai

31

&b

COMPOSITION

LOMPOSITION

COMPOBITION

LoMPOBITIN

COMPOSITION

LOMPORTITION

COMPOGITION
H2G
EBlyocal
Methane
Ethane
Propane
i~Bubane
Butane
i~Pentans
r-Pentang
fr-Hexans
Pr-fhutzng
2i-Mbhutang

0. 0000
0, G000
(1, QOO0
0,0000
O 0000
0. 0008
0.0147
02,0571
0.0645
86,1438
0.0033
0. 0AZ7



LONDETIONS
Fressure

COMDITIONS
Temperaturs

COHDITIONS
Temperature

CONDITIONS
Pressurg

CONBITIONG
Mass Flow

F-Fipenians

Siream: 47

24,0300 Kg/eal

~20G. 0006 O

=20, 0000 ©

Stream; 4B

Stream: 498

Streams 51

13,4300 Kg/om2

JA000 0000 Eg/h

Gtreams 52

(.0366

1Hevepantans
n-Haptane
{01 00D
[ES SRS B
I-ihexeng
Hoyelohevans
a~(ctane
2i%Hpentane
PA-tpentane
Mheptane
FMheptane
Fid-Hhevane
255-Fhesane
Z4-thexens
H4-vhaxane
Eryolopentan
FMoctans
2Foctane
n-fonane

L2

Hitrogen

COMPOSITION

CORPOGIT TN

COMPUSITION

COMPOBITION

COMPOSTTTON

0. 05%1
. 1089
IR AN
00830
0, Ohbb
L 0837
0054
8.0108
0.0104
4.0199
G.0475
000724
00035
00020
0.6021
,0154
0.6022
0. 0024
SN
00, Q000
{3, B0



DONDITIONS
Prassure

CENDITIONG
Prossure

CONGITYIONS
Temperature

CONDITIONS
Vapour Frac

CONDTT oS
Temperature

COWDITIHONG
Pressure

COMRITIONS
Pregaurs

CONDITEONG
Temperaiure
Pressure
Mazs_Flow

Stream:

40,0300 Ko/om?

Birpam:
32,6060 Kgfoal
Biream:
-2 0000
Stream:
{4, 000
Streams
230000 ©
Sbreamy
20,0308 Kolom?
Htream:
13,1300 Eg/fom2
Stream:

42,0681 ©
H4.0800 Ky/oe?
1084, 0807 Kg/h

33

a4

37

)

%1

2]

COMPOSITION

COMPOSTT I

COMPOSITEN

COMPOBITION

COMPOSITION

COMPORTT TN

COMPOBITION

COMPOSTTION
HZ0

Efilyeol
Methane
Ethane
Fropane
i-Butane

G AYET
. 3863
8, 0000
0. 0000
0. 0000
0, 0000



neBuians {3, 0000

i~Pentane 0. 0000
n-Pantans 3. 0000
n-Hexane 5. Q00
22-Mbutans O, D000
Fi-thutane 0. GO00
I-Moentane {3, 000
iHovepantens RV
n-Heptane G 000
1~ i %-WM0ES 11,0060
I~ 3-HECS (. OO
2-Fnaxana . 0000
Meye lohexans {3, BOO0
a~-lctans (1. G000
SaE-Mpantane 0, G000
Zi-Mpantane 0. 0000
-Mhaeptane 3, 0000
S~thaptang {1, 3000
L3h-Mhexane 03, G050
2X5-Whawane (L0000
H-fhexane . GO0
H-ttheane {3 G000
Eevriopentan {3, 000
Ffockans {3, G000
2toctans £, GO0
ri-Mnnane 0 G060
N1 {10060
Hitrogen {1, 0000
Stresms 07

EOMDITIONS COMPOEITION

Teaperaturs A2.GAE1 C Hzll G.41%7

Pressure 34,0800 Kg/onl EBlvend . 3U83

Flow 33,9288 Kgeniaih Hethans 0. 3000
Ethane 4, G000
Propane 0, G000
i~Butane {3, 0000
r-Butane 0, D000
i-Pentane 0. 000G
nFantang 3, 0000
rr-Hexans {3, D06
22-Hbutane {3 (00
Zi-thutane 0. G000
I-tipentans 0L D000
Meyepentens {0, QOO
n~-Heptane {3, G000
foe 1 3-HEES . 0G0
R A ¢ R 0. 0000
2-Mherans 4.0000
Hoyn Lohaxans ., 0000

n-fictane O, OO0



CONDITIONS
Frossurs

COMBITIONG
Vapour_ Frac
Pressire
Flows

34,0800 Kyfom?

0.0000
19,2500 Kg/om?
1143, 1043 ¥gaole

Lii-Mpantane

Stream: B4

Stream: 90

ih

03, GOO0
2ih-Ppentane
Z-Mhentane
F-fheptane
Sad-thexane
Lr5-Vhexans
2h4-Hhewans
Jh-Vherang
Eryelopentan
J-Hoctans
Moctane
TPl g

o2

Hitrogen

COHPOSIT 10K

CORPOSTTION
H20

EGlyeol
Hethans
Ethane
Propans
i-Hutans
rBukane
i-Pentans
n-Pentans
n-Hexane
22-Hbtane
23-Mhubane
I-Fnentane
Icyepanians
Heptane

LR s
1~ e3-HEEH
-Mhexans
Heveiohewans
nUeiang
2R-Mpantang
2id-Mpentane
2-Mheptane
S-Mheptang
2X-Mhevans
Tra-Hherang
A-Hhexane
I-dhecane

0. G000
0. 0000
0, 0000
09,0004
£, (600
§.0000
0.0000
3. 0000
0. 0000
3. 0000
3, Q000
0,000
T 0000

Q. G000
{0600
0, 0175
0.0291
0.9185
G019
3. 0048
0. 0085
0.0014
13,0000
. G0E
0 0000
L0000
0,5000
0, 000
4, 0000
(3, 0000
pRECH
O, DG
0, 0000
&, GO0
O, QR0
3. 0000
0L 00T
(. 0000
3, 0000
06000
03, Q0G0



CONDITIONG
Fresaura

CONDITIONS
Fresasurs

COMDITIONS
Yapour Frac

COMDITIONG
Yapour Frac

COMBITIONS
Yapour Frac

LOHDITIONG
Vapour Feac

CONBITIONS
Flow

Eovolopentan

Streass 52

5.1800 KgfoaZ

Siream: Y8

1.7800 Kg/fom2

1.0000

10000

1.0000

2.0000

Stream: 102

Btreams 103

Bhream: 104

Streams 109

Stream: 110

G.0000 Kgaole/h

FHoctane
Moo tane
tr-fomne
ooz

B trogen

COMPOBITION

COMPOGITION

CPOSITION

COMPORITION

COMPOBITION

COMPOSTTION

COMPOSITION

G G000

&, 0000
0, 0000
0., 0000
0, 0005
(3.0008



CONBITIENS
Energy Flow

CONDITIONG
Energy Flow

Ensprgy Stream: P20
COMPOSTTION
§ABSER06 Koal/h

Energy Stream: PIGT
COMPOGITION
2. 499006 Keal/h



Hyprotech s Process Sieulator HYEIN - Licenssd bo UNICAMWP
Pate 9A/12/10 Veraion L1.5% Laze Name UPEPMADL.BIH
Time  T2134:30 Prop Pkg PR

nit Operations

fdiu AJUSTEL: Adl Var: Hass_Flow of abreas BY
Dep Var: Mass Frac Efilyend in shream &
Targets .74
Tols &, 0005 Steps 100.0000 Kgih
Typee Sscant

fiek ju AIUGTEZ: Ad) Var: Mass Flow 0f stream B
Pep Var: Mass Frag EGlycol in shreay 70
Targat: }.76
Tols 0. 0005 Bhep: 100, 0000 Eg/fh
Typas Secant

Al ju AIUBTES: Adi Yar: Flow of strean 90
Dep Vars Flow ot stream 101
Target: .00 Kgmolalh
HIE 0.0001 Kgnale/h Step: 1060000 Komole/ih

Type: Sscant

Pump BiG1: 46 ~47 B2G1
Efficiency: &5, 00%

Pugg B3 &1 ~& B20%
Efficiency: &0 0%

Pasmp BIGIwe 57 ~58 B2k
Efficienty: a5 .00

Pump B2iie 52 ~33 B211
cfficiency: 32.00%

{omp LoMPiy 108 ~10b LoMe
Type: fdisbatic
Adiabatic Effs  75.004 Polviropic Effr 76.75%

fomp EOMP2: 107 ~108 COpP2
Typas Adiabatic
Adigbatic Effy  79.00% Poiviropic Effs  77.01%

Teu Bivi: 84 ~H7% ~Bf
Tes vz 25 -2 ~2h
Tes DIVEe 44 ~4b% ~ 4%

(o]
i
A
<k

Ton Diva: 49 -5



Taa Divis 97 ~95 ~3% iy

~141
Ton DIVh: 8% -39 1%
Tee Div7: 47 ~ &5 -7 %
Tes DivE: 29 -30 ~25%
Pusnpy ELEVAL: 17 ~18% ELEVAL

Efficiency: 106 0%
Mix MiKis-2 87 i
Miyx KILi0:-105 b 162 103

104
Mix HIXi1e-107 106 A
Hix MIN1Z2:e-44 &3 S
iy IR ANTRS 454 48
Wix Hixnids-32 324 0%
Mix HiXis-7 4 5 &

B9
Wi MIEZe~11 7 i0 ig
fix MI4-23 s 21
Hix RI¥Ge-40 m KL
fix WINT 43 42 &1
Mix MiXBi-14% 0% 11
Mix HINT:-&4 &% 58
Cool P07 4% ~44 ~P 07

Dy 07000 Kg/loe?
Heat FR20B: 34 -3 il =5

DRlz 00840 ¥o/ea?  DPZ: 0,700 ¥glom?

Ui Cler  HBEN4G, 16 WI/A-h  Shell Pasoes: i

U4 Bpce — EI/G-n Typse Simple
Heat F2i0%: 59 i} WE) -3

Pis 1.0000 ¥gfom2 TP 39000 Kofom?

U Cler  27329.82 KI/G~h  Shell Passes: )
UA Spos e Kill-h  Type: Sieple



Conl

Hecy

Raoy

Racy

LNBX

LiEY

Bepl
hiepa

et

Bet

et

108 ~107

P33t

hP: 0.5000 kofoad

B+ ~@7
Max Nusb Iter:
Wegutein Cnk:
VapFr Sensy
PFress Sensi
Rel Flow Senst

ifs ~18
Fiax Muab Iter:
Hegstein (Onb:
VapFr Sens:
Press Sens:
fiel Flow Bena:

I1 db ~&6

HMay Numb Iher:
Hegstein Dok
YapFr Bens:
Press Seng:
Bel Fiow Sens:

3 Type:
&

100000 Tomp Sensy
10, 0000 Enth Gens:
100000 Rel Comp Sens:

3 Types
10, 0000 Temp Bensi
16,0000 Enth Sens:
10,0000 Rel Comp Sens:

i Type:
100060 Temp Senst
16, Q000 Enth Hens:
10,0000 Rel Doep Sens:

2 -3 ~Pa0L DRl
7 -8 ~-PR02 gf2e
i1 ~1Z ~PEOE HERE]
i -1k 201 BF4s
78 -1 paad [
99 R Lixl P03 [L3:H
34 ~ 3% ~PH4 BPis
47% ~48 ~Pa P23
4% 9% -PRT BP3s
100 -1 p204 P4
29% - Bl PR0S LA
A0 - pagy L
i -5 -k ~h
12 ~ 20 ~13

fass_Flow
stream 07 #

Mass Flow
siroam 46 %

Temparature
shream 90 %

of =mirean B2 =

10000+ 0,0000 g/t

af skream 44% =

L0000 + 0000 Kah

of sbream 33 =

£.0000 ~ 1.5000 €

Heated

10, 0000
10,0060
10, 00

Hested

100000
[URECEY
£, 0000

Mastead

10,0006
13,0000
10, 0000

0. 5000
1..3300
3.0500
1600
&.05000
0.0000

1,0000
0. 7000
G, 70650
0. 0000
1. 4000
1, 4000



Sat

BET4: Flow

Het

Gl

folu

Valy

Valy

Valve

Yaly

Valv

Yaly

Yaly

Valy

Valy

Waly

Yaly

of siream
strgam 27 #

GETS: Flow
strean 47 ¢

TORRERZ01: 33

TORREZ2GZ: 51

-53

TORREZ2O03: 40
~-41

VAZ0Z: &
YVl BB
YALViD: 33
VALY1Ls A2
VYALVIZ: &0
VALV1G: 51
YALVIZ: 94
YALVZ: 20
VALVE: 19
VaLVd: 24
VALVE: 24
VALVA: 27
YALYY: 50
YhtYE: 3b
VaLVe s 37
VABOOG: 23
VABH20Y: 14

VASDZ08: 33

VARDAOT s 19

L% =
0,3000 +

of stream 474%
05000 +

~FRL

0.0080 Kamole/h

00000 ¥omols/h

~14

32
FY

&2
FORN#

-

~hi

~70



Sang

VABOINZ: 92

Bepa YREDIOE: 95

-4

-3



Hypratech’'s Process Sieulator HYSEIH -~ Licensed to UMICAMP
Date 94712710 Version £1.51 Dase Hame UPGPMMDL,SIN
Time  22134:08 Prop Pkg PR Column dams TORREZO

4% Dolumn Inpul 448

Pumber of Real Stages 0

Stage 1 Pressure Sl.600  Hofoe?
Btage 30 Pressure 52200 Kofomd
Stage 1 Tempevature Estimate ~10,600 O
Btage 30 Temperature Estimate ~2G.000 O

Feed stream 55 enters on slage i

Fead siream 13 enters on stage 30

{verhead Vapour Estimated Flow 4000, 0000 Hgmols/h
Bvsrhead vapour product goes to stream 14

Bottom liguid produck goes to siream 17

Hote ~ stage efficiencies are being vesd

443 Gpecificalions #4at



Hyarotech's Process Simulstor HVGIH - Licensed fto UNICAMP
Date 94/12/10 Vargion £1.51 Gase Name UPGPMMDI.BIR
Time  24:34438 Prop Pkg PR Column Mame TORREZOL

#54% Giage Efficienciss #4ds

ZODDDIRDRRINRINDDRDINT
3 Stage I Efficiency J
CRDDRDBRERRRDRDRRDRODS

k1 P03 0415000 3
303 3 0430000 3
3 03 0440000 3
3 4 3 0448000 3
3 3 3 L.44R000 3
34 3 0450000 3
3 703 0.4B0000 1
3 B 3 0450000 3
3 2 3 0.A51000 3
d0H 3 0.452000 3
33t 3 0.485000 3
31201 %.485000 1
3 01F 3 LA56000 3
301 3 0.457000 3
3 15 3 0459000
I e 3 040000 3
30017 3 0460000 3
I3 0461000 3
3 1% 3 0461000 3
I3 3 Q462000 3
3002t 3 0464000 3
323 0443000 3
3002 3 043000 3
3023 0,463000 3
3 03 3 0463004 3
3 36 3 Q.568000 3
3027 3 0470000 3
32 3 047000 3
I 3 04750 3
3003 3 O.480G00 3
EDRDPRDRADRDDDTNDDONDY



Hyprotech's Process Sisulator HYGIM - Licensed to UNICAMP
bPate 94712710 Vergion L5t Tase Name UPBPMMDL . BIR
Time  22:34:38 Prop Pkg PR Column Mame TORREZOZ

#4%% Dolumn Trpul S

Mumber of Resl Skages 49

Biage 1 Prassure 159680 Hg/omd
Ghage 49 Pressure 19,930 Ko/om2
Blage 1 Temperature Estimate bOOG O
Gtage 49 Temperabure Estimate 17000 ¢

Feed siream J1 enters on stage i

Feed sireas 31 enters on gtage 2

Feed streem 32 enters on stage 33

Feed stream 28 enkers on stage 12

verhead Vapour Estimated Flow 345, 0000  Kgaolelh
Side Exchanger on stage 49 i energy shream P2GT7
Overhead vapour product gpes to stream 33

Bottom liguid product goes to stream 37

Note - stage efficiencies are being used)

#x4% Hpecifications s
it Heat Ewchanger Duby on siage 49 is5 to be  2.5000E+04 Kealdh



H??ﬁétéfh”g Process Simulator HYSIH - Licensad to UNICANP

Bate
Tims

BASIZA0
RS ENT

Yeraion £1.51 Caze MName UPGPMMDL.SIH
Frop Pig PR Coluen Mame TORREZGZ

##a% Otage Dificiencies #34d

JRRRDRDDRDDIDINIBLDIN?
§ Gtage 3 Efficiency 3
CODORDREERRIDRDDINGTDY

3 b3 0L EEBO0D 3
3 203 636000 3
3 303 G.E6RMOD 3
3 4 3 037000 3
3 §F 3 4.371000 3
3 b3 OITENG 3
3 73 0573 3
3 B 3 0.373000 3
3 F 3 0.37AME 3
30010 3 §.37E000 3
3001t 3 0.37BIOG 3
312 3 0400000 3
301303 0.636000 3
Ioo14 3 G.A38000 3
I 0018 3 0.641000 3
I 16 3 GLAEN00 3
317 3 G.A83000 3
3018 1 G.a4300 3
30019 3 0644000 3
3 R0 3 0.684000 3
3003 3 0645000 3
300203 0.645000 3
3 53 D.HATO0R
I 00M 3 GLERIN0 3
300353 G.543000 3
3 F& 3 0.BEYG00 3
I 023 4,613000 3
I 2B 3 QLA 3
I 003 3 0.63%000 3
33 3 GLAEEN00 3
303 3 G600 g
F 032 03 63000 3
I E 3 O k8000 1
3003 3 0420000 3
30033 7 0.633000 3
I003h 3 Q.AREN0 T
A0 37 3 GLESE 3
3O 3 065200 3
30039 3 0.63400 3
34 I 0.637000 3
341 3 D.AA0000 3
i 203 0,433000 3
30045 3 G.eATD 3
3084 3 A3 3
345 I 0.862000 3
30046 3 GLATHOG 3
3 &7 3 G.ABT0G0 3
388 3 G600 3
I49 3 1000000 3
ARRDEDRRADRIIRRRRERDY



Hypratech's Process Simulator HYSIN ~ Licensed to UNICAHP
Date W4/12/10  VYersion £1.51 fase Mame UPSPHMDI.BIH
Time 22:%4¢38  Prop Pho PR Column Mame TORREZOY

##4% Column Input #E%%

Humber of Real Stagss 27

Htage } Pressure 10.6830 KofoaZ

Stage 27 Pressurs 11430 Kg/omd

Stage } Temperature Estimate 34000 €

Htage 27 Temperature Estimate 1700 O

Feed stream 40 enters on shage 12

Overhead Vapour Estimated Flow 100000 Komoleih

Side Liguid draw from stage i %o stream &1
bsbimated Flow 550,.0000  Kgmeole/b

Hide Liguid draw from sbage 26 to stream 81

Bide Exchanger on stage i is energy stream P2I0

Hide Exchanger on stage 27 iz energy stream FORNDOE

Overhead vapour peoduct goes io shreas 36
Botios liguid product goms to sivess 42
Hote - stage efficiencies are belog used!

#EEk Gperifications #Eu
: Temperature on stage 1 is to be 3300 C
s Temperature on stane 27 is fo e 190,000 C
s Reflux Ratio of stage 1 is fo be 4.5000
t Flow of the stage 26 Side Liguid is fo be 50,000 M3/h



Hyprotech's Process Simulator HYSIR ~ Licensed to UKICAWP
Pate 94/12/10  Version £1.51 Casn Hams UPEPMMDL.SIN
Time  J2:34:38 Frop Plkg PR Column Mame TORREZOZ

#eak Qhage Efficienciss %4

ZDERRDDRRBLODDRBRDDIN?
3 Btage § Efficiency 4
COBDDREDEDIDIDDDTEDIDG

3 13 1,000000 3
1 203 G77TH000 3
1 I3 0.78s000 3
3 4 3 0H.791000 3
i 03 0793000 3
3 G 3 079000 1
3 T3 G.79A00G 3
3 B 3 0.79E000 3
3 9 3 0.E00000 3
4 3 0.801000 3
I o3 o803 3
38201 0591006 3
I O3 3 04605000
343 0.4620000 3
3 15 3 03000 3
I 016 3 0.682000 3
I 017 3 066000 3
318 3 0.67B000 3
30019 3 0.689000 3
I 3 0 HID00 3
IR 3 4.711000 3
J003 3 0.72N00 3
I 03 00500 3
3 24 03 0,400 3
I 023 3 0733000 3
300201 4760000 3
J 7 03 1.0600000 1
SRDNDDENABDDRIDDRINDDY



Hyprotech's Process Sieulator HYEIM - Licensed to URIDAWP
Date  94/12/11 Yarsion £1.51 Case Mame UPHPHMMLIA.DINM
Timg  20p42:2 Frop Pig PR Lolumn Mame TORREZGH

PROCESS FLOWSHEEY SPECIFICATIONS

Befault units: &I
tguilibrium Packags: PR
Enthalpy Package: PR

Siream: 43

CONDETIONS COMPORITION

Temperatura 90,1055 O H20

Hass Flow 461, 480 Kg/h Eblycol
flathans
Ethane
Pragana
i-Butane
n-futane
i-Pentzne
nPankang
n-Herang
Zi-Mhitane
Fr-Hbubtans
S-¥nentane
Heyepentens
n-Heptang
R o e
i r3-MLES
2-fhexans
Hrvelohexane
n-{etang
F3i-Moentane
3A-Fpentanse
d-theptane
Sefheptane
2ha-Mhaxane
2X5-Phauane
Z4-Pherane
Sh-dherang
teyeiopentan
FHovtang
2-Hoctans
n-Monang
co2
Hitrogen

Shream: 4%
CONBITIONG COMPOSITION

0, 0000
., (000
£, 0000
G, 0000
G 0000
G, 0078
0.0147
0. 0570
0.0643
. 1437
0. 0033
{0, DAY
0844
0.0591
0. 1059
0. 0HZS
(b O3
0.04654
G DEET
0. 0054
B 0103
0.0106
0.0159
0.0475
0, 0024
0, 0035
£, Q020
O.0021
0.0154
L0052
(. 0020
40085
. 0000
0, (1000



Tempers fure 13327 WA 1L D00

Fressure 15,1300 Hglemd Elvoal 0. OO0
Mass Flow 16453.9902 Kafn Hathans ., 0001
Ethane 41141
Fronane 0. 4824
i~Butane 0. 1RER
fi~Bubans G. 1576
i-Pentane (1. GAA4
n-Pentang 8, 0360
-Hexane 0 0058
F2-Mbkans 0, 0008
L-Hhutane IR
SHpentans 0G4
iHoyopentane 0.0017
n-Haptane . 0001
Pme i B-MODS L0003
1-Erd-MEDE . Y2
-Mherae 0002
ficycichexans GO0
re-Drdane 0. 03000
IE3-Mpentans Ty GRG0
Z34-Hpentans 0, 600
2-Mnepiang {0080
S-Mheptane 0. 0000
234-Hherans {3, H00G
2E0-Mheyang 0, 0300
2h-thanane Ty 0303080
J-Hhevans TRV ELE
Ecyclopentan 0 QO
Jrfinctang G, G000
Mactang 7., Q08
rMonane {3, D000
&0z 0, 06000
Mi tromen RV L]

Giraam: 63
CIMBITIONG CORPOSTTION
Tesperatura 42,2000 ©

birpam: 70

COMNDITIONS CIHPOSTTION

Temperature ~24,.0000 © HI (B0

#rassure 22,2500 ¥nfom? Eilyeol 0. 4837

Mass_Flow 20HT 3628 Kogih Methane £ (000
Ethans . 0000
Fropans HRPELY
i-Butane L0000
r-Eutans . 00040

i~Fentans 1, 0000



LI TIONS
Pressurs

CONDITIONS
Frassurs

CONDITIONS
Temperature

19,3300 Kg/oml

10380 Kofom?

n-Pentang

Btreams

Birpam:

Ghream:

28.0000 ©

71

{ D000
f-Henans
22-Mhutans
ZE-Mhubane
FHpentana
ieyepentena
n-Heptang
1-c i 3-M00S
1-Hed-HUES
theranm
Howe lohexane
n-fokans
L¥5-Hpenfans
Zi-Hpentanse
Z-theptane
F-thaptane
Fih-Phesane
Fi-Mherane
2a-fhexeng
H-Mherane
Eoyo lopantan
a-bnctans
hoctane
n-piona ng
Loz
Hitrogen

COMPORITION

COMPOSTTION

COMPORITION
H20
EBlyvool
Helhang
Ethane
Fropans
i-Bubaneg
n-Btang
i-Pentans
n-Pantans
n-Haxang

3. 0008
G, GO0
{1, 0000
0 DR
(L0000
0, 0000
0, D000
0, G000
U, QO
3, D000
000
£, G000
3. G000
. QR
{3, G000
D, Q0600
0.0000
{0000
0, D000
0, GG
G G0
3, 0000
0, 3000
00070
(. 0000

0. 0000
10000
00000
0.6000
. Q00
0.0000
9, 0000
&, Q000
4. G000
(0000



COMDITIONG
Temparsturs

0000 ©

a-Mhutane

Birean; 94

PRUEEY
-Hhutane
S-tpentane
{Hcycpentens
n~Heptane
i-oi8-HEES
{~Er3-HOLH
-thexame
Hoyolohexans
mfchans
Eik-Wpentans
ZiA-Hpentane
-hephana
S-thentane
LiA-Hhexsne
Li5-Mhevane
2A-Hhexane
Hh-thevang
foyclopenian
SHoctams
I-Moctane
rNonang
Lo
Mitrogen

EOMPOSTTION
H20

Eblyrol
Methans
Ethane
Propang
i-Butzos
f-Butans
i-Pentane
n~Pantane
f-Hexane
23-Mbutans
2i-Fhutane
S-Fpantana
itcyopentens
r-Heptams

I d-HOCS
b 3-MECS
-Fhegane
Moye lohexane
n-{ictang
Pil-Hpentana
234-fnenkane
-theptans
F-theplang

0. 0000
3, 0000
FR
{3, G000
3.0000
0, 0000
(0000
{1, GO0
3, OO0
0. 0000
0. 0000
&, 000
., D000
. 0000
£, iy
G, G000
{3, G0
0, GO0
RE LA
(L B000
(HREELY
. G000

1 G000
HREERY
0.0
0, D00
N
03, G
. Q000
QL0000
3. 0000
0,000
3. 06000
0, 0000
{3 0000
. 0000
EREELY
(0, 0000
0L 5000
. 0000
GO0
£.0000
{3, 0
05,0000
2. 0000
£, 00600



Fid-thevans ANE

2in-Mhevans G, i
2h-Pherane 0, D60
Jh-Hherang 0000
Eoyolopenkan £, D000
EMoctane ERUEY
2-Hoctang 0, G000
nr-Honane 0, 00
ooz G, 0000
Mitrogen {3, G000
Stream: B9

CONDITIONS COMPOSTTION

Prassurs 10055 Kgfomd Ha0 0, 4137

Flom 42,860 Kgmole/sh Eflyeod 0.58463
Methang 0, 0000
Ethane 0. GO0
Froping 0, C0EG
-Butang 3 0000
n-Batans 0, 0000
i-Fentane IREEY
n-Panking 5 D000
rHewane 0, G000
22-Moutane {5, G000
Da-¥hutane 0, G000
Smeniang . 0000
Heyepentens 0. 0000
-Heptane . 000
1o i 5-HEES HRELEY
I-Erd-HIEH 0, 0600
2-Mhevang {0, GO
Heyolohezane {3, D00
reOotane &, Q06
25%-Mpentans 0, 0000
2h4-Hpentans £, 000G
2-fheptang 0, G000
S-theptane £, GO0
2X4-Bherans £, G
PIE-Mhevane T, 000
Za-Fhexane 0, DO0G
H~fherane o 0000
Ecyolopenian 3, 0000
FMontans 0. 0000
2-Morbans . G000
nMonane 0, GO0G
02 80,0000
Hitrogan 0. 0000

Stroams B
DOMBITIONS COMPOSTYION



Prosaure S 0H00 Fg/om?

LOMBITIONS
Energy Flow

LOMBITIONG
Ensrgy_Tlow

COMDITIONS
Enaroy_Flow

Energy Stream: P212
COMPORTTION
o Fralih

Energy Stream: F2IB
COMPOSITION
4, &E0EH0R Keal/h

Energy Streams P220
COMPOSTT IO
L. LAGE+0S Fral/h



Hyprotech's Process Sisulator HYSIM ~ Licensed bo UNICAHP

Date
Tine

Fump

Mix
i

Mix

B4/12711 Yersion £1.58
k239 PFrop Phg PR
Unit Operations
BIGT: 83 ~Bh
Efficiency: 75,00%
HIX1Ge-T74 73
HIX1b:-BB 84
MIRL7 L5 &7
Pait: &4 63

Heat

ool

LI

Inlu

Colu

Yaly
Yaly
Valv

Hepd

B

A Clo
Ufi Bpes

P2 7

iz

g

REFELICD: 81
2

TORREZD4: 45
-2
TORREZ0&: 79

jxipy
§ b

e,

VALMIZY 70

VALYIA: T4

YALYIS: T8

14

1%

03000 Ko/omd
FAZIR.08 KI/U-h
K-t

ey
f

0.0000 Kg/cn?

-B2

~¥3

~&48
PLL3

-G

s

74

43

b

F2s
Shell Fassesy
Type: Simpls

P2ig

P2
PEdo

Cage Mame UPEPHMIALBIM
Column Mame TORREZOL

4

£

~&7

{

Rl
LP2s

~GLP

84,0600 Kg/omd

0.0100
0 3300



Hyprotech's Process Sieulator BYBIM - Licensed o URICOWP
Bate 94713711 Varsion 1.8 Caze Name UPCPMMIA.GIN
Time  F0r42:3% Prop Pkg FR Column Mame TORREZGE

#%¥ Column Inpub e

fumber of Resl GSiages 52

Bags 1 Prassurs 12,730 Ko/um?
Stzoe 32 Pressure 13,330 Koloam?
btage 1 Teapsratura Catimais J2.000 C
Stage 32 Temperature Esbisate 131,000 C

Fead stream 43 enters on stage 12
Side Liguid draw from stage i to siream 8LP

Estimated Flow 2HZ 5000 Kgeolesh
Side Exchanger on stage 1 is ensrgy stream P214
Side Exchanger on siage 32 ia snergy siream P2LS

fverhead vapour product goes to stream AB
Bottom liguid product goes o sireas &6
fote - stage sfficiencies are being used!

sk Specificabions #¥s
1t Fiow of the stage 1 Vapour is fo be  0.0000E+00 Homole/h
2: TERF 93.0 Lig¥ol % Cub of the skage 1 Liguid is %o he £.3060 C
¢ Refluy Ratio of stage 1 is to be G,7100



Hyprotech's Process Sisulator HYSIM - Licensed o UNICAMP
Date 94712711 Yaraion f1.51 Lase Mame UPBPHAIALBIN
Time  20:42:29 Prop Plg PR Lolumn Name TORREZO4

a4 Gtage Rificizacises #4483

ZDRUBRDRRINIBIDDERDRE?
3 Btage 3 Efficiency 1
CRDRDUBDERDRRUDREDDRES

3 13 1.000600 3
3 03 505000 3
3 I3 0.90ROGG 3
K| 4 3 0.E700n 3
3 304 0.WTNG 3
3 A 3 G000 3
3 T3 GL.R0TEG 3
3 8 3 D506 3
3 7 04 050700 3
IS ¢ B S ¥ < A
3113 6.508000 3
312 3 0.7960080 3
3013 3 L.B10000 3
I 14 1 0LEM00 I
3015 3 O.H000 3
I 16 3 0.838000 3
I 173 (.BA00OG 3
318 3 0.945000 3
I 18 3 0.BATOOD 3
I 3 O.banuny 2
4003 3 L.ES0000 3
F 022 03 GBI 3
30033 0.BB2000 3
I &3 a.ER5000 3
3002 3 0. ESTO0G 7
I 26 3 4.8AIOO0 I
300 & 3 0.863000 1
I8 I 0.BARND 3
FoOOER 3 G.BAROGD 3
30030 3 GLUEEOD 3
I3 3 0.878000 3
J0FE 3 L.000000 3
SODRRDRBARRDRIDNDDIDTY



Hyprotech's Process Sisulabor WYSIM ~ Licensed to UNICAMP
Date  W4/12711 Yersion 01.51 Lage Mame UPGPMPLA.BIN
Timg 202839 Prag Pka FR Column Hame TORREZOH

w4 Doluen Input Hees

Mumbar of ldeal Stages 3

Stage i Pressure 1035 Kg/om?
Btage % Prassure 1643 Ygiomd
Gtage i Temperature ksfimate 10,000 O

Shage % Tomperafure Estimate 12700 £

Fead strean 7Y enters on stage 2

fiverhead Vapour Estimated Flow 9.0000  Homolefh
Fetimated top stape reflux ratio is 04300

Side Euchanger on shage i is energy sbream P21
Bide Ewchanger on stage % is energy stream #219

fwerhesd vapour product goes ko stress B0
Bottom liguid product goss %o stresm 81

#%%% Speeciticabions *a%k
1: Heat Exchanger Duty on stage 1 is b0 be ~3,6600E+04 ¥ral/h
2¢ Wass  Ratio of Bhlyeol
divided by R
in the stage 3 liguid is to be 4. 887



Hyprotach's Process Simulator HYSIM - Licensed to UMICAHP
Date 4713711 Yersion S s ) Case Name UPEPHIMIALGIN
Time  Z0042:2%  Prop Phg PR Eniuan Hame TORREZOS

#%4 Blage Efficiencies o4

JRRDADDRRBDADENBRANID?
3 Brage 3 Efficiency 3
CRBDDRBIERRDLIBIRERDNY
13 000000 3
203 100000 1
; 303 1000000 3
DRI ARDRNREBDDIDGY

ot

& dad fag



APENDICE H

- ESTRUTURA DA SIMULACAO DO SISTEMA DO FORNO PARA
A UPGN-ATA COM OLEQ DE PESO MOLECULAR DE 92,9 E
UTILIZANDO O OLEQ TERMICO DOWTHERM A

wiv



Hynrotech's Process Siseclator WYEIH ~ Licensed o UNICOHP
Date 94710717 Yaraion £1.51 Caga Mame FORNOING.SIH
Tims 1821319 Prop Pkg PR

PROCESS FLOWSHEET SPECIFICATIONS

Default unitas 81
Equilibrium Package: PR
Enthalpy Package: PR

Streams ARMIDD
COMDITIONS COMPOSITION
Teaparature 2B G000 L BIPHERYL
Preagira 103372 En/end DIPHEMYLET
Flow IE22ALF Ynanlelh HAD
Efilyenl
Methane
Ethana
Propang
i-Butane
reButang
i-Pentans
n-Penians
a-Haxans
d-Mhutane
Fi-Mhutane
S-Hpentane
iHcvopentens
nHepiane
1o i A-MOES
[ AN R
L-Mhexans
Hoyo loherans
n-lotane
Tii-Fnentane
234-Hpentang
2-Hheptans
S-dheptane
FiA-Mharang
F35-Mherane
2d-Mheyrane
S-thexang
Eoyoiohesang
IMoetans
T-Hactans
nfonans
0
Mitrogen
(uvaen

i3, G000
0, G000
0,0114
{3 MG
{1, 0000
0, D000
0.,0600
O, D00
£, 0000
0. Q00
0. 0000
0, 00
0, 00
§1, 0000
ERECE
{0, G0
0, 0000
.0000
00000
0 (00
0, D000
G000
O, 0000
R EL
00000
3. 0000
0.0000
G, 000G
0, G000
0, 0000
03,0000
{3 0
0, 0000
0, 0050
8, G000
3. 7610
00,2074



Stream ARUMIDG
LOMDITIONS COMPORTITION
Tagperature 25008 O DIPHEMYL
Fressurs 10552 Kg/omZ DIPHENYLET

H24

EBlvenl
Hathans
Ethane
fropane
i-Butane
a-Butansg
i~Pentans
-Panfang
r-Hexang
22-hutang
Li-hutane
JHpentane
Hoyopeniene
i-Heptane
e LE-HEES
1=t S-HLCE
2ethevane
Hoyelobewane
nfobang
sad-Mpenkane
LiA-Ppentane
Hhentane
E-thentans
P-herane
TEG- M g
e-Pherana
-dherang
Ecyclobexans
IMoctans
Z-Mockane
rfnnang

iz

Hitrogen
Thynen

Stream: ATHOGF
COMDITIONS COMPOSTTION
Tesparaturs 2H.0000 O

Htreans DEBLI
COHBITIONG COMPOSTTION
Temparature TA20000 [

G.G000
{3,0000
f.utis
0L 0000
&, 0000
£, 0080
{,0000
. 0000
G, 3000
0, 0000
{000
00000
L0000
0. G000
30000
3, GO0
£, 0000
PR
{00080
{3, G000
. 0000
&, G000
L G000
{3, 0000
0. 0000
0, D000
3, 0000
{3, G000
&, G000
0 G000
03, (00
{1, (i
13 00
0.0000
03,0008
.7810
.2074



Streap: DESDZE
CONDITIONS COMPOSITION
Temparature F00, 0000 ©

Stream: DERLIE
COMDITIONG COMPOSITION
Temperature 1390000 4

Biream: DEGCA
COMDTTTONS COMPOBTT M
Pressure 0000 Kn/fom2

Btrsam: DIWTHERMA

LI TIONG COMPOSTTION

Temperaturs 2. 4253 C DIPHERYL 0, 5357

Fressurs 4.0000 Kgfom? DIPHEMYLEY 0,6743

F o $1A4 9490 Komola/h H2 G, GOG0
Eftyenl 3.0000
Methane 0. 0000
Efhane (L0000
Propans &, Q00
i~Butane 3, 0
ne-Bubans {3, DOG0
i-fentans 2, 0000
r-Pentane 3, (000
n-Hevans £, 000
22-Mbutane {3, G000
i-tbubane 84,0000
I-Mpentans G, B0
ifcyopentens 0, 0000
a-Heptane 03, QU0
i-6i3-HELS 3,000
-4 3-REEE 3.0000
2-Mhaeang UREELY
Hovelohewans &, 00
w-{okans G.0000
2X5-Mpentang REGEE
EA-Hpantang ERECEY
E-thapiana 0, 0000
S-thepians O, (000
234-thexane 1. 0000
ZES-Hharang 3.0000
24-therane (. G000

h-Mheyans 03,0000



CONGITIONS

LOMBITIONE

Ecyclohezans

I-Hocbans
ZHortans
Honans
ooz
Hitrogen
Duynen

Biream: DUYWTHERMAR

COMPLRTT IOW
DIPHERYL
DIPHERYLET
H20l

ERlvonl
Mathane
Ethame
Fropane
i-Bubane
n-Butaneg
i~Pentane
nPentane
r-Haxang
L-Vhutans
2e-Phutans
I-Hpeniane
Hovopantene
n-Heplane
1ol 3-HEDH
I-£p3-HCES
-Fhagane
Feyclohsrans
n-Defana

235 -Mpentane
2id-Mpentang
2-tihapn tans
S-thepiane
Erh-tinexane
2E5-Mherans
Zh-Fhagane
Iq-thevane
Eoyolohexans
SMoctans
L-Hactans
f-Mona ne

R

Bitrogen
Ouwvgen

bnergy Stream: FURMD

COMPOETTION

DRYESY,

L0000
03, 0000
£, 0000
G, GO0
£, 0000
. G000

i3.5257
D.6742
{0, 0000
3, 0000
{0000
&, 0000
13, D000
&, 0000
Ry
&, 0000
0, 0000
0, D000
REVEY
HIREE
3, 0000
Ve
0, Qe
& Q00
0, 0000
0, 0000
£, 000
3, 0000
8O0
0 D000
£, 0000
0, G0
{, GG
00000
0, 0000
£, 0000
EREEEY
0, 0000
G, 00
0, 0000
0, 0000



Energy Fiow

CONDITIONS
Enmrgy Flow

COMDITIONS
Prassurs

CONDITIOND
Temparature
Pressurs
Flom

5. 743EH0G Koalih

Energy Biream:

E.999E+04 Eoallh

1.0332 Wg/omd

42,8089 [
15,5760 kgfon

78.0630 Komolelh

FORMG

COMPOGTYION

COMPOGITION

BASRES

COMPOBTITION
DIFHENYL
DIPHENYLETY
H

Eblyeal
Hethans
Ethane
Propane
i~Bubane
r-Butans
i~Penians
f-Pentang
f-Haueng
2e-hubang
Ei-Mhukane
F-Hpentane
IHcvonentens
prHepiane
-0 1 5-MO0S
I~5r3-ML0E
2-Hhakane
Fove loherans
n-febans
F-Mpentans
EA-Mpentane
Fdheptansg
S¥heptans
D3 A-theuane
Zan-Mhesans
h-Hhevans
Jh-Mhavang
Eoyelohexans
IHoctane
-Hortane
n-Nonang

ong

Mikrooen

0, D0
{3, 000
L, G
£, 0000
O B9
{5108
(. 0883
{3 0
03, OO0
0, G0
0, Q000
0, 0007
{3, B0
{4, 50300
{3, ()
{0 QU
0, 0007
. 000
0, D000
0, G
{1, 0000
0,000
£, GO0
O, GG
{3, 0000
{3, D00
{3, D000
0 D00
. 0000
£, 0000
DY )
1, 6
R
£, BAsD

0. 0022



fheygan 0, 0000

Btream: LGAERESID

COMBITIONS COMPORITION

Temparature 20,0000 O BIPHENYL G000

Pressure 10552 Hodom? BIPHERYLET 3, GO0g

Flow 28,0650 ¥gmolelh HZ0 . G001
Eblycol 0, G000
Hethang 0. 4092
£thang U.3188
Fropang 0,0223
i~Butans 0. 0007
p-Butang 0, 000G
i~Pentane (3, 0000
n-Pantane HREVIE
fr-Hexang RV
J-Hbusans (AR ALY
2a-Mhutane 0, G000
S-Mpentans {3, G0
Meyopentens &, 0000
r-Hentane 00007
pii-HLLa &, G000
(R AU ] 3, 003
2-Mharang 0, G000
Meyoloheans 2, (0G0
alotane £, G003
2a3-Foeniang 1, DERI0
Pa-Fpentang G, GO0
theptans 0L GG
Siheptans EREEDY
2hA-Fhevans 0,000
Tih-Mhexans G, 0000
24-Hhewans 5, D000
Ja-Mhesane 0 (00
Eoyrioheuans (G000
IHoctane £, Q000
2-Moctang . D060
rr-Monang 0, 000G
o2 T, G0
Mitrogen ERE
Duygan £, G0

Bireams L IRUIDD
COMDITIONS COMPORITION
Frassurs 1052 Rglomd

Eneray Stream: P2IS
CONDITIONS COMPOSITION



Energy Flow 1.968E+06 ¥ral/h

COMGITIONS
Enesrgy Fiow

CONDTTIONS
Ereray Flow

Energy Sireams F21%
COMPOBTITION
1. 844E+08 Keal/h

Energy Streeams BREACAD
COMPOSTTION
£ 000000 Kealih



Hyprotech's Process Sisulator HYEIR - Licensed to UNICGHP
Bate RA/1E/17 Yeraion £1.51 fase Name FURMDINE.GIH
Time 1813 Prop Plg PR

Hypothetical Compongnt Inforsation page - 1
B e e B e e T e R B G e e
3 Losporent & Te 3 Fo 3 Ve 3 W I Lig Densd Wol W3 Boil P43
3 name i L 3 Kofom?d M3 komoleld I Kgimd 3 3 3
CRDDRRDERDIRBE DI REDBUDE DDELDRIDE DD REDREDRE DR RDRIDE IR EEDDDDEDDRIDIDE DEDBEDDIM
SOTPHERYL 3 OB15.853  39.263 043943 4.T6400 F97.00001 154,713 285,253
IGIPHENYLET 3 8920853 33033 0.51033 §.44007 1.00EH03Y 170,213 288083
BODLDLBDRRD ADBRRDDDAD B BRRR ADD RO DODT AR DRDE DR ARDD DD DD ABDRED DI D ADBREDEDEY



Hyprotech's Process SBleslator HYBIR -~ Licenssd to UNICAMP
.51

Bate Q412717 Yarsian Lase Name FORWOING.GIM
Time  1B112:9 Prop Pkg PR
Unit Operations
A Ju AJUBTEL: Ad) Var: Flow of strean ARLMIDD
Dep Mars Cap Mole Flo Juygen in streas D0MB
Targat: wmatches stvesm ARUMIDOY
Ha 40001 ¥omole/h Btep: 200000 Koaole/h
HMing 3560000 Komnis/h
Type: Gacant
fud jul AJUSTEZ: fdi Var: Flow of stress DABRES
Bep Vars Energy of shrean PERDAATH
Target: (371423.0% Heallh
Tol: 10,0000 Koal/h Steps 20000 Komnle/h
Type: Secand
P 8207 SUCCAD ~BEELA [
Efficiency: A G
Tae DIVi: DOWTHERRA ~BESET ~ESLR ~DESL
LREY FUftMG e COWBS ~CHAMINE S Aty DFig &, 0G0
BESCA ~TEWTHERMA®  FORND BFEe PRELES
Conl FORWGEy DEBCR ~DESCTE ~FURND
Py {7000 Hofom
Yalw FVIZ: DEBLER ~DEGT e
Cpol  TSOLAMENTD: DOWTHERMA®  ~DOWTHERMA ~ FEOLAMERTD
[ £.0000 Ho/omd
fiw HEXDo-LIGUEDD DEaliss DESCI R BEEC S
Mix MIEZ:-HIBTURA ARLMTIE BAG
Fond FE1E: BESDL ~-BERC1% P
2 1. 0000 Ho/omd
Eonl P9 PERCY -BESE ~P219
D 0.3500 Kg/on?
Dol PAREDE: COMB ~LOMRE ~PARERE
B 00000 Holow?
Lool PERDAATH: CHARINE ~ATHGEF ~PEREAATH
P G.0000 Fo/om?
Yaly PY¥i4: BAGRES ~BAG



Yalv

Yaly

o

Pyi%s

Pany

REATOR:

DESL# ~DERCT e

DEGCLH ~OESL

HIETURA ~EiHR HREACAD

LP: G000 Kg/oml

Reaction 1 Baselomp: Hethans Conversion 100,004
fleartants:  ~-1.000 Hethane T 2000 Duygen
Froducts: 2,000 HA + 1.000 007
Beartion 2 Baselosp: Ethans Comversions  100.004
Rezctantsr  ~1.000 Ethane + o -RE00 Deygen
Producks: 5000 WG + 2.000 02
Reaction & Baselomp: Propans Conversiony 100,004
Reactanisa:  ~1.000 Propane ¥ -BGOG thaynen
Froducts: 4,000 HA + F.000 Gl
Asaction 4 BaseComp: i-Bubans Corwmratons  100.00%
Beactants:  ~1.000 i-Butane + 0 -h 500 Thygen
Froducks: Fa00l HED ¥ &, 000 G0E
Peaction 3 Basslosp: n-Hexans Donversion: 100,004
fmavtantzy -1.000 n-Havane + o -9.500 Duygen
Products: 7000 HED o 6000 D02

Aeaction & Baselomn: n-Heptans Corwersinn: 100004

Fpactants:  -1.000 nHepitare 4+ -11.000 Dwwgen

Producbs; 8.000 H + 000 002
Feaction 7 Baselomp: n-lotans Conversion:  100.00%
feactantsr  —1.000 p-Octane 0 ~12.500 Quygen
Products: 2000 w2l + 000 L2

SERis LIGUIBD ~GUECAT ~YAPOR

BETi: Energy Flow of stresm PAREDE =
stream FORRD # ER DR 0, 0000 ¥oallfh

SETZ: Flow of stream ARUMIRDL =
shrean ARUMIDD # 1300 + L,0000 Koenlalh

EET4: Flow of stream LOABD =

shtrean LOMB 4 L O00G + {10000 Komola/h



APENDICE I

= ESTRUTURA DA SIWLA@EO CoM "LAY-QUT® MODIFICALO
PARA OPERAR COoM OLEC DE PESO MOLECULAR DE 81,5
E A CORRELAQ:&G DE PENG-~ROBINSON



Hyprotech's Frocess Bimuls

Hate  R4/137Y7
Timg  15:4F7:34

COMBETIONS
Temparaiure
Praguyre
Flom

CIRMBITIONG

bor WYSIM -~ Licensed bo UMICAMP

Yarsion L1581 Case Hame UPBPWMOH.SIR
Prap fhy PR Gnlumn Mame TORREZDZ

PROCESS FLOWSHEET SPECIFICATIONS

Batfault unibsy 51
Eguilibrivm Package: PR
Enthalpy Package: PR

Btreams 1§
COMPORITION
NSIRLEL Y HEl
540800 Kofoe? ERlyool

4530, 0000 ¥omoleih Methans
Efhans
Fropane
i-Butans
r-Butane
i-Penbane
nFantans
r-Hexang
22-Mhutans
Ta-dbutans
Ffpentang
Woyenentens
n-Heptane
el W L N
R iy
A-Phardng
ficyr lohexans
pOrtang
Fri-Mpsntans
FiA-Hpeniane
F-fhepbane
S-Mnephane
Tih-thevane
Aig-Hherane
2d-fheeang
Sh-Mhexane
Eoyoionentan
d-¥ootams
Moctans

n-Honang

Loz

Nitrogan

Shream: 18
DOMPDSITION

&, 0019
&, G000
0. 8085
{0907
0.0k
40097
0,011
0,7
RTIA
J.001%
. 0001
0,001
0, 0005
4, 00
0. 0002
0,
8. 0002
(LS
{1, Gy
, GO0
G G000
0. 0000
{0, QUOG
{3, oy
L D000
0, G000
0, D00
1, B000
ERE
{1 (0
0, G000
HIRLE
3.018%
0. 3104



Temparaturs

Progsurs
Flow

COWBRITIONS
Froessure

CORBITIONS
Pragsure

COMBITIONS
Ligial Flow

AR AT

R

Fd. 29 Yolomd
A51.0407 Koeola/h

Streams

32,2800 Kgfomd

Biream:

17,3300 Kofomd

GEreams

23,0000 ME/h

tes

MY
Efiyonl
Hathang
Ethane
Fropane
i-Htane
n-Butane
i-Pendang
n-Pankang
fr-Hexans
i-Mbuiane
F-fbsutane
S-Moentane
iMeyopenians
a-Hep s
i iE-HRES
1-5r3-HOCS
-Fhevane
Hoyelohaxane
- bane
Ari-Ppeniang
i-Hpentans
-Mhaptane
I-Mrsntang
Fd-Fhevans
23-Mhexang
Ph-thegane
Ya-fhewane
Ecyelopentan
F-tontans
-foctang
re-Monane
R
Hitrogen

COMPOSTTION

COMPOBTTION

COPOSTTION

0, OO0
0. 8500
0, 1347
D.417%
4,.0155
0. 527
3. 056
0, 1002
G075
HRCILY
0, 0537
.24
DL d7
G 01he
0,170
o, 0169
4.013%
0,152
UL
4.0017
L0017
{0032
G075
0, O
£,0005
{00035
0.000%
R
. Q00
0, Q004
LRSS
. G14A0
G, 00



CONDITIONS
Fressurs

CONBETIONE
Progsurs

CORGITIONG
Fressurs

COMDITIONE
Prossura

COMBITEONG
Temperaturs

LOMRETIONG
Temperaiure

CIRDITIONS
Prosaurs

COMBIYIONS
Proggurs

CONBITIONS

Stroam:

133100 En/ond

Shroam:

17,0800 Kg/ca?

Siream:

15.48200 Kofomd

Streamy 3

L2600 Ko foe?

Strpam:

00000 C

Biream:

34,4000 €

Lbrean:

20,0500 Kofom2

Hhreams

15,8000 Kg/om2

Siream:

43

&7

44

31

LOMPOSITION

PO 1T N

COMPOBITION

CiMPOsITION

LOMPORITION

LOMPOGITION

COHPOSTTION

CIMPOSTITION

LIRPORTTION



Tegperature

927638 € H0

Fresgurs 97067 Kpiom?

Flom 4565, 5882 Komole/h

Siream: 32
DONGITIONE
Pressure 280300 Kofoal

Stream: 53
CONDITIONG

Temperature 170000 [

Ghtream: U3
CONBITIONS
Pressurg 15,4300 Kn/oel

{0, B0O00
Eblyen
Hethane
Eihans
Propans
i-Bubang
r-Butane
i~Fanbang
PEnie e
fi-Heyd ng
Zi-Hhutane
Fi-Mbutane
IHpentans
Hoyopanieng
nHeptans
i d-HE0S
FR UL
L-Whezans
Mo loherans
mfotane
E33-¥aentene
LiA-Fpentang
Z-Hhepiang
I-Mhepians
2ad-Mherans
TEA-Fherane
2h-thaeane
B RN
Foyolopsntan
SMockang
SForiang
f-Mnng R
RLES
Nitrogen

COHPLSITIUN

COMPOBITION

COMPORITION

0, 0000
G, OO
0, 0600
{1,000
0, 0094
1, (4554
0.1998
0, 2038
0. 1383
0, G070
G 1009
G, 0474
G, 0429
5, 0353
.05
0.0518
0 0053
(. 0784
G, 0018
0, 0082
G, G032
R
F.014%
R
0. 0010
&, 0006
HREY
0, 0049
&, 000G
0.0007
GL00EE
DRCELY
0, D000



CONDITIONG
Mass_Flow

CONDITIONS
Pregsgurs

CORDITIONG
Frosours

COMBITIONS
Tesperature

COMBET LOME
Temperature

CONBITIONG
Temperatura
Prossurs
Flens

Ghream: 3&

TO000.0000 i /h

Biream: 57

40,0300 Kg/oal

Streany 58

R A Boloal

e

Stream: 0

~24.0000 T

Gtrepm: A0%

20,0000 ©

Streams Al

25,9999 [
18300 Ko foa?
12,6470 Yganlalh

LOFPOLITION

COMPOSITION

LOMPOSITION

CORPOGTTION

COMPOBETION

COMPOSIT IO
e

Eblyoni
fothans
Ethans
Propang
i-Hubans
n-Bubang
i~Pentans
r-Fentang
fHavang
I-Hhutane
E-Mbubsos
I-Moentang
thevopenisng
f-Maptans
P~c i 3-MECH
I-~trd-HEED
d-Mewane

0, 6000
£ D000
0 G0
0,505
(.5197
0.0410
05,0459
84,0003
., 0000
£, 0000
G, 00t
3, 0000
{0600
G, 0000
03,0000
34,0000
0.
{3, B



CORDITIONS
Tomperature

COMDITIONS
Fion

CONDITIONS
Tesparaiurs
Froassure
Mazss Flow

34O ©

Hoyoloherans

Ghream:

Sfreasm:

0000 kgeole/h

42,0481 €

Btrsam:

54,0800 Kodomd

LEEA . GBOT Kg/h

7

B4

f-Ornbans
Aai-foentane
Si-Hpenkang
-Hhaptane
Jtheptane
FEb-hexane
EG-herang
h-dherang
Sh-Mhewang
Foyr lopentan
FHoctans
Hoctans
rdonans

oz

Nitrogen

COMPOSITION

DOMPOBITION

COMPORITION
Hg

Elblyeal
Mathang
Ethane
Fropans
i~Butane
r-Budans
i-Pentang
mfentans
pr-Hesne
22-dutans
Di-Hhutans
Sfpentans
Hovepeniens
f-Heptans
P 3HECS
Pt 5-BO0S
-thewang

{0, GRG0

3, 0000
(i, 000
0, (0400
G (D
O, O
. 5000
{00006
&, QG0
. 0000
0. 0000
£, (00
. 0000
L0000
{0010
0 OG00

04137
(. 5065
£, 0000
3, G000
{3 Q000
3. 0000
4, 000G
3, G000
{3, 0000
{3, 0
£, G000
0, GO0
{3, 0000
03, GO0
4, G000
0, (s
3.0000
0, G000



Moy lohexans {0000

e tang
ii-Hpentane
Lii-Ppentansg
2-Mneptane
I-Pheptane
Fid-dherans
Ti5-Mhaxane
Z8-Fhexane
H-Hhaeane
Eoyclopentan
SHortane
2-Mochans
n-Monane

A

Mitrogen

Sereamy HY

CONBITIONG
Temparature £2.0681 0
Pressure 0K

Flow 53,7252 kgenlelh

LOMPDSTTION
H0

Efblyral
Hethang
Ethang
Propans
i~Bukang
n-Bubans
i-Peniang
n-Fentane
f-Herane
Zi-Hhutane
TE-rbutang
F-Mpenbans
Moyepantens
rHepbane

P~ i3-HOES
1~ ed-H00H
2-Mhevang
Hoyelohewang
p-Botans
Zii-Mpentans
Lxh-Vpentane
~Hhentane
~Mhentane
d-Fhevans
T~therans
~fhekans
A-Mhmuang
toyolopentan
Ifoctans
2-Mortans
fr-Honans

JbuE Ted P

gm oL L

a1 P31

%

1

i, G000
&, Q00
0, (00
0G0
0, 00
£, D000
3, 000
{4, 0040
0, 000G
3L D00
{3, G0
& 00600
30000
{0000
0, D000

04157
0. 584
0L 0000
3, (D0
VREEEY
HRESEY
{0, (000
0, GO0
&, Q000
0. 0000
83,0000
0, G0
U
3, C000
£, 0000
0, G000
0, 0000
0, (000
0, Q000
O, 8000
{0000
0, 0000
.0000
1, G000
G, 0000
0, 0000
£, GG
VNELES
{.0000
G, 0000
G000
{0, G000



COMBITIONG
Fressurs
flazs Flow

CONBITIONG
Vagour_Frae
Frossura
Flow

COMDITIONS
Pressurs

ALGBOG B /osd

1566, 1886 Kg/h

{10000
19, 2300 ¥y /w2

& 4800 Ho/fomd

IR

Stemam: B2

Shreams 90

17661326 romoie/h

Siream: 97

G0
it roEn

LOMPOSTT O

CORPOLTTION
H26

ESlvenl
Mathang
Ethane
Propang
i—Butane
rr-Batene
i-Penians
rPeniang
n-Hegans
Fi-Hhutane
2E-Mhubane
I-Mnentane
Moyopentens
neHepbarng
P 3-HE0E
SRS iR M
E-Mhavans
Boyelohecane
f-fotans
Eii-Ypentane
Ti-Mpentans
2-¥heptang
~thapiang
FA-thesans
2i-Hherane
Ph-tharans
SA-dhexane
Eoyvolopentan
T-Mocbarm
-Hontans
Mo e
oo
Mitrogen

F2

e

0

g

COMPORITION

03, 0000

L OUHM)
0, G000
1) ]
R P
0.9105
9.0194
G, 048
0.0
&,0014
{1, G000
0. 0000
1, 0000
G, GO0
3, L300
G, D000
T, GO
1, O000
iy, Y
0.000G0
EREEE )]
€, Q004G
00000
ERERES
00000
5, Q00
DRCEL
SRELEE
R
0, D008
0. 0000
G, D00
G, 0003
40005



DONDITIONS
Pragsirs

COMETY 1OME
Yapour Frag

CONBITIONS
Yapour_Frag

UMDY IONS
Yagour Frar

OORDITIONS
Vapour Frao

CONDITIONS
Flow

COMRITIONS
Yapour Frac

COMBIYIONS
Temperature

Hrean:

1.5800 Kg/ond

Shraan:
1, 0000

Birsamy
1o 000

Shream:
10000

Bfream:
{3, 000

GEreams

G.0000 Komele/h

Shroam

1. 0000

Siresm:

L0000 T

=
it

o

a3

104

1w

110

el

COMPOSTT ON

COMPOSTTION

COMPOSTTION

COMPOSTTION

COMPRRITIN

COMPOBITION

CoMPORITION

COMPOSITION



COMBITIONG
Temperature
Praseurs
Flom

CERBITIONG
Epergy Flow

LONBITIING
Ensrgy Flow

EOMDITIONG
Ensroy Flow

43,7625
10,8551

Stream: L3¢

N

Kofows

H9B. 745 Kgmoledh

by Shrsam

1. 483E+04 Hegl/h

Epgrgy Stream:

2, 480808 Healdh

Engrgy Streams

§,199E+03 Keallh

gh))

P

P

COMPOGITION
HZEl

Eeiveel
HMethane
Ethang
Fropans
i~Bubaneg
r-Bubang
i-Fentans
f-Fentans
nHeysns
Pi-dbutang
Fi-Mhutans
FMpentane
Hoycpentens
r-Hentane

R s ey
1-4r3-HECS
Hhexane
Hoyolohesane
a-ficbane
Sx-vpentang
ZH-Hpentane
P-Mheptane
S-Mheptans
SH4-Vhevane
255-Mheuane
h-Mhevane
Sh-fhexang
Eoyelopentan
S-footans
2-Hactane
f-Monane

ooz

Hitrogan

COMPORITION

CoMPOBITION

COMPISTTION

EREEEH
40000
G, 0007
41372
0,541
G.1392
0, 1598
G.0G18
0. 0004
3, G000
0,000
L0000
G, 000G
0, 000
i, G000
0L 0000
0, 0000
3, 0000
&, OG0
i3 DG
. 0000
£ 000
0, 000
0 G
3, G000
O, G000
U, G600
L TR
L D0
G, 0000
{1, 0000
{3, 000
00004
3, 0000



Hypretech s Frocess Sisulator HYSIN -~ Licenssd fo URIDAHP

flate
Time

BRI

1540034

Unit Operabions

fd ju ATUBTEL:
i du ATURTEZ:
fief $us AHBTES:
g B0t
Pumg 203
Pump B2its
Comp COMPLs
Lomp RE
Loap LR 3y
Tew BIVie
Tes BV
Tee AN
Tag ey

Yersion £1.51

Prop Pkg PR

fudd Var: Mass Flow
Dep Var: Hass Frac
Target: .74
Tolz {3, D003
Typa: Segant

fidj Var: Mass Flow
Bep Vars Mass Frac
Target: 0.74
Tols 0. 0005
Typa: Becant

fd] Vare Flow
Bep Var: Flow
Tarost:

Tl

Typa: becant

Gase Mame UPGFMUS.BIN
Column Mome TDRREZGE

of sbrean B7%

Ediveol i shream 4

by d=ivH 1000000 Ko/

of strean 86

EBlvonl in stream 70
Btep: 100, 0000 Kofh

of strean 70
af giream 191

.00 Epmolelh
.0001 Komola/h Shep:

51 -3z BEG1

Efficiency: A3 .00%

4H - 44 BEAGE

Effinisnoy: AL O0%

54 -57 B2l

Efficiencyt G2.00%

S -4 CiR

Types Adiabatic

fisbabic E¥fr 79,004 Polybropic EfFr 74,754
w7 -itg Lowpz

Typa: fdiabatic

fdiabatic B¥fy 73004 Polviropic Effr  77.02%
&1 -b2% CoEes

YTyvpe: Adiabatic

Adiabatic Effr  75.00% Polyiropic Bffr 75.73%
84 ~Hiw ~B8

25 -2 ~3h

&3 ~hl ~&§

b =34 ~54

1000000 Kganlalh



Tog

Pumg

Mix

Mix

Miy

Mix

Mix
Hix
fix

ool

fonl

Haat

Lol

fmol

Ray

RECZ: 1B -

18

Bivi: 97 ~111 -7 ~99
-1 ~10t
ELEVAL: 17 -8 ELEVAL
Efficiancys  10G,00%
(RS EEYs 87 i
MIA10-105 112 %4 iz
103 104
HIZt1e-107 104 e
Wig2:-7 4 il &
a7
BIEZ:-11 7 16 18
Rif4s-53 28 2
MI¥Ge~32 f2 7 50
Hidhs-40 39 8
HINTe-44 &3 a7
PRGhH E2% =~ ~PR06H
¥ (. 3008 Ya/oed
PO0er EZs ~E1% ~PRL0%
3158 0. 0000 Kg/fom?
Pl Elx bl 111 -2
HE G 1000 Kgiomd  DPE G, 6000 Fgiom?
A Dicy  1300A7,30 HI/C-h Shell Pagses: 5
Uf Bpos e kKI/O~h  Type: Sisple
Fatis 44 -47 ~F212
jHEH O 1000 Ko/osd
P3GLy 108 -9 ~PEOL
hie 0.8000 Eo/fom?
RECty 87# ~57
Pax Mumb lter: 3 Type: bes bad
Wagsbein Lnd: 3
YapFr Sens: 10 000 Tenp SEns: 10, 0000
Prass Sens: 10,0000 Enth Beps: [AREEEY
Hel Flow Senss P 0000 Rel Donp Benst 10,0000



Regy

Hecy

LHGXE

LMGE

Sk
Dena

Bat

e
i
g

et

Dol

Colu

Hay Musb Tier: 5
Wensbein

Type: Feabed

Dats 3
VanFr Sens: 14, Q000
Press Dens:

Rel Flow Sens:

Temn Sens:
10, 0000 Enkn Sans:
0000 Hel Comp Sens:

RECT: 513 ~&1
Maw Humb lier: 10 Types
Wegstein Lnds I
VapFr Sens: 10, G006 Temp Bensy
Freass Senst 100000 Enth Sens:
Rel Flow Sensy 10,0006 Rel Comp Sens:
REC&s &0 i
Hax Mumb iters 3 Types
Wenstein Onis 3
Yapfr Ssna: 10 D000 Tempy Sens:
Fress Genst 10,6000 Enth Sers:

Hel Flow SBens:

REFGAS: 2
7
i1
13
98
b

REFDLED: 5B

®Y
wh b

44
100
29
&)
BEPLe 3
BEfEr 12

5E71: Mass Flow
stream BF¥ ¥

SET2: Mass Flow
straam 31 #

SET3: Temperature
straan 90 #

TORREZ01: 5%

TORRE202: 53

T
~33

10,0000 el Losp Sensi

~% -P AN
- ~pard LA
-1% ~PEE DPEs
~1& PEG1 jHET
-147 P07 i
~ 143 203 13
~H9 ~PR04 BPis
~33% ~PEHS DRZs
- 4% PR BFis
=304 PR Py
w3 P0G Py
-4} PN P
o ~8 ~&
-0 ~1%
of strean B7 =

1,000+ 0.0000 ko/h
of stresm Si% =
100 4 00000 Koih
of sbregs 35 =
10000 ~ fooo O

13 ~1% ~17
51 3 i
-5 pairr

19,0000
JURLELY
143, GO0

Hestad

10, QOO0
10,0000

JURLELY

Heatad

JLERETLE
10,0000
100000

{1, 50400
[
0, 0500
15000
(. 0000
{3, 0000

[HRVEEE
0, 7000
T FOHID
{L D000
14000
i, 7000



Doluy TORREAGS: 41 ~& R ~ &8
42 ~PEiG FlRMs £

LHERE TROGA: 20 -3 - P BPis O,
4 -3 PROG 3 o &, 1000

Bepd VARE: B ~10 -8 -7

Yaly Yakyls BE -5

Yaly VALV BY ~58

Valv YRl 45 =3

Valy Marib: 9 -3

Valy YALVEY: 94 53

Yaly WAENZ: ) ~32

Valy VALY 19 ~21

Valy VhtVa: 24 ~38

Yaly VALNG: 24 =31

Waly YRLYE: 27 - 2%

Yalwe YRLYTY 54 -5

Waly VALYE: B4 -38

Yaly VALY 37 ~59

Sepa ARty 23 ~25 -2k

Hapa YABO2OT: 14 ~i9 ~1%

Bepa VABOZ0B: 33 -3 ~34

Bapa YABOE0T: 109 ~30 ~110

Hepa VABOZOZ: 92 -4 -3

Gepa VARRAGS: 9
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Hyprotech s Process Sisulator HYSIM - Licensed to UNMICOMP
Bate  WENZ/0T Version L1 (ase Mame LPEPHCHE.SUH
Time  15:42134 Frop Pig PR Coluen Name TORREZGL

e Dolumn Inpul 9%

Husber of Resl Htages 3G

Ghrge i Prossurse L6000 Kolomd
Shage 30 Pressurs 32200 Kgloamd
Htana i Temperaturs Estimalse ~{00n O
Stage 30 Tesperaturs Estimatis -#.000 O

Fepd atream 39 aniers on sizge i

Faed stream 13 enters on stage 30

{verhead Vapour Estimated Flow 00,0000 Komolafh
Gverbead vapour product goes to siream 14

Bottom liguid product goes bo stream 17

Hote - stage efficiencies are being ussd?

#4%% Sperificabions &%4%



Hyprobach s Process Sisulator HYGIH - Licensed So UNICOAMP

Pate 94712417 Yerainn 01,51 Dase Neme UPGPHCS.BIM
Timg 15:47:34 Propg Plg PR Column Meme TORREZGH

#53 Shage Efficiencies #swd

SORRDRRDRMDDINDERDHID?
4 Stage 1 Efficiency 3
CORDRRDDEDDRIIDRIRDERY

3 I3 GLA15000 3
3 JEG S ¢ R S
3 A3 5840000 3
3 § 3 G.iABGGG 3
3 5 I 0.84%N00 3
3 b 3 BABDGOO I
3 T3 G.ARGOD 3
3 B 3 0450000 3
3 g3 0451000 3
300103 453000 2
310 3 (.30 I
332 03 GLA55000 3
I3 03 G.A%HN0
31403 O.8%7000 3
I1% 03 6455000 7
I 3 645000
30017 3 D.SAD00D 3
300 3 0.441000 1
319 3 GLARI000L 3
30020 3 0853000 3
F00F 3 0.8p2000 3
30033 0483000 3
I3 0.843000 3
30024 % 0. 8A3000 3
30098 3 D.A55000 3
3003 3 G.4AR000 3
3 0F 3 GATND 3
30T 4471000 %
3003 3 QAT 3
30030 3 G.4Bo0On 2
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Hyprotech's Process Sisulator BYSIM - Licensed fo MICAWP
Date  HAAIE/NT Yarsion 1,51 Dage Mome UPEPHES.BIM
Time  15:42:34 Frop ko PR Column Hame TORREZRE

4% Lolonn Inpud #aes

Mumber of Real Shages 49

Btags 1 PFressure 3980 Wo/oe?
Btage 4% Prassure 15,930 EKg/ea?
Stzge 1 Temperature Estimpate o000 O
Shage 49 Temperature Estimate R0 L

Feed siresm 35 eniers on stage
Fead strean 31 anters on stage 2
Feed stream 32 enters on stege 3
Foed stream 2B enters on shage 1%

fiverhead Vapour Estimeted Flow 3600000 Foeole/h
Sige Exchangse on shags 49 iz snergy stream POV
Overhead vapour profuct goss o stream 35

Bobtom liguid product goes to stream 37

Mote -~ stage efficiencies are being used!

#ha% Bpeciticabions #ase
i: Temperature on stage 4% is o he  BOLOGR O
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Hyprotech's Frocess Bisglator HYSIM - Licens md fo URICEH
Bate  ¥4/13/17 Yeraion 1.3 Case Hagme UPGPMLS.GIH
Time  15:43:34 Frop Phg PR Tolumn Name TORREHEGZ

#34% Stage Efficiencies #4%%

SODLODBLRDERRINNANEDD?
3 Gage I Efficiency 3
LOUDBRIREIDLDDREND DM

3 i3 0.257000 3
3 2003 015000 3
3 303 0.320000
3 4 I 03O0 I
3 5 3 0.32500¢ 3
K & 3 0I2EN0 3
k! 703 0.333000 3
3 g8 3 0.3 ;o3
3 93 §,324000 3
o0 3 LRG3
O 5 O RS
347 3 8,380000 3
3 01F 3 0.hBoonn 3
3143 05810 3
30045 3 G.0E3000 3
I i 3 0.5BING 2
301 GLUBEIGO0 3
318 3 4383000 3
3 od% 3 0,583000 3
300 03 0.584000 3
3021 3 0.5BAGOL 3
3002203 n.EEROO 1
30033 0.ERO00 3
R I S I
3003 GLATR000 3
I 002603 4.513000 3
30027 03 0JRIRGOO
30028 3 0550000 1
3002% 3 0.5AIG00 3
33 3 0,54%000 3
FJO0F 3 0.4 3
3003201 G.BOEN00 3
3033 3 0513000 3
300054 3 DRI 3
3003 3 GL550000 3
I h 3 D.EAMG
30037 01 0.56B0GD I
300 3 05650 1
3003 3 L.OTE000 3
3I4 3 0580000 3
30081 3 .5EBOOG 3
347 0% G.BTNG
3 3003 D.H00G 3
3044 3 GLAI0000 3
348 1 GLARIN0 3
I 46 I3 DLAIEOOG 3
) T 0450000 3
I 48 T 0.heDO 3
304" 3 1000000 3
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Hyprotach's Process Sisulator HYEIM - Licensed o UNIDAWP
Datis %;iifi? Yersion 1.51 Case Hame UPBPROL.SIH
Time  15:42:34 Prop Pho PR Dolumn Mame TORBEZDD

ekt Dolumn Inpud ®Hes

Musbaer of Heal Stasops 27

Siagm i Pressure 108 Ho/om
SBhage 27 Pressure .43 Eodomd
Sfane 1 Tempereture Estimate 34,000 €

Stage 27 Tespersbure Dstimate V77,800 O

Feed stream 41 enters on siage 12

flvarhead VYapour Estimated Flow 13,0000 Komolse/h

Esiimated top stage refluy ratio iz 0.BOMD
Side Liguid draw from stage 1 to shream 48

Eabimated Flow FaG, 0000 Komolelh
Side Liguid draw from stage 26 to siream 42
Side Exchanger on stags 1 is snergy streas PELO
Side Exchanger on stage 27 iz energy stresm FURNOS

Ovarhezd vapour product ooes to stream &0
Bovbom liguid oroduct goes bo stream 43
S%age 2 Vapour is assipgned fo stream £F
Moke ~ sians efficisncies are being ussd!

##44 Dpecificaliions #esd
1 TEF 93,0 Ligvol % Cub of the stage 1 Liguid is to bhe 1.5300 0
21 Teapsrature on stage 37 is ko be 153,000 0
3y Temperatures on stage 1 is fo be 25,0060 C
A: Flow of the stage 26 Side Liguid is fo be 40,000 M/



Hyprotech's Process Sieulator HYSIN ~ Licensed fo UMICARP
Date 94712417 Yeraion 1.5 Case Name UPDPHCS . GIY
Time 1544234 Prop Phy FR Colun Hame TORREZOS

#¥ed Blage Efficiemies #Ees

ZOBRHDDBRIFDURRODINGT?
4 Bhage I Efficiency 2
CHEDDDRBE BRRRIDENE0D

3 13 L.00000 3
3 203 4.BIBO0G 3
3 I3 0.BIwOG 3
3 4 3 BR300 3
1 503 4.83300 3
3 & 3 083000 3
3 73 ULBRAGOL 3
3 B 3 0.838000 3
3 g 3 L.BERGGG 3
I 1 G.BIROG I
F3 003 JEEROOG 3
1203 G.E05000 3
3 503 DLABOO0G 3
3 14 3 GL6BENOD X
318 3 0T ]
30016 3 GTRANN 3
347 3 L7800 3
I8 3 4.800000 %
I 1% 3 L.DLG0 3
302 03 GLBIMOMG I
300213 G.825000 3
a2 3 G.831000 3
3002303 O.B35000 3
30024 3 (LBMON0 3
300303 G.pal 3
3 0FA 3 .DARGOD I
I3 O3 L.00nn 3
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APENDICE J

=~ DIAGRAMA DE BLOCO DA METODOLOGIA DE CALCULO
DAS EFICIENCIAS DAS BANDEJAS DAS TORRES,
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ABSTRACT

The objective of this work is to make a simulation to be
pessible to reproduce the operational conditions of the Natural
Gas Processing Unit, using it later, to optimizate the process
energy. The simulations have been made using Hyprotech' simulator
HYSIM (version 1.5 , 1%%1,may), using a microcomputer model 386,
The similated unit belongs to Petrobras ( Brasilian Petroleum
Limited Company) and it was builted in Aracaju city, State of
Sergipe, Brazil. The unit process is the refrigerated absorption
and it has been studied its energetic optimization and the
reduction of the absorption oil molecular weight. The simulation
has been builted in an unigue computer file, that simulates 48
equipments and 16 valves of the process unit. It was created five
additional eqguipments and some adiust, recycle and szet operations
to adjust the simulator eguipments to real eguipments. The
simulation has 84 operations and 116 streams of mass and energy.
Then, it was developed a method to simulate a real plant using a
comercial simulator.

To bring near the column internal flows and temperatures
to the real wvalues, 1t were incorporated the column stage
efficiencies, using a method, developed in this work, beginning
with O'Connell global efficiency. With an iterative work together
the simulator this adjusts the global efficiencies, and becomes
@ach theoretical stage in a pseudo-column and it repeats the
iterative process to know the efficiencies of the pseudo-column.
8o, the middle plate efficiency becomes egual to the pseudo-
column efficiency and through a curve, it can be obtained the
others column plate efficiencies. It was studied 133 plates with
the ligquid and wvapour properties, which are obtained by
simulation.
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The simulation results show average difference of 1.5 =2C
measured with thermo - couples, 4.0 2C measured with metallic
thermometer, 0.4 Kgf/om? in the pressure values, 2.4% to flows,
0.004 in the vapour molar fractions and 0.00% in the liguid molar
fractions. These results have been considerated very good, then
this simulation structure can be considerated as the bases to the
other simulations for energetic optimization., Before to begin
with the optimizations, others simulations have been made with
the project conditions, using Chao - Seader amgl Peng - Robinson
correlations, to compare them and to know the reasons of the
differences between the project values and the practical wvalues.
Chao-Seader it was used for the project.

The PINCH technology application has shown that it is
posaible to economize until 16.4 % of the fuel gas, making a new
lay-out to the process. A new lay-out was designed and new
gsimulations have shown to be possible to economize 14.0% of the
fuel gas and to reduce the pumps absorved power in 44.2 Hp. With
the increase in the furnace efficiency, through the utilization
of the chimney heat, it can be economized until 22.4% of the fuel
gas and reduced the pumps absorved power in 47.5% Hp.

Historicaly, the natural gas abmorption used olls with
molecular weight between 200 and 230 g/g mole. At the fifth
decade, the technological development reduced it to a value
petween 120 and 140 ¢/g mole. However, an american enterprise
intreduced this provess with oil molecular weight of 144 g/gmole
in the first natural gas processing unit of Brazil: the wunit at
Cati city, State of Sergipe, which has started in 1862,

At 1986 it was initiated a practical study to reduce
the ©il molecular weight of Atalaia Natural Gas Frocessing unit,
puilted in Aracaju city. This study was slow and gradual. It has
reached a molecular weight oil of 118 g¢/¢g mole, has got a
reduction in the fuel gas and it has became the process unit
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self - sufficient on production of the absorption oil. The
molecular weight oil of 118 g/g wmole was considered the possible
limit that it c¢an be reached with the current unit lay-out.

Then, it was decided to study the possibility to reduce

the molecular weight of the oil, until the molecular weight of
the natural gasoline (Cgy).

Others simulations were developed for melecular welght
oil of 92.% g/g mole and 81.5 g/g mole, however using the furnace
without the utilization of the chimney heat. The lay-out designed
to operate with molecular weight of 92.9% has shown a possible
reduction of the fuel gas in 30.7% and 5.8% in the total absorved
power by the pumps, compressores and air-coolers. The lay-out
designed to operate with molecular weight of 81.% has shown
a possible reduction of 36.7% in fuel gas, but increase 34.4% in
the total absorved power.

Key words : Natural Gas, Refrigerated Abscorption, Processing Unit
Simulation, Efficiency of real stages, Absorption oil
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