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Resumo

O comportamento dindmico em unidades de producéo de 6leo € muito importante para
a operacdao e projeto de equipamentos. O desenvolvimento da tecnologia no
processamento primario de petréleo é caracterizado pela otimizagao de peso e espaco
nas unidades de producdo. Estas restricbes tém sido diretrizes para pesquisas em
desenvolvimento de equipamentos mais eficientes e compactos, como hidrociclones.
Porém, esta capacidade de compactar equipamentos resultou em reducdo na
flexibilidade em operar com oscilacées de carga (golfadas). Ao longo dos ultimos anos,
a maturacao de campos produtores e o aumento na producao de agua e no uso de gas
lift associados a producao de 6leo em laminas d’agua cada vez mais profundas tém
aumentado a frequéncia de golfadas. A simulagdo dinamica pode ser utilizada para
desenvolver estratégias para controlar situagdes transientes em plataformas offshore.
Este trabalho utilizou a simulacdo dindmica de uma planta de condicionamento de gas
natural em plataforma offshore feita no simulador de processos HYSYS 7.2, como

ferramenta para analisar a planta e propor melhores condi¢cées de operacao.

Neste trabalho duas situacdes serdo analisadas. Na primeira, apenas 0 gas associado
passa pelo sistema de compressao e o gas nao associado € encaminhado diretamente
para desidratacdo com TEG (situacado 1). Na segunda, havera uma quebra de pressao
do gas proveniente dos pocos de gas e este devera ser encaminhado para o sistema de
compressao juntamente com o gas proveniente dos pocos de dleo (situacao 2).

Em um primeiro momento, a planta foi analisada em modelo de estado estacionario e
foi avaliado o efeito da quebra de pressao na temperatura da tubulagdo a jusante das
valvulas responsaveis pela quebra (situacdo 2). Em um segundo momento, a planta foi
avaliada no estado dinamico, onde foi possivel analisar o efeito que as oscilagdes de
carga tém no sistema de compressao da planta, bem como nas trocas térmicas. Este

segundo estudo foi avaliado para as situacbes 1 e 2.
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Para o estudo em estado estacionario, foi possivel observar que a especificagdo de
temperatura minima de projeto para a tubulacdo a jusante das valvulas que efetuam a
quebra de pressdo nao é alcancada, porém, existe uma faixa de AP ideal para cada
valvula a fim de evitar a formagao de gelo na parte externa da tubulacao.

Para o estudo dindmico foi possivel avaliar os efeitos que as oscilacbes de carga
trazem para o sistema de compressao e em que situacao (1 ou 2) a planta opera com
maior estabilidade. Verificou-se que o trocador da saida do sistema de compressao
opera com certa instabilidade na situacao 1 devido a baixa vazao de gas a ser resfriado

e na situacao 2 esta instabilidade é reduzida.

As conclusbes deste estudo mostram a importancia da simulagdo dindmica como
ferramenta de decisdo para o engenheiro de processamento de gas na operacao da
planta.
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Abstract

Dynamic behavior in oil production units is vital for equipments project and operation.
Technology development in offshore primary processing has traditionally been
characterized by optimizing weight and space in their production units. Such restrictions
have been the guidelines for researches in developing more efficient and compact
equipments, such as hydro cyclones. However, this compactness has resulted,
invariably, in reduced capacity to deal with load oscillations, typical in offshore units.
Along the last years the maturation of production fields, and the increase of water
production and gas lift use, associated to the oil production in larger and larger water
depths have been increasing slugs intensity. Dynamic simulation can be used to develop
better strategies to control transient situations in offshore units. This study use a
dynamic simulation of a natural gas offshore conditioning plant as a tool to analyze the
plant and to propose better operational conditions. The process simulator to do dynamic
simulation was HYSYS 7.2.

In this work two situations were analyzed. In the first one, only the gas from oil wells
pass through the gas compression system and the gas from gas wells are forwarded
directly to dehydration with TEG (situation 1). In the second situation, there will be a
pressure drop of the gas from gas wells and this gas should be forwarded to the
compression system along with gas from oil wells (situation 2).

At first, the plant was analyzed in steady state model and the effect of pressure drop in
pipe temperature downstream of the valves responsible for pressure drop was evaluated
(situation 2). In a second stage the plant was evaluated in a dynamic state where it was
possible to analyze the effect of load oscillations in the compression system, as well as
in the heat exchange. This second study was evaluated for situations 1 and 2.

For the static study, the specification of minimum project temperature for the pipeline
downstream of the valves that perform the pressure drop is not achieved but there is an
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ideal range pressure drop for each valve to prevent ice formation outside the pipe.
In the dynamic study was evaluated the effects of load oscillations in compression
system and in what situation (1 or 2) the plant operates with greater stability. It was
found that the heat exchange of the output of the compression system operates with
instability in the situation 1 due to the low flow of gas to be cooled, and in the situation 2

this instability is reduced.

The conclusions of this study show the importance of dynamic simulation as a decision

tool for the engineer in the gas processing plant operation.
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1-Introducao

Desde a concepcao do projeto de uma plataforma offshore até a entrega do
petréleo e/ou gas na refinaria, varias etapas devem ser seguidas. Isto leva tempo
e altos custos de investimento e operacdo. Uma vez colocada em operacao,
espera-se que uma plataforma sé pare de produzir nos dias pré-determinados,
como parada programada, porém, problemas operacionais acontecem
ocasionando paradas que oneram o sistema produtor de petréleo.

Problemas com a manutencdo de equipamentos, instabilidade operacional,
golfadas ou outros problemas que afetam a seguranca da instalagcdo podem levar
a parada nao desejada de producao em uma plataforma. Do ponto de vista de
equipamentos, observa-se que as plataformas que exportam gas comprimido por
gasoduto possuem um sistema critico: o sistema de compressao. Geralmente, as
plataformas possuem mais de um trem de compressdo, porém, se por algum
motivo todos os trens estivem inoperantes a parada de producgao € inevitavel, isto
porque, as exigéncias ambientais em relacdo a queima de gas estao cada vez
mais restritivas, e muitas vezes, ndo permitem a queima de grandes quantidades

de gas no flare (tocha).

Outro problema ocasionado pelo ndao funcionamento do sistema de compressao
de uma plataforma é a falta de gas /ift. Parte do gas comprimido é utilizada em
muitas plataformas como gas /ift para elevacao artificial dos pogos de petréleo.
Muitos pocos de petréleo ndo sdo surgentes, e a auséncia deste gas ocasiona o

fechamento destes pocos.

Neste estudo dinamico, foi possivel avaliar o sistema mais critico da plataforma, o
sistema de compressdo. A analise da ferramenta dindmica conseguiu estabelecer
as situagdes mais estaveis para a operagdao dos compressores bem como avaliou

o0 comportamento destas maquinas na presenca de oscilacdes de carga.
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Em toda planta de producéo de petréleo, a dinamica da operacao esta presente,
principalmente ocasionada pelas intermitentes oscilagdes de vazao e pressao na
chegada dos fluidos produzidos na plataforma. Apesar disso, a utilizacdo de
ferramentas dinamicas desde o projeto até a operacdo de plantas ainda é muito
restrita. Geralmente, em plataformas antigas a simulacdo dinamica é utilizada
apenas para verificagdo das condi¢cdes operacionais de sistemas isolados que
apresentaram problemas. Neste trabalho, buscou-se uma maior integragcdo dos
equipamentos que compdem o sistema de condicionamento de gas natural a fim
de avaliar o comportamento da planta como um todo e mostrar a importancia da

simulacéo dindmica na operacao de uma planta de processamento de gas.

A fim de introduzir o processamento de 6leo e gas em uma plataforma offshore, os
préximos itens visam explicar de forma simplificada e contextualizar o leitor sobre

cada etapa de tratamento dos fluidos produzidos utilizados neste estudo.

1.1 — Processamento primario de petréleo

Ao longo da vida produtiva de um campo de petrdleo ocorre, geralmente, a
producdo simultanea de gas, 6leo e agua, juntamente com impurezas.

Somente a producdo de hidrocarbonetos (6leo é gas) € interessante
economicamente e por isso é necessario dotar os campos de facilidades de
producéo, que sao instalacbes destinadas a efetuar, sob condi¢ées controladas, o

processamento primario dos fluidos, ou seja:

e A separacgao do 6leo, do gas e da 4gua com impurezas em Suspensao;
e O tratamento ou condicionamento dos hidrocarbonetos para que possam
ser transferidos para refinarias;

e O tratamento da agua produzida para reinjecao e/ou descarte.
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Dependendo do tipo de fluidos produzidos e da viabilidade técnico—econdmica,
uma planta de processamento primario pode ser simples ou complexa. As mais
simples efetuam apenas a separacdo gas/Oleo/agua, enquanto que as mais
complexas incluem o condicionamento e a compressao do gas, tratamento e
estabilizacdo do O6leo e tratamento da agua para reinjecdo e/ou descarte
(THOMAS, 2001).

Os fluidos do reservatério chegam na plataforma por meio dos risers de producao.
Os pocos produtores podem estar ligados diretamente na plataforma, sendo neste
caso denominados pocos satélites, ou podem ser conectados através de
manifolds, equipamentos responsaveis por centralizar varios pocos e encaminha-
los em uma unica linha para a plataforma. Cada po¢o possui no solo marinho um
conjunto de valvulas que regula a producado dos fluidos do reservatério, este
equipamento € denominado arvore de natal (ANM).

Em alguns pocos s&o adicionados manifolds de elevacao artificial com o objetivo
de otimizar a producéao, estes manifolds sdo constituidos de bombas de elevacao

submersas que levam os fluidos produzidos até a plataforma.

Em alguns campos € necessario injetar agua do mar a fim de manter a pressédo no
reservatério e a continuidade da producgédo. Os poc¢os de injecao sao dispostos de
maneira que permita a maior drenagem do 6leo no reservatorio. Na Figura 1.1 é

possivel analisar o esquema submarino de producéao de petréleo.
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Figura 1.1 — Esquema submarino da disposi¢dao dos pocos em uma plataforma

A unidade de producdo alvo dos estudos deste trabalho é uma plataforma
maritima do tipo FPSO (Floating Production Storage and Offloading). Esta
plataforma possui sistema completo de processamento primario do petréleo,
incluindo condicionamento e compressdo do gas produzido, além disso, tem a
capacidade de estocar petréleo. Na Figura 1.2 é possivel observar uma plataforma
do tipo FPSO.
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Figura 1.2 - Plataforma de producao de 6leo e géas do tipo FPSO

No FPSO analisado neste estudo, o 6leo é processado em uma unica planta de
producdo composta de: separador trifasico de alta pressao, separador bifasico de
baixa pressao e tratador eletrostatico. Depois de tratado, o 6leo é estocado em
tanques de carga até que um navio aliviador realize o offloading, operagédo de
descarga do FPSO. Esta operacao visa levar o éleo da unidade de producédo até

terminais de distribuicao e/ou refinarias.

Os pocos de gas ndo associado que produzem para este FPSO possuem o
seguinte sistema de tratamento: separador bifasico, compressao e absor¢cdo em
torre de TEG (trietilenoglicol) para remogéao de umidade do gas. O gas que sai da
unidade de TEG possui trés finalidades principais: exportacdo, gas combustivel
para turbinas e gas /ift (método de elevagao artificial dos pocos de 6leo).
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A agua produzida removida no vaso separador de alta pressdo e no tratador
eletrostatico € encaminhada para o sistema de tratamento de agua produzida.
Este sistema visa adequar a agua produzida para descarte no mar e € composto
por: hidrociclones, flotador e trocador de calor (cooler).

Além destes sistemas principais, cada plataforma conta ainda com outros
sistemas essenciais para o funcionamento como: sistema de diesel, &gua quente,
tratamento de agua do mar para reinjecdo, agua de resfriamento, geracédo de

energia, drenagem aberta e fechada, sistema de gas combustivel, dentre outros.

1.1.1-Processamento de petroleo

Plataformas que possuem planta para tratamento e enquadramento do Oleo
devem especifica-lo quanto ao teor de sal e de BSW (basic sediment and water).
O BSW ¢é medido a partir de uma amostra liquida da corrente produzida. Esta
medida inclui agua livre, sedimentos e é medida como uma porcentagem
volumétrica da corrente produzida. O 6leo, apds passar pela planta de tratamento,
deve estar com teor de sal inferior a 570mg/I e BSW inferior a 1%.

A adequacéo do éleo dentro dos limites especificados depende de diversos fatores

como:

e Viscosidade da emulsao 6leo/agua: quanto mais viscosa a emulsdo mais
dificil é a separacao agua/dleo. Nestes casos, € necessaria a utilizagao de
desemulsificantes, produtos quimicos que diminuem a tensao interfacial

entre as moléculas e facilitam a quebra de emulsao;

e Facilidades da planta de tratamento: a temperatura na entrada dos vasos
separadores € uma variavel importante, pois, quanto maior a temperatura

menor sera a viscosidade do 6leo e das emulsdes formadas. Para facilitar a
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separacédo, as plantas geralmente possuem aquecedores a montante dos
vasos separadores;

e Espuma: as impurezas presentes no liquido sdo as principais causadoras
de espuma. A presenca da espuma dificulta o controle de nivel dos vasos
separadores, causando descontrole operacional, podendo ser arrastada

pela corrente de gas ou de 6leo degaseificado.

Uma planta tipica de processamento de 6éleo possui separadores em série. Na
plataforma analisada o primeiro estagio de separacdo é um separador
gravitacional trifasico de alta presséo (cerca de 10 bar). Este separador tem como
objetivo separar a dgua, o 6leo e o gas. O 6leo separado do primeiro estagio é
enviado para o segundo estagio de separacao gravitacional: o separador bifasico
de baixa pressao (cerca de 1,5 bar). Este separador separa a fase liquida (6leo e
agua) da fase gasosa. A fase liquida é enviada para o terceiro estagio de
separacao, o tratador eletrostatico. Neste vaso acontece a separagdo da agua e
do 6leo por meio de um campo elétrico. Este vaso € o responsavel pelo ajuste fino
no enquadramento do 6leo, pois, com a decantacdo das goticulas de agua,
acontece também o enquadramento do teor de sal, visto que, o sal encontra-se
quase totalmente dissolvido na dgua produzida. O 6leo enquadrado quanto ao teor
de sal e BSW passa pelo sistema de medicdo e é enviado para tanques de
armazenamento até que um navio aliviador realize o offloading. A Figura 1.3

mostra o esquematico de uma planta de processamento de 6leo.
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Figura 1.3 — Fluxograma de planta de processamento de 6leo

Periodicamente, é necessario testar os pocos de 6leo individualmente. Este teste
tem como objetivo atualizar o potencial de producdo do poco e quantidade de
BSW produzido. Para isto, a planta de processamento de petréleo consta de um
separador gravitacional trifasico de teste. Este separador opera, em geral, nas
mesmas condicdes do primeiro estagio de separacao da planta convencional (10
bar). O éleo separado é medido e encaminhado para o segundo estagio de

separacao.

A agua separada no primeiro e terceiro estagios € enviada para a planta de
tratamento de agua da plataforma, juntamente com a agua que sai do separador
de teste. O gas do primeiro estagio de separacao e o proveniente do separador de
teste é enviado para a succado do sistema principal de compressdo. O gas
proveniente do segundo estagio € enviado para os compressores booster. Estes
compressores elevam a pressao do gas de 1,5 bar para 10 bar e 0 envia para a

succao do sistema principal de compressao.
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A planta de processamento de petrdleo descrita é uma das inumeras
possibilidades de projeto de planta. A retirada ou inclusao de novos equipamentos

depende da composicao dos fluidos de reservatério de cada campo produtor.

1.1.2 Processamento de agua oleosa

Com o amadurecimento dos campos produtores de 6leo, ha o aumento na
producédo de agua. Esta agua, depois de separada do 6leo, € enviada para planta
de tratamento de agua a fim de adequar o TOG (teor de dleos e graxas na agua
descartada) e a temperatura para descarte no mar. O CONAMA 393/07
estabelece que o maximo valor médio mensal de TOG na &gua produzida
descartada no mar deve ser 29ppm. Porém, plataformas com projetos anteriores a
2007 sao regidas pelo CONAMA 393/05 que estabelece TOG maximo diario de
20ppm e temperatura de descarte inferior a 40C. Este é o caso da plataforma em

estudo.

Para adequar a agua descartada ao Conama 393/05, a planta de tratamento de
agua possui equipamentos que promovem a separagao entre o 6leo residual e a
agua. Na planta estudada, o primeiro estagio de separacao sao os hidrociclones.
A agua que sai dos separadores da planta de tratamento de 6leo possui TOG de
aproximadamente 1000ppm. Os hidrociclones promovem a separagao centrifuga
inicial e a agua na saida destes equipamentos chega a valores de TOG de

100ppm.

Apés sair dos hidrociclones, a agua segue para o segundo estagio de separacao,
o flotador. Este equipamento promove a separacdo do 6leo residual por meio da
dispersao de gas no fluido, este gas arrasta o éleo (mais leve) até o topo. O TOG
da agua, apds este equipamento, deve ser menor que 20ppm. Apds sair do
flotador, a agua é resfriada em trocador de calor até 40<C.
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Na saida do flotador, um equipamento denominado espectrofotdmetro, mede o
TOG continuamente (online). Se o valor for menor que 20ppm, a agua é
descartada no mar, caso contrario, a agua é direcionada para tanques especificos
na plataforma (tanques slops) para posteriormente ser reprocessada. A Figura 1.4

mostra o fluxograma de processamento de agua oleosa.
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Figura 1.4 — Fluxograma de planta de processamento de dgua oleosa

1.1.3 Processamento de gas natural

A plataforma analisada possui dois pocos de gas nao associado e seis pogos de
6leo com producdo de gas associado. O gas ndo associado é aquele que, no
reservatorio, esta livre ou em presencga de quantidades muito pequenas de éleo. O
gas associado é aquele que no reservatério esta dissolvido no 6leo. O gés
separado na planta de processamento de 6éleo é encaminhado para o sistema de
compressao e, posteriormente, para a torre de desidratacdo com TEG, a fim de

adequar a umidade do gas para a exportacao e gas lift.
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Os dois pocos de gas podem produzir em duas situacdes. Na primeira, eles nao
passam pelo sistema de compressao, pois possuem pressao suficiente (cerca de
200 bar) para serem encaminhados diretamente para a desidratacdo com TEG.
Esta é a situacao atual de operacdo. Na segunda, situagéo a pressdo dos pogos
de gas é quebrada até 10 bar (pressdo da sucgcdo do sistema de compressao
principal) em duas valvulas do sistema, a valvula choke e a FV4, e entdo, o gas
passa pelo sistema de compressao para, posteriormente, ser encaminhado para a
desidratacao com TEG.

O gas produzido é utilizado na plataforma como gas combustivel e como gas lift. O
gas lift € um método de elevacao artificial de pogcos de 6leo e tem como objetivo
facilitar a chegada do éleo a superficie. Este método € utilizado para reservatérios
que nao possuem pressao suficiente para efetuar a elevacao dos fluidos até a
plataforma. O gas produzido e tratado na plataforma e injetado na coluna de
producdo de 6leo a fim de reduzir a densidade do fluido, diminuindo assim a

pressao na cabeca do poco e facilitando a elevagéao do éleo.

O gas excedente é exportado pelo gasoduto até unidade de tratamento de gas
natural em terra. O objetivo de processar o gas é, principalmente, evitar o bloqueio
de gasodutos e linhas de gas lifft com hidratos. Hidratos de metano sao
substancias solidas, parecida com o gelo, compostas por agua e gas natural
(metano). Costumam ocorrer naturalmente em &reas onde o metano e a agua
podem combinar-se em condi¢cées de baixa temperatura e alta presséo. A Figura
1.5 mostra a estrutura do hidrato e a Figura 1.6 exemplifica o potencial que esta
estrutura tem de bloquear dutos.
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Figura 1.6 - Bloqueio por hidrato em linha de exportacdo de gas

Os gasodutos de exportacdo passam pelo fundo do mar até chegarem as
unidades de tratamento de gas. No fundo do mar, a temperatura minima é de 4C
e a pressao de exportacao pode chegar a 200bar. Esta condicao de exportacao é
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muito propicia a formacdo de hidratos, caso o gas contenha uma quantidade

significativa de agua.

O sistema de compressao da plataforma analisada consiste de compressores em
trés estagios de compressao que elevam a pressao do gas de 10 bar para 200
bar. Apds cada estagio de compressao, existe um cooler e um vaso scrubber

(separador bifasico) para resfriar o gas e reter liquidos formados, respectivamente.

Ap6s passar pelo sistema de compressdao, o gas é encaminhado para a
desidratagdo com TEG. A torre de absor¢gdo com TEG tem como objetivo adequar
o ponto de orvalho do gas para -15C, o que corresp onde a aproximadamente (32
Kg de agua) / (milhdo de m3 de gas). Este € um valor seguro para evitar formacéao
de hidrato no escoamento. ApGs passar pela torre de TEG, o gas segue para 0s

consumidores finais: gas combustivel, gas liff e exportacao.

O esquema de processamento de gas natural em plataforma offshore esta

exemplificado na Figura 1.7.
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Figura 1.7 — Fluxograma do processo de condicionamento do gas natural
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1.2-Objetivos

1.2.1- Objetivos gerais

O projeto de uma plataforma é baseado em informac6es sobre o campo, muitas
vezes, pouco precisas. Atualmente, a construcdo de uma plataforma € demorada
e o projeto é feito antes que informacdes detalhadas sobre o campo sejam
fornecidas.

Devido a mudanca na composicao do éleo/gas produzido e em algumas situagdes
até devido a producdo de pocos de 6leo localizados em campos produtores
diferentes, as plataformas séo dotadas de certa flexibilidade operacional, mas nem
sempre esta flexibilidade prevé todas as necessidades ao longo da vida produtiva
do campo, sendo necessario buscar meios alternativos de produgao ou, em alguns
casos, reduzir a producao da unidade.

O aumento na produg¢éo de agua ao longo da vida produtiva do campo e a injecao
de gas lift sdo fatores que trazem instabilidade operacional a planta. O objetivo
deste estudo é verificar, por meio de simulacdo dinamica, as restricdes da
plataforma em situagbes transientes e propor melhores condicées operacionais

baseados na avaliacao da ferramenta dindmica.

1.2.2- Objetivos especificos

Estudo de Caso 1 - Avaliacao da planta de condicionamento de gas atraveés
de simulacdao em estado estacionario.

O objetivo de avaliar a simulagdo em estado estacionario foi principalmente ter

dados de composicdes de correntes intermediarias do processo para inicializar as
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correntes da simulacdo dinamica. ApOs construir a simulagdo em estado

estacionario no software HYSYS 7.2, os objetivos deste estudo foram:

e (Calibrar a simulacdo da situacéo 1 (pogos de gas produzindo diretamente
para o sistema de TEG) com dados do Pl (Plant Information);

e Verificar para a situacao 2 se as temperaturas nas tubulacées a jusante das
valvulas que efetuam as quebras de pressdo estdo coerentes com a

temperatura minima de projeto (-29C);

e |dentificar a melhor pratica operacional para quebra de pressdo em cada

valvula, respeitando os limites de seguranca da planta.

Estudo de Caso 2 - Avaliacao da planta de condicionamento de gas através
de simulacao dindmica

Atualmente, os pocos de gas X1 e X2 possuem pressdo suficiente para
exportacdo e gas lift (superior a 190 bar), ndo sendo necessario, portanto,
passarem pelo sistema de compressao da planta. Com o passar do tempo, o
reservatério perde pressao devido a continuidade da producdo e, com isso, a
pressao de chegada do gas na plataforma sofre reducdao. Quando isto ocorrer, 0
gas proveniente dos po¢os de gas precisara passar pelo sistema de compressao.
Porém, por uma limitagcdo da planta, o gas deve ter a pressao reduzida para 10
bar para ser encaminhado ao sistema de compressao. Duas valvulas farao este

trabalho: a valvula choke e a FV4.
Este estudo utilizou a simulagéo dindmica em HYSYS 7.2 e os objetivos foram:
e Determinacao dos parametros de controle PID que tornam a planta estavel;

e Verificacdo de equipamentos sub ou superdimensionados nas situacbes 1 e
2;
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e Avaliacao do sistema de compressao frente as oscilacbes de vazao nas
situagdes 1 e 2;

e Propor alternativa operacional que traga melhores condicdes operacionais e

ganhos na producao de gas.

1.3- Organizacao do trabalho

O primeiro capitulo deste trabalho traz a introducdo do assunto abordado, bem
como uma breve explicacdo sobre a producdo de hidrocarbonetos no sistema
offshore. Ainda neste capitulo, os objetivos gerais e especificos deste trabalho sdo
apresentados.

No segundo capitulo, é feita uma reviséo bibliografica sobre os itens utilizados no
estudo. Dentro deste contexto, foram abordados o controle de plantas inteiras, a
simulacao dindmica de processos e um estudo mais aprofundado dos principais
equipamentos da planta de condicionamento de gas natural estudada.

No terceiro capitulo, é apresentada a metodologia utilizada para realizacao do
trabalho. Neste capitulo, sdo descritas as etapas para o desenvolvimento das
simulagbes em estado estacionario e dinamico, bem como, caracteristicas do

processo e de equipamentos.

No quarto capitulo, sdo apresentados os resultados dos estudos realizados em
estado estacionario e no estado dinamico. Uma breve conclusdo apds cada
resultado também é apresentada neste capitulo.

No quinto capitulo, sdo apresentadas as conclusdes deste estudo bem como as
sugestdes para trabalhos futuros.
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2-Revisao Bibliografica

2.1-Controle de Plantas Inteiras (Plantwide Control)

Unidades offshore possuem praticamente controladores PID por possuir baixa
integracdo energética e poucas linhas de reciclo.

O controle de plantas inteiras permite a integracdo entre equipamentos através de
reciclos de massa e integracdo energética. Esta area tem recebido grandes
contribuicées nos ultimos anos, porém, as diferentes metodologias sao propostas
para casos hipotéticos e nao para plantas industriais reais, sendo este um fator
limitante para evolucao do estudo. (VASCONCELQOS, 2006).

Segundo LARSSON (2000), o termo controle de plantas inteiras nao esta
relacionado com a sintonia e o comportamento de cada controle da planta e sim
uma filosofia de controle da planta inteira com énfase em decisbes estruturais. As
decisdes estruturais consistem em projetar da melhor maneira possivel a estrutura
de controle da planta. Para a tomada de decisdo das estruturas do controle da
planta cinco passos podem ser seguidos:

e Selecao das variaveis controladas;

e Selecao das variaveis manipuladas;
e Selecdo das medidas do sistema;

e Selecao da configuragcao do sistema;

e Selecao do tipo de controlador.
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Atualmente ndo existe um modelo sistematico para estabelecer a estrutura de
controle de uma planta, os estudos do controle de plantas inteiras sdo baseados
em trés diferentes orientacdes: a matematica, a heuristica (baseada no processo)
e a hibrida (uma mistura das duas anteriores).

A orientacdo matematica utiliza informacdes estruturais da planta como base para
o projeto da estrutura de controle. As estruturas candidatas ao controle sao
definidas geralmente por meio de modelo de processo (estatico ou dinamico). Em
muitas situacgdes é dificil definir matematicamente a estrutura de controle, devido
ao tamanho do problema e aos altos custos envolvidos para ter uma definigcao
precisa do problema, que incluem, por exemplo, modelos detalhados em estado
dindmico ou estacionario. Uma alternativa € desenvolver regras heuristicas
baseada na experiéncia e no entendimento do processo. Esta é a orientagdo do
controle de plantas inteiras baseada no processo (STEPHANOPOULOQOS, 2000).

A abordagem hibrida consiste em decompor o controle da planta inteira em
estagios resolvendo-os em série e depois promovendo a integracao entre eles. Na
pratica esta abordagem € vélida para plantas com baixa integracdo energética e
poucas correntes de reciclo, que é o caso de plantas offshore (VAZ, 2009).

Em todas as plantas de processo o0 objetivo basico de operacdo € aumentar o
lucro através da otimizagdo da planta. Paradas de producdo relacionadas com
falhas, planta operando muito tempo fora do ponto étimo e mudancgas operacionais
demoradas geram incompatibilidade com os planos de producdo da empresa,
levando a reducgao do lucro. STEPHANOPOULQOS (2000) mostrou a utilizacéo de
objetivos explicitos e implicitos para maximizar o valor gerado por uma planta. A
minimizacao do vetor objetivo das variagcdes operacionais € o grande objetivo do
controle de plantas inteiras. Ainda com o objetivo de maximizar a receita, mas
permitindo perdas aceitaveis, o conceito de estrutura de controle com auto-
otimizacao proposto por MORARI (1980) foi estudado por SKOGESTAD (2000). O
controle com auto-otimizacdo tem como objetivo encontrar variaveis controladas

gue quando mantidas em valores (setpoints) constantes, indiretamente levam a
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planta para um ponto de operagdo perto do 6timo, considerando uma perda
aceitavel (SKOGESTAD, 2000). Apos feita a selecdo de variaveis manipuladas e
controladas bem como a selecdo das variaveis que deverdao ser medidas, o
proximo passo €& definir o sistema de controle. HOVD e SKOGESTAD (1994)
descrevem os métodos disponiveis para configuracdo do controle descentralizado.
Eles utilizaram o método seqlencial como base para projetar controladores
descentralizados. O projeto de controladores descentralizados consiste em
primeiramente selecionar a estrutura de controle, o que significa emparelhar
entradas e saidas, e depois projetar o controlador SISO (single input single output)
para cada seqléncia (loop). O método sequliencial consiste em fechar e sintonizar
um loop por vez. Estes estudos seguem a abordagem mateméatica do problema de
controle de plantas inteiras.

O ponto de partida para o controle de planta inteira é definir os graus de liberdade
do sistema. Para isso define-se como base que o0 niumero de variaveis controladas
deve ser igual ao numero de varidveis manipuladas. O controle desejado de um
processo sé é alcancado quando todos os graus de liberdade forem especificados.
Uma modelagem pouco consistente de um processo leva a um modelo que nao
inclui todas as equacdes ou variaveis ou inclui equagdes e variaveis redundantes.
Em ambos os casos existe uma determinacédo errada do grau de liberdade do
sistema. Varios autores criaram métodos para o calculo do grau de liberdade de
uma planta. O calculo de graus de liberdade para plantas complexas ainda € uma
area em desenvolvimento KONDA ET AL (2006).

Um dos estudos baseados no conhecimento do processo foi o de LUYBEN ET AL
(1998). Neste estudo Luyben cria um procedimento conhecido como “Os nove
passos de Luyben” que tem como objetivo realizar uma decomposicao hierarquica
da planta baseada em objetivos de controle. Neste estudo Luyben apontou trés
limitacbes no estudo de BUCKEY (1979): a falta de discussdo sobre o

gerenciamento de energia, o trabalho de Buckley ndo considerava reciclos e
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também nao focava na qualidade do controle (LARSSON, 2000). Os nove passos

de Luyben estdo descritos abaixo:

Estabelecer objetivos de controle e de projeto;
Determinar o numero de graus de liberdade;
Estabelecer o gerenciamento de energia;
Fixar a producéo;

Estabelecer os critérios de qualidade, seguranca operacional e restricoes

ambientais;

Controle de vazao das correntes de reciclo de massa;
Checar o balanco de componentes;

Controle das operacgdes individuais;

Realizar estudos de otimizagdo para melhorar o desempenho econémico e

a controlabilidade do processo.

Neste trabalho, a planta analisada é uma planta real e operacional que ja possui a

estrutura de controle definida. O item avaliado neste trabalho dentro do assunto de

controle de plantas inteiras sera apenas estudo de otimizagcdo para melhorar o

desempenho econémico e a controlabilidade do processo, ou seja, apenas 0 nono

passo de Luyben. Todos os outros itens ja estdo previamente estabelecidos.

2.2 — Simulacao dinamica de processo

Ao modelar uma planta em um simulador estatico é possivel prever o

comportamento da planta em seus diferentes pontos de equilibrio de operacdo. Os

dados obtidos através deste tipo de simulagdo sao fundamentais para o
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dimensionamento de equipamentos e sistemas. Por outro lado, a simulacdo
dindmica de processos € uma ferramenta que possibilita ao engenheiro conhecer
0 comportamento transiente da planta, seja devido a uma perturbacéo indesejada
ou a um procedimento operacional. O dominio do uso da ferramenta € bem mais
complexo do que da simulacao estatica de processo e exige tempo e dedicacao
do usuério, em geral engenheiro de processo (VAZ, 2009).

A utilizacdo de simulagdo dindmica tem se tornado muito comum nos processos
de producao de petréleo e gas. Esta difusdo se deve ao fato de que este tipo de
simulacdo fornece dados mais detalhados do processo, dados estes que nao
podem ser observados em simulacdo estatica como: simulacdao de controles,
abertura e fechamento de valvulas, volume de equipamentos, trocas térmicas com

0 meio, etc.

O nivel de detalhe fornecido por um modelo dindmico permite que os responsaveis
pela planta de processo tomem decisbes mais econdmicas e seguras, tanto
durante o projeto quanto durante a operacado da planta. Atualmente, observa-se
que é mais comum a utilizacdo de simulacdo dinamica para resolver problemas
durante a operagao da planta do que para estudar melhorias em projetos de novas
plantas. A utilizacdo de modelo dinamico para ajudar a resolver problemas
operacionais muitas vezes se resume a parte da planta em que o problema ocorre,
nao enxergando a planta como um todo e todos os possiveis causadores de
desvios. Quando o modelo dinamico é feito durante o projeto da planta,
geralmente se torna mais abrangente, visto que, a evolucdo do projeto leva a

evolucao do modelo dindmico.

A preferéncia por modelos de simulagao estatica deve-se a facilidade e rapidez na
obtencdo de dados do processo. Com a chegada dos pacotes dinamicos nos
simuladores nao é dificil simular modelos dinamicos, porém & mais demorado
devido ao numero de detalhes de equipamentos e condicbes operacionais

necessarios para rodar o simulador.
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LUYBEN (2002) traz em seu livro os primeiros passos para a transformacao de
uma simulacao estatica em dindmica bem como apresenta alguns processos de
planta inteira complexos, como: processo de hidrodealquilacdo, alquilagao, etil
benzeno entre outros. Apesar destes assuntos ndo serem abordados neste
trabalho o livro é de grande auxilio nas questdes referentes ao HYSYS e soluciona
de forma adequada as duvidas sobre o simulador.

MEIEN (2006) exemplificou os beneficios da simulagdo dindmica em relagéo a
estatica para definicao de parametros de projeto. Os objetos principais deste
estudo foram as valvulas de alivio dos tanques de armazenamento de éleo morto
de unidades maritimas da PETROBRAS. O posicionamento destas valvulas é
definido de acordo com a composicdo e vazado dos gases liberados nos
procedimentos de carregamento e descarregamento dos tanques. Estes dados
sao obtidos por simulagao estatica. Este estudo mostra que a analise dinamica da
valvula de alivio traz resultados diferentes dos obtidos por simulagao estética,
fornecendo ao projetista melhor embasamento técnico para definir a melhor

localizagédo destas valvulas.

NATARAJAN (2010) mostra um modelo dinamico de producao de gas natural em
plataforma offshore. O trabalho relata a dificuldade em obter dados operacionais
de plataformas no meio académico, apesar de grandes companhias
desenvolverem modelos dinamicos para o processo de producdo. A base de
dados para desenvolver o modelo dindmico em gPROMS foi obtida em simulacao
estatica utilizando HYSYS. Para a simulacdo dindmica, dados de dimensao de
todos os equipamentos e valvulas foram especificados, bem como légicas de
controle para manter as especificagcbes operacionais. O modelo dinamico
apresentado avaliou o comportamento da planta diante de trés situacdes: teste de

poco, lancamento de PIG e injecao de inibidores de corrosao e hidrato.

A inclusédo do pacote dindmico nos simuladores comerciais deu inicio a
questionamentos sobre algumas praticas conservadoras utilizadas em projeto

como a temperatura minima do material de vasos de pressdo relatado por
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DANTAS (2006). Este trabalho faz uso da simulagdo dindmica em HYSYS para
avaliar os piores cenarios (temperatura minima) na despressurizacdo de uma torre
de TEG (absorvedora) e compara-lo com o estabelecido pela empresa
responsavel pelo projeto. Por projeto o material selecionado tem temperatura
minima de -52C, o que elevava muito o custo da torre. Este estudo mostra que
nos piores casos a temperatura minima alcancada na despressurizacao da torre é
de -15C, existindo para isso um material de menor custo com temperatura
minima de -46<C.

No trabalho realizado por VASCONCELOS et al. (2005) foram criados ambientes
virtuais de duas plantas industriais no HYSYS.Plant para treinamento de
operadores e engenheiros. A primeira planta analisa o processo completo de
destilacdo azeotropica etanol/agua. A segunda analisa a coluna debutanizadora
da unidade de FCC de uma refinaria.

PEREIRA et al. (2009) criou um ambiente de treinamento da planta de uma
plataforma Semi-Submersivel (P-26) para treinamento de operadores. O ambiente
visa simular a sala de controle da P-26. O foco deste trabalho é a exceléncia
operacional e a garantia de seguranca do processo. Os operadores podem simular
operacdes de emergéncia na planta bem como situagdes de parada e repartida. O
simulador utilizado para a interface foi o HYSYS.

2.2.1 — Utilizacao da simulacao dinamica em projeto de plantas

Segundo MOKHATAB (2006) existem varias aplicacdes do modelo dinamico
durante o projeto da planta. Séo elas:

e Aplicagdo para controlabilidade e operabilidade - O modelo dinamico traz
mais clareza sobre os problemas que podem ser esperados e permite que
engenheiros de controle concebam estratégias de controle adaptadas para

mitigar ou eliminar problemas de controlabilidade na planta. Assim, o maior
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uso da simulacédo dindmica em projetos aumenta a adocao de projetos mais

inovadores;

Andlises de seguranca - O projeto de um sistema de controle para parar
parte ou toda a operacdo da planta pode ser muito complexo e geralmente
¢ dificil prever todas as consequéncias do que pode acontecer durante uma
parada (shutdown). O modelo de simulacdo dindmica da planta é uma
ferramenta importante para estabelecer um sistema de parada emergencial
(ESD-Emergency Shutdown) apropriadamente. Muitas vezes, o modelo
dindmico é utilizado para analisar as causas exatas quando um incidente ja
ocorreu, enquanto o uso deste tipo de modelo durante a fase de projeto
poderia ter prevenido a ocorréncia deste incidente. Modelar o
comportamento da planta em ESD requer um modelo bem detalhado e a

simulacdo normalmente é mais desafiadora do que em outras aplicacoes;

Definicdo de procedimentos de partida - O uso do modelo dinamico para
verificar os procedimentos de partida da planta podem reduzir o tempo de
comissionamento em semanas. Este estudo consiste em adicionar a l6gica
de partida ao modelo e rodar esta l6gica enquanto o comportamento da
planta é observado. Quando ocorrem problemas, o modelo pode ser parado
e a légica de partida pode ser revista, porém logo ap6s o modelo pode
rodar novamente. Nao sé o procedimento de start-up se torna simplificado,
mas 0s engenheiros que trabalham neste modelo podem adquirir um
entendimento detalhado do comportamento da planta estando aptos a
tomarem a melhor decisdo durante o comissionamento e operacdo da

planta;

Treinamento de operadores - Nos novos projetos o sistema para
treinamento de operadores vem se tornando requisito padrdo e € ainda
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outro motivador para iniciar o uso da simulagdo dinamica ainda no projeto

da planta;

Controle avancado de processos - O controle avancado de processos,
particularmente o controle preditivo multivariavel (MPC), normalmente
requer acesso aos dados da planta em operacdo. Assim, o MPC é
geralmente implementado apdés o comissionamento da planta. Com a
disponibilidade de um modelo dindmico, esta ndo sera mais uma limitagéo e
a informacao necessaria pode ser obtida por testes feitos com funcéo

degrau no modelo.

2.2.2 — Utilizacao da simulacao dinamica na operacao de plantas

A criacdo de um modelo dindmico para uma planta em operacdo requer

geralmente uma justificativa baseada em um sistema especifico. Apesar dos usos

futuros do modelo dinamico serem certamente possiveis, isto ndo sera

considerado como uma razao tangivel ou justificativa adicional para criar o modelo

(MOKHATAB 2006). As principais aplicagdes para criagcdo de modelos dinamicos

apos a entrada em operacao da planta sao:

Solugéo de problemas - As questbes de controle e operabilidade da planta
podem ser resolvidas de forma simples, segura e sem perda de producgao
utilizando o modelo dindmico. Um modelo dinamico pode ser exercitado a
vontade onde o engenheiro tem pouca liberdade para testar situacées na
planta real. Com o modelo dindmico o engenheiro pode testar um grande
namero de condi¢cdes de operacdo para ter certeza da solugédo a ser

implementada;

Aprimoramento do desempenho da planta — Muitos controladores em uma
planta sdo operados em manual. Isto € uma fonte de adicdo de custos
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operacionais a planta. A razdo dos controladores serem colocados em
manual é geralmente relacionada com a confianca que os operadores tém
nos controladores. Existem duas potenciais razdes para esta falta de
confianca: o operador ndo entende como o controlador ira funcionar com
transtornos ou o controlador j& mostrou no passado que € incapaz de lhe
dar com transtornos na planta. A simulacdo dindmica pode ajudar a
solucionar as duas potenciais razbes por meio de treinamento de

operadores e ajustes de parametros operacionais;

Analises de incidentes - Apds um incidente sempre existe a necessidade de
saber o motivo do acontecido. O modelo de simulagdo de um processo
dindmico sera frequentemente utilizado nas analises do incidente para
determinar a sequéncia de eventos no processo durante o ocorrido e para
verificar quao adequado os procedimentos de parada emergencial (ESD)

sao para mitigar as consequéncias do incidente;

Suporte a decisdao do operador - O Suporte a decisao do operador é um
modelo de simulacao dinamica ainda emergente. Neste tipo de aplicacdo o
modelo de simulagdo dindmica roda em tempo real e recebe 0s mesmos
sinais de entrada da planta real. Os modelos em tempo real fornecem aos
operadores e engenheiros dados simulados em toda a planta. O modelo
dindmico online pode ser utilizado também devido as suas capacidades
preditivas. Assumindo que o modelo de simulacdo dindmica é rapido o
bastante, este pode ser utilizado para prever eventos minutos ou até
mesmo horas a frente do evento atual. Esta informacéo pode ser utilizada
para melhorar a capacidade de reconhecer o evento e para manter a planta
operando dentro das especificagdes;

Treinamento de operadores - E importante para os operadores manter o
conhecimento sobre a operagdo da planta atualizado. E importante,
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especialmente em plantas muito automatizadas, que os operadores sejam

confrontados com situacdes fora do cotidiano utilizando o simulador;

e Controle avancado de processos (APC) - A implementacdo do sistema de
controle avangado de processo requer um investimento significativo e nao é
uma decisao facil de ser tomada. Um modelo de simulacdo dinamica pode
ajudar na determinacdo da relevancia da implementacao do APC e pode

simplificar a implementacao.

2.3 — Planta de condicionamento de gas natural offshore

O sistema de condicionamento de gas natural em uma plataforma offshore tem
como objetivo principal adequar as caracteristicas do gas para 0s seus
consumidores na plataforma ou para a exportacdo. No caso da plataforma
analisada neste estudo existem dois destinos principais para o gas: ser utilizado
como gas combustivel e como gas lift para elevagao artificial dos pocos de
petréleo. Além dessas funcbes o excedente do gas é exportado por gasoduto até
unidade de tratamento de gas em terra.

A planta de condicionamento de gas em uma plataforma tem como obijetivo
adequar o gas quanto ao teor de agua para diminuir a corrosao no interior dos
dutos e para evitar hidratos. Para isso a planta é constituida de trés partes que
efetuam funcdes distintas:

e Separacdo bifadsica — promove a separacdo entre 0 gas e o0

condensado/agua proveniente do reservatério;

e Compressdo — comprime o gas em trés estagios de 10bar até 200 bar.
Ap6s cada estagio um novo equilibrio é alcancado eliminando parte da
agua presente no gas;
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e Desidratacdo — remove a agua que esta em equilibrio com o gas através da
absorcao com TEG em torre recheada.

Na saida da torre de TEG o gas deve ter ponto de orvalho para agua de -15<C.
2.3.1 — Separador bifasico gravitacional

Neste separador vertical bifasico ocorre apenas a separagédo gas-liquido. Os
separadores bifasicos podem ser horizontais ou verticais, sendo que o0s
separadores horizontais sdao normalmente mais eficientes e costumam ser
utilizados em sistemas que apresentam espumas e altas razdes gas-6leo. Os
separadores verticais possuem vantagens no que diz respeito a0 manuseio de
sélidos produzidos, estes vasos tém uma geometria que permite a deposicao
localizada no fundo do vaso, facilitando a remocao. Outra vantagem dos vasos
separadores verticais € a maior capacidade de absorver grandes variacées de
fluxo (golfadas).

Segundo THOMAS (2001), um separador tipico possui quatro secoes distintas,

conforme exemplificado na Figura 2.1:

e Secao de separacao primaria — onde o fluido choca-se com defletores ou é
dirigido por um difusor que lhe impde um movimento giratério, fazendo com

que o liquido precipite no fundo do vaso;

e Secao de acumulacédo de liquido — onde ocorre a separacao das bolhas

gasosas que ficaram no seio do liquido ap6s a separagao primaria;

e Secao de separacdo secundaria — onde ocorre a separacao das goticulas
menores de liquido carreadas pelo gas apds a separacao primaria;

e Secao aglutinadora — onde as goticulas de liquido arrastadas pela corrente
de gas, ndo separadas nas se¢des anteriores, sdo aglutinadas em meios
porosos e recuperadas. Para retencao de pequenas goticulas de liquido na
parte superior dos vasos sdo utilizados varios tipos de eliminadores de

névoa.
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'Gas separagéo secunddria

' ;_t Saida de liguido

Figura 2.1 — Esquema de um separador bifasico.

A eficiéncia na separacao gas-liquido é um processo critico para a operagao.
Separadores ineficientes ou subdimensionados podem resultar em muitos

problemas de processo.

Os separadores bifasicos estdo presentes na planta a montante de alguns
sistemas como compressores e torre contactora de glicol, sendo que, o objetivo
principal da disposicao destes vasos € evitar o carreamento de hidrocarbonetos,
agua e particulas sélidas que podem trazer danos aos compressores e contaminar
solventes (CAMPBELL, 2004).

2.3.2 — Sistema de compressao do gas

Os compressores considerados neste trabalho sdo centrifugos e acionados por
uma turbina a gas. Todos os trés estagios de compressdo possuem a mesma

rotacdo, pois, o eixo rotativo destas maquinas é o mesmo da turbina, assim um
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lado do trem de compressao gira como turbina e o outro lado como compressao,

conforme mostrado da Figura 2.2.

Os compressores centrifugos geralmente sdo considerados para projetos onde a
vazao de gas que entra na maquina (considerada nas condi¢des de fluxo — actual
flow) é superior a 850m3/h. Este tipo de compressor oferece a vantagem de mais
poténcia por unidade de peso e opera praticamente sem vibracdo. Esta vantagem
torna este tipo de compressor mais atrativo para sistemas offshore. O custo inicial
destes compressores geralmente € menor do que compressores alternativos, mas
a eficiéncia € menor e os custos com utilidades tendem a serem maiores. Os
compressores centrifugos tém limitacées para operar com mudangas bruscas de

pressao, temperatura e peso molecular (CAMPBELL, 2004).

Compressores centrifugos consistem essencialmente de uma unidade estatica
(invélucro, diafragmas, selos, e rolamentos) e unidade de movimento (rotor
formado por eixo, impelidores e tambor de equilibrio) (NUOVO PIGNONE, 2005).
Estes compressores sdo maquinas dindmicas de fluxo de fluidos que podem
converter a energia mecanica em energia do gas. O aumento da energia do gas é
expresso em um aumento na pressao e temperatura entre a entrada e a saida do
compressor. Os impelidores sdo 0s componentes nos quais a energia de rotacao
do compressor é transferida para o gas. O rotor € composto de um disco com
laminas montadas sobre ele, e geralmente, uma capa para cobertura € soldada
nos impelidores conforme mostrado na Figura 2.3. No compressor o disco €
montado sobre o eixo e 0 gas é alimentado através de uma abertura perto do eixo.
(HANSEN, 2008).

Existem dois efeitos tipicos que podem acontecer em compressores centrifugos
durante a operacao: o surge e o stonewall.

O surge ocorre quando o impelidor do compressor ndo é capaz de gerar energia
(head) suficiente para mover o gas para frente. Em outras palavras, o impelidor
nao esta apto a manter o aumento de pressdo necessario para mover o gas da

succao para a descarga. Durante o surge, a pressao na succao do compressor é
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temporariamente maior do que a pressao na descarga, assim, ocorre um fluxo
reverso dentro do compressor. Este fluxo pode ocorrer em uma fracdo de
segundos, porém, se a causa do surge nao for eliminada uma série de oscilagdes
pode ocorrer causando vibragdo, aumento rapido de temperatura e em casos
extremos falhas catastréficas de compressores.

Operacbes com baixo fluxo de gas sao responsaveis por levar um compressor a
surge. O método mais comum para prevenir o surge € assegurar que a vazao de
entrada no compressor seja sempre maior do que a vazao que 0 compressor entra
em surge. Este controle é feito de maneira automatica, utilizando instrumentacgao
sofisticada, através de recirculagdo de fluxo da descarga do compressor para a
succao (CAMPBELL, 2004).

O stonewall ocorre quando a velocidade do gas se aproxima da velocidade do
som em algum estagio do compressor. Geralmente ocorre no 1° estagio e é
resultado de ondas de choque que restringem o escoamento, causando um efeito
de blocagem (queda rapida da pressao) (FELETTO, 2005). O efeito stonewall ndo
€ muito freqlente em gases com baixo peso molecular como o metano
(CAMPBELL, 2004).

Para este trabalho foram utilizadas as curvas caracteristicas de cada estagio de
compressdao para delimitar principalmente os limites de surge. As curvas
caracteristicas do sistema de compressao sdo similares as das bombas
centrifugas (Head versus fluxo). Apesar de possuirem limitagcdes para trabalhar
com oscilagbes de carga, os compressores centrifugos possuem faixas de
operacao de pressao de succao, pressao de entrada, temperatura, peso molecular
dentre outros. Além dos compressores centrifugos o sistema de compressao é
composto também por vasos separadores bifasicos, também chamados de vasos
scrubber, e os coolers, trocadores de calor que resfriam o gas utilizando agua de
resfriamento. Ap6s cada estagio de compressao existe um cooler, que tem o
objetivo de reduzir a temperatura na descarga da compressdo, € um vaso
separador bifasico para reter liquidos formados durante o resfriamento.
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Figura 2.2 — Arranjo da Unidade de Compressao

Figura 2.3 — Impelidores de compressor centrifugo (Hansen, 2008)
43



2.3.3 — Desidratacao do gas

A desidratacdo do gas natural é feita através de absorcdo com TEG
(trietilenoglicol). A absorgao é realizada em uma torre recheada onde o gas flui em
contracorrente com uma solucdo de TEG que posteriormente é regenerada

através de aquecimento retornando ao processo (Figura 2.4).

Gas Seco

Reposigdo de
i TEG

TEG Pobre )
A

Gases
(Hidrocarbonetos
Absorvedor Regenerador ndo eliminados

mo FHazh)

Alimentagio ‘ Y
Gis Umido ¥
— Hidrocarbonetos
—T1 o | Wapor
TEG Rico /
(TEG + H:O) | TEG Pobre [
Fazh
—|: [TEG regenerado)

Figura 2.4 - Processo de desidratagdo com TEG

Para projetar uma torre de desidratacdo com TEG um dos principais parametros é
a estimativa da eficiéncia do prato (ou o HETP — Height equivalent to a theorical
plate — para recheio estruturado). Na literatura, este valor varia entre 25-40%.
CAMPBELL (2004) menciona em seu livro que, para a maior parte dos calculos de
engenharia, utilizar uma eficiéncia global de 25% leva a resultados satisfatoérios.

Porém, muita discussao existe sobre a eficiéncia global deste tipo de torre.
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Medidores de Umidade
Na PETROBRAS existem varios tipos de medidores de umidade instalados em

plataformas e unidades de tratamento de gas. Porém, os mais comuns sdo o
Shaw, o Ametek e o Chanscope. O Shaw é um medidor de umidade eletrdnico e
online baseado no método de capacitancia. O sensor é constituido geralmente de
oxido de aluminio. A norma ASTM D5454/11 estabelece método para
determinacao da quantidade de vapor de agua contido no gas através do uso de
analisadores eletrénicos de umidade. Dentro do Shaw as moléculas de vapor de
agua presentes nos arredores do sensor entram na camada dielétrica. Devido aos
poros serem extremamente pequenos, seus movimentos Brownianos sao
limitados, sua energia consequientemente é reduzida e eles condensam como
agua liquida. Devido a alta constante dielétrica da agua comparada a outros
vapores que devem estar presentes, o valor dielétrico do meio € alterado, o qual é
quantificado pelo analisador. Ocorre um equilibrio dindmico entre o vapor de agua
fora do sensor e a agua condensada dentro dos poros. Este equilibrio € mantido e
o tempo de resposta do sensor geralmente é considerado rapido (NOBREGA,
2001). O analisador tipo Shaw esta exemplificado na Figura 2.5.

Sensor surrounded
by dessicant

Inlet Gas
Sample

Sensor exposed to
gas sample

SENSQOR SENZOR
Read Position Dry-Down Position

Figura 2.5 — Funcionamento de um analisador do tipo Shaw
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O Ametek (Figura 2.6) mede a freqiéncia de oscilagdo de dois cristais de
oscilacao, o oscilador local, Y1, com uma freqiéncia constante f1 e o oscilador de
medigcdo Y2, com uma freqUéncia variavel f2. O oscilador de medi¢cdo contém um
cristal que é encoberto por um fino filme de um material higroscépico, anexado na
célula de medicdo. Quando a amostra ou gas de referéncia flui através da célula, o
cristal adsorve ou dessorve a umidade e, por meio disso ocorre a mudanca da
frequéncia de oscilagdo natural do cristal de medicdo. A diferenca entre a
freqiéncia de oscilagdo medida e a constante de referéncia é determinada pela

célula de frequéncia sendo proporcional a umidade do gas.

Figura 2.6 — Funcionamento de um analisador do tipo Ametek
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O Chanscope (Figura 2.7) utiliza o método do espelho resfriado para verificar o
ponto de orvalho do gas. Neste método o gas passa por dentro do instrumento e é
resfriado até que o vapor de agua condense no espelho. Quando é verificada
(visualmente) a presenca de agua no espelho a temperatura € medida e esta é o
ponto de orvalho do gas. A ISO 6327 normatiza o uso de higrdbmetros (como o
Chanscope) para determinacdo do ponto de orvalho da agua no gas. O
Chanscope é o método primario de calibracdo de outros instrumentos como o

Shaw e o0 Ametek.

Figura 2.7 — Analisador de umidade (método de espelho resfriado)

Absorvedoras com TEG

Atualmente, na PETROBRAS existem dois tipos de localizagdo possivel para as
torres de desidratacdo: entre o segundo e o terceiro estagio de compressao ou
apos o terceiro (ou Ultimo) estagio de compressao. Para o primeiro caso a pressao
de operacdo da torre de desidratacdo € em torno de 70 bar para o segundo caso
esta presséo é em torno de 200 bar. No projeto da planta avaliada neste trabalho
a torre de desidratacdo encontra-se apds o terceiro estagio de compressao e
opera com pressao em torno de 200 bar.

Para definir a eficiéncia de uma torre de desidratagdo na maioria das vezes sao

utilizados dados da literatura (em torno de 25-40%). Porém existem estudos que
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questionam estes valores e os consideram baixos, como ¢l (2003), que em seu
trabalho calculou uma estimativa da eficiéncia de pratos (entre 31 e 62%) e a
comparou com a literatura. O trabalho de ¢l menciona que os valores utilizados na

literatura para eficiéncia de torres com pratos ndao sao confiaveis, pois eles sao

obtidos com base em dados de equilibrio ndo confiaveis.

JACMOVIC et al. (2011) deu continuidade aos trabalho de ¢l e estabeleceu um

método para determinar a quantidade de pratos necessarios em uma torre
absorvedora de desidratacdo com TEG onde ocorre grande arraste de liquido. O
autor ainda conclui que € necessaria uma revisao critica € uma nova proposta de
procedimento confiavel para calcular o nUmero de pratos em uma coluna bem

como a eficiéncia em absorvedoras com TEG.

Nota-se que os estudos sobre eficiéncia e calculos de pratos de torres
absorvedoras de TEG ainda encontram alguns desafios para a proposta de um
método confiavel. Na prética, existe uma incerteza em relagdo a eficiéncia dos
analisadores de umidade, e um possivel calculo de eficiéncia baseado em
experimentos pode levar a conclusdes precipitadas.

Simulacao de torre de absorcdo com TEG

O foco deste trabalho foi avaliar o comportamento do sistema de compressao
frente as instabilidades da planta, assim optou-se por ndo simular a torre de
desidratagdo com TEG também devido a falta de informacdes sobre o recheio da

torre.

Apesar de nao ser analisada na simulacao deste trabalho é importante frisar que a

simulacao de torres de desidratacao com TEG enfrenta alguns problemas como:

e A maior parte dos estudos deste tipo de torre € feita para pressdes até 70
bar;
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e O modelo denominado “pacote de glicol” (Glycol Package) do HYSYS 7.2,
feito especialmente para simular a desidratagdo do gas natural, é aplicavel
até a pressao de 100bar, ou seja, para pressbées superiores, CoOmo no caso
de torres apds o terceiro estdgio de compressdo, é necessario utilizar
modelos que utilizam as equacoes de estado SRK (Soave Redlich Kwong)
ou PR (Peng Robinson);

e Existem muitos estudos de torres de TEG considerando pratos como
internos e poucos considerando recheios. Atualmente, a maior parte das

colunas de desidratacao offshore € de recheio estruturado;

e Diante das incertezas dos medidores utilizados offshore torna-se dificil
validar modelos termodinadmicos em torres de TEG bem como eficiéncia

destas torres na prética.

Apesar das limitacbes alguns trabalhos de simulacédo foram feitos para torres de
TEG como o de COELHO (2007) e CHRISTENSEN (2009).

COELHO (2007) simulou uma planta de desidratacdo de gas de uma refinaria
utilizando ASPEN PLUS e comparou os resultados com dados experimentais de
equilibrio liquido-vapor. Para analise do processo de desidratagdo, foram
utilizados os modelos que utilizam as equacdes de estado de Peng-Robinson e
Soave-Redlich Kwong com diferentes regras de misturas. A torre analisada

trabalha com pressao de 43 atm.

CHRISTENSEN (2009) utilizou 0 modelo com equagdes termodinamicas do Glycol
Package e do Peng-Robinson para simular uma torre de TEG operando com
70bar. O Glycol Package € baseado nas equacbes de estado de Twu-Sim-
Tassone que foi desenvolvida com uma regra de mistura que incorpora a energia
em excesso de Helmholtz para descrever um comportamento néo ideal da mistura
glicol/agua. Este modelo trouxe uma melhora na precisdo da simulagdo de

misturas com glicéis em relacdo ao Peng-Robinson, especialmente na fase vapor.
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3- Metodologia do estudo

3.1 - Estudo de caso 1 - Simulacao de planta de condicionamento de

gas natural em estado estacionario

Primeiramente, a simulagdo estatica foi elaborada para obter bases de dados
confidveis para a simulacdo dinamica. O simulador escolhido para a simulacao
estatica foi o HYSYS (versao 7.2) devido a disponibilidade de licencas adquiridas
pela PETROBRAS. A elaboracdo do modelo em estado estacionario da planta de
condicionamento de gas utilizou algumas etapas estabelecidas na tese de
VASCONCELOS (2006):

e Definicdo das bases de simulacdo e caracterizacdo da alimentagdo do

sistema;
e Definicao das operacdes envolvidas no processo;
e Validacdo do modelo estatico;

e Definicdo dos estudos da simulacao estética.

3.1.1 - Definicao das bases de simulacao e caracterizacao da alimentacao do

sistema

Esta etapa consiste em definir a composicdo dos fluidos, a especificacdo de
pseudocomponentes (hypotheticals) e o melhor conjunto de equacbes
termodinamicas para calculo de propriedades dos fluidos. Neste trabalho, foram
utilizados dois fluidos com caracteristicas diferentes: os hidrocarbonetos (corrente
de gas) e a 4gua (utilizada no aquecimento e resfriamento em trocadores casco e
tubos). Para as correntes de hidrocarbonetos foi escolhido o modelo com as
equacobes de Peng-Robinson, e para a corrente de agua, o modelo escolhido foi o
Asme Steam, que pelo manual do HYSYS é restrito a aplicacdes do componente

agua.
50



Tabela 3.1- Composicao dos fluidos utilizados na simulacao (Y%emolar)

Gas associado

Componentes X1 X2 (pocos de 6leo)
CO2 0,44 0,423 0,39
N2 0,749 0,762 1,35
C1 90,49 76,788 89,27
C2 4,05 6,565 4,74
C3 1,44 4,214 2,40
IC4 0,31 0,867 0,41
nC4 0,42 1,605 0,62
IC5 0,17 0,533 0,12
nC5 0,14 0,667 0,13
C6 0,21 0,588 0,16
C7 0 0,727 0,21
C8 0 0,971 0,12
C9 0 0,708 0,05
C10 0 0,456 0,03
C11 0 0,324 0
C12 0 0,275 0
C13 0 0,274 0
C14 0 0,210 0
C15 0 0,206 0
C16 0 0,145 0
C17 0 0,121 0
C18 0 0,113 0
C19 0 0,090 0
C7+ 1,59 0 0
C20+ 0 2,367 0
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As composicdes dos pogos de gas nao associado (X1 e X2) foram obtidas através
das bases de projeto do FPSO. A composicédo do gas associado (proveniente dos
pocos de 6leo) foi obtida por meio de cromatografia. Na Tabela 3.1, encontram-se
as composi¢cdes dos pocos de gas nao associado e da corrente de gas associado.
Todos esses fluidos foram considerados saturados em agua para a simulacao.

Os componentes C7+ e C20+ foram inseridos na simulagdo como
pseudocomponentes (Hypotheticals na linguagem do HYSYS). As caracteristicas

destes componentes estdao apresentadas na Tabela 3.2.

Tabela 3.2 — Propriedade dos pseudocomponentes dos pocos X1 e X2

Peso Molecular C7+ (g/gmol) 164
Peso Molecular C20+ (g/gmol) 275
Densidade especifica (g/cm?3) — C7+ 0,8071
Densidade especifica (g/cm?3) — C20+ 0,8255

Na simulacdo em estado estacionario, os dois pocos de gas nao associado estdo
abertos. A condicao de chegada destes pogos na plataforma esta representada na
Tabela 3.3 para cada situacao analisada.

Tabela 3.3 — Condicao operacional na chegada dos pogos X1 e X2

Condicao Operacional Situagao1 Situagao2
Pogo X1 Pogo X2 Pogo X1 Pogo X2
Pressao (bar) 220 220 189 189
Temperatura (TC) 40 30 40 30
Vazao (m?¥d) 1.300.000 300.000 1.300.000 300.000
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3.1.2-Definicao das operacoes envolvidas no processo e das condicoes
operacionais de cada equipamento
Duas situacdes serdo analisadas com a simulacao estatica do processo:

Situacdo 1 — Os pogos X1 e X2 (gas nao associado) possuem pressao suficiente
(220bar) na chegada da plataforma e apenas o gas associado necessita de

compressao;

Situagdo 2 — Os pocos X1 e X2 (gas nao associado) possuem pressao reduzida
na chegada da plataforma e necessitam passar pelo sistema de compressao, bem

como o gas associado.

Assim, dependendo da situacdo de operacdo, a condicdo operacional na planta
sera modificada para cada equipamento. A Figura 3.1 mostra o fluxograma com os
principais equipamentos da planta de tratamento de gés. Os principais
equipamentos considerados na planta de tratamento de gas séo:

e HCV1: valvula choke do poco X1;

e HCV2: valvula choke do poco X2;

e E-1:aquecedor de géas (trocador casco e tubos);
e V-1:vaso separador bifasico dos pogos de gas;

e FV4: valvula reguladora de vazao/pressao (alinhamento da planta de gas

para a compressao);

e V-2: vaso bifasico para estabilizacdo da corrente de gas (safety knock out

drum);

e E-2: cooler da succao do primeiro estagio de compressao (trocador casco e

tubos);

53



e VS-1: vaso bifasico para estabilizacao da corrente de gas apés resfriamento
(safety knock out drum);

e K-1: compressor centrifugo do primeiro estdgio de compressao;

e E-3: cooler da succao do segundo estagio de compressao (trocador casco e

tubos);

e VS-2: vaso bifasico para estabilizacdo da corrente de gas apés resfriamento
(safety knock out drum);

e K-2: compressor centrifugo do segundo estagio de compressao;

e E-4: cooler da succao do terceiro estagio de compressao (trocador casco e

tubos);

e VS-3: vaso bifasico para estabilizacado da corrente de gas apéds resfriamento
(safety knock out drumy;

e K-3: compressor centrifugo do terceiro estagio de compressao;

e E-5: cooler da succao do terceiro estagio de compressao (trocador casco e
tubos).

Para realizar a simulagao estatica, as dimensdes e caracteristicas construtivas dos
equipamentos ndo sao necessarias e nao foram utilizadas. Os dados operacionais
da chegada dos poc¢os na planta foram obtidos através do Pl (plant information)
para a situacdo 1. Estes dados foram utilizados como entrada para a simulagao
em estado estaciondrio. Para a situacao 2, foram analisadas varias quebras de
pressao no choke a fim de visualizar a temperatura a jusante desta valvula. Assim,
a pressao a jusante do choke variou de 120 bar a 10 bar, este item serd mostrado
no Capitulo 4. Cada quebra de pressdo analisada, muda as condicoes
operacionais da planta, principalmente as temperaturas. Nas Tabelas 3.3 até 3.15
foram considerados os dados operacionais da situacao 2 para quebra de pressao

no choke de 119bar, possibilitando pressao a jusante do choke de 70bar.
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Durante a elaboragédo da simulacao, foi especificado para a Situacao 1 uma taxa
de reciclo de 60% da vazao de saida de cada estagio de compressdo. O que
garante uma vazao passante nos compressores de 2,5 milhdes de m¥d. Para a
situacdo 2, uma taxa de 16,5% foi estipulada, o que garantiu uma vazao nos
compressores em torno de 3 milhdes de m%d. A necessidade de especificar a taxa
de reciclo se deve ao fato desses dados nao estarem disponiveis no Pl e a falta de

controles na simulacdo em estado estacionario.
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A Tabela 3.4 mostra as condi¢des de operagédo para o vaso separador de gas (V-

1). Para a situacgao 2, foi realizado um estudo de quebra de pressao no choke e na

FV4, assim as quebras de pressdo e as temperaturas resultantes deste estudo

serao mostradas nos resultados (capitulo 4). A Tabela 3.5 mostra as condicées de

operacao para o trocador de calor (E-1). Para a situacao 2, havera uma alteracao

da temperatura na entrada do aquecedor E-1, bem como na vazao de agua

requerida para aquecimento, de acordo com a quebra de pressao que sera estuda

nos resultados (Capitulo 4).

Tabela 3.4 — Condicdes operacionais do vaso V-1

Condicoes operacionais Situacao 1 Situacao 2
Pressao (bar) 197 -
Temperatura (TC) 36 -
Vazéao (m3d) 1.600.000 1.600.000

Tabela 3.5 — Condi¢bes operacionais do aquecedor E-1

Condicoes operacionais Situacao 1 Situacao 2
Pressao tubos (bar) 197 -
Temperatura entrada tubos (C) 34,78 -
Temperatura saida tubos () 36 36
Presséo casco (bar) 8,5 8,5
Temperatura entrada casco (T) 140 140
Temperatura saida casco (T) 115 115
Vazao casco (kg/h) - agua 2504 -
Vazao tubos (m3/d) - gas 1.600.000 1.600.000
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A Tabela 3.6 mostra as condicoes de operacao do Safety Knock Out Drum (V-2) e
a Tabela 3.7 as do trocador E-2.

Tabela 3.6 — Condi¢des operacionais do vaso V-2

Condicoes operacionais Situacao 1 Situacao 2
Presséao (bar) 10 10
Temperatura (T) 75 75
Vazédo (m3/d) 1.000.000 1.000.000

Tabela 3.7 — Condicdes operacionais do trocador de calor E-2

Condicoes operacionais Situacao 1 Situacao 2
Presséo tubos (bar) 10 10
Temperatura entrada tubos () 113 52,1
Temperatura saida tubos () 40 40
Pressao casco (bar) 8,5 8,5
Temperatura entrada casco (T) 28 28
Temperatura saida casco (T) 40 40
Vazao casco (kg/h) - agua 273.900 50.390
Vazao tubos (m3/d) - gas 2.500.000 3.021.000

Para as simulacées em estado estacionario, foram consideradas perdas de carga
nos tubos e no casco de 100 kPa para os trocadores de calor. No modo dindmico
este valor é ajustado de acordo com a vazdo de agua e gas que passa nos

trocadores.

As Tabelas 3.8, 3.9 e 3.10 trazem as condicdes operacionais do vaso VS-1, do
compressor K-1 e do trocador E-3, respectivamente. Estes sdo os equipamentos

do primeiro estagio de compressao.
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A utilizagcdo de reciclo em simulacbes gera, muitas vezes, dificuldades na
convergéncia do modelo, porém, neste caso a insercdo do reciclo ocorreu de
forma simples (utilizando a funcado RECYCLE do HYSYS) e sem problemas para a
convergéncia. As correntes de reciclo foram especificadas com condigcdes bem
préximas a condicao real antes da aplicacao da funcdo RECYCLE. Foi utilizada,
também, a funcdo SET do HYSYS para que as pressdes de saida das valvulas de
reciclo fossem sempre iguais as das correntes de entrada principais dos estagios

de compressao, minimizando assim, problemas de convergéncia.

Tabela 3.8 — Condicdes operacionais do vaso VS-1

Condicoes operacionais Situacao 1 Situacao 2
Presséao (bar) 9 9
Temperatura (T) 40 40
Vazéao (m¥d) 2.500.000 3.021.000

Tabela 3.9 — Condicdes operacionais do compressor centrifugo K-1

Condicoes operacionais Situacao 1 Situacao 2
Pressao entrada (bar) 9 9
Pressao saida (bar) 29,5 29,5
Temperatura entrada () 40 40
Temperatura saida () 142,5 143,8
Vazéao (m%d) 2.500.000 3.021.000
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Tabela 3.10 — Condicdes operacionais do trocador de calor E-3

Condicoes operacionais Situacao 1 Situacao 2
Presséo tubos (bar) 29,5 29,5
Temperatura entrada tubos (C) 125,6 139,1
Temperatura saida tubos () 40 40
Presséo casco (bar) 8,5 8,5
Temperatura entrada casco (T) 28 28
Temperatura saida casco (T) 40 40
Vazao casco (kg/h) - agua 337.700 469.400
Vazao tubos (m%d) - gas 2.497.000 3.015.000

As Tabelas 3.11, 3.12 e 3.13 trazem as condi¢des operacionais do vaso VS-2, do
compressor K-2 e do trocador E-4, respectivamente. Estes sdo os equipamentos

do segundo estagio de compressao.

Tabela 3.11 — Condi¢des operacionais do vaso VS-2

Condicoes operacionais Situacao 1 Situacao 2
Presséao (bar) 28,5 28,5
Temperatura (T) 40 40
Vazéao (m%d) 2.497.000 3.015.000
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Tabela 3.12 — Condi¢des operacionais do compressor centrifugo K-2

Condicoes operacionais Situacao 1 Situacao 2
Presséo entrada (bar) 28,5 28,5
Pressao saida (bar) 72,5 72,5
Temperatura entrada () 40 40
Temperatura saida () 125,7 126,3
Vazéao (m%d) 2.497.000 3.015.000

Tabela 3.13— Condicdes operacionais do trocador de calor E-4

Condicoes operacionais Situacao 1 Situacao 2
Presséo tubos (bar) 72,5 72,5
Temperatura entrada tubos () 116,9 124
Temperatura saida tubos () 40 40
Presséo casco (bar) 8,5 8,5
Temperatura entrada casco (T) 28 28
Temperatura saida casco (T) 40 40
Vazao casco (kg/h) - agua 329.500 430.800
Vazao tubos (m3/d) - gas 2.495.000 3.015.000

As Tabelas 3.14, 3.15 e 3.16 trazem as condi¢des operacionais do vaso VS-3, do
compressor K-3 e do trocador E-5, respectivamente. Estes sdo os equipamentos

do terceiro estagio de compressao.
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Tabela 3.14 — Condi¢des operacionais do vaso VS-3

Condicoes operacionais Situacao 1 Situacao 2
Presséao (bar) 71,5 71,5
Temperatura (T) 40 40
Vazéo (m?¥d) 2.495.000 3.015.000

Tabela 3.15 — Condicoes operacionais do compressor centrifugo K-3

Condicoes operacionais Situacao 1 Situacao 2
Presséo entrada (bar) 71,5 71,5
Pressao saida (bar) 198 198
Temperatura entrada () 40 40
Temperatura saida () 134,1 134,8
Vazao (m%d) 2.495.000 3.015.000

Tabela 3.16 — Condicdes operacionais do trocador de calor E-5

Condicoes operacionais Situacao 1 Situacao 2
Pressao tubos (bar) 198 198
Temperatura entrada tubos (C) 134,1 134,8
Temperatura saida tubos () 35 35
Presséo casco (bar) 8,5 8,5
Temperatura entrada casco (T) 28 28
Temperatura saida casco (T) 40 40
Vazao casco (kg/h) - agua 200.900 504.900
Vazao tubos (m3/d) - gas 998.100 2.517.000

62



Sumario

L[ (oTe [FTe= To TR RSO PRURRSRRSRRSRRSRRR 12
1.1 — Processamento primario de petroleo..........cccooveieieiieieinieeeeeeeeeeee e 13
1.1.1-Processamento de PetrOIEO0...........ooveieiieieieiieeeeee e 17
1.1.2 Processamento de Agua OlE0SaA..........cceeveieirieieeieiecieeeeeeee et 20
1.1.3 Processamento de gas Natural............ccccuooveiiieieieinieicccecceeeee e 21
1.2-ODJEEIVOS ..ottt b et s et se b neenas 25
1.2.1- ODJEIVOS QEIAIS .....ocviiiieiieeieeeeeee ettt be e 25
1.2.2- Objetivos ESPECITICOS.....ciiviiiieicieieeeee e 25
1.3- Organizagao do trabalno............ccoeiriiieiiiieceee s 27
2-ReVisA0 BIDlIOGIAfiCa ......ccueveieiiieieiiieeeeeeee ettt 28
2.1-Controle de Plantas Inteiras (Plantwide CONtrol)..............ccocooeeveviienevinineieieieienns 28
2.2 — Simulagao dinAmiCa @ PrOCESSO. ...........cocuecueeieeieieieeeeieeeieeeeere e eseseaeas 31
2.2.1 — Utilizagao da simulagdo dindmica em projeto de plantas..........cccccceeveennene. 34
2.2.2 — Utilizagao da simulagdo dindmica na operagao de plantas .........c..cccceceveneee. 36

2.3 — Planta de condicionamento de gas natural OffShOre..............cccoeeeevveneceecvnennennn. 38
2.3.1 — Separador bifasico gravitacional.............cccoceveieirierieiiiieeeeeeeeee e 39
2.3.2 — Sistema de compPresSaA0 O GAS .....cceoveieiriiieieieeeeeeee e 40
2.3.3 — DesSidratagao O GAS......cccoeieiiriieieieeieietee et 44

3- Metodologia dO ©STUAD .......c.eeieieieieeee et sttt ae 50

3.1 - Estudo de caso 1 - Simulacao de planta de condicionamento de gas natural em
€StAA0 ESTACIONANIO ... ...icvieiceiceiceeee ettt ettt ettt ettt re et reaen 50



3.1.3-Validacao do modelo estatico e definicao dos estudos da simulacao
estatica.

Os dados reais das variaveis de operacao fornecidos pelo Pl (plant information) do
FPSO foram utilizados como base para a simulagao da situagédo 1. O Pl fornece as
informacdes da planta em tempo real, bem como armazena todo o histérico desde
o inicio de producéao da planta, porém, alguns dados ainda nao estao disponiveis,

como taxa de reciclo e vazao de agua de aquecimento/resfriamento.

Atualmente, a plataforma opera com condi¢cdes operacionais semelhantes a da
situagdo 1. As oscilagbes nos valores das variaveis sdo caracteristicas do
processo e dependem de diversos fatores como: o pogo de 6leo que esta no
separador de teste, quantidade de pocgos operando com gas /ift como método de
elevacao artificial, pressao de exportagdo de gas, quantidade de pocos de gas em
operacao, dentre outros. De uma maneira geral, a simulacao foi feita para retratar

a plataforma operando em regime permanente com todos 0s poc¢os operando.

A situacao 2 € uma situacao operacional futura na plataforma e ocorrera devido a
perda de pressao na chegada dos pocgos de gas. Assim, os dados desta simulagéao
nao foram validados ainda com os dados reais. Porém, antes que a situacao 2 se
torne real, é preciso definir algumas condi¢cdes de operacao, principalmente para
as valvulas reguladoras de pressao (valvulas choke e FV4). Isto se torna
importante para verificar a temperatura a jusante da véalvula reguladora de pressao
e a adequacao desta temperatura com a especificacdo de temperatura minima da
tubulacdo, que neste caso é de -29C. A avaliacao destes dois estudos sera
apresentada no Capitulo 4, Resultados e Discussées.

63



3.2 -Estudo de caso 2 - Simulacao de planta de condicionamento de
gas natural em modo dinamico

A elaboracao de simulagcado dindmica em HYSYS é um pouco mais trabalhosa em
relacdo a simulacdo estatica, devido a necessidade de especificar a vazao ou a
pressdo das correntes de entrada e saida da planta, e também, devido aos
reciclos. Para evitar problemas com convergéncia, todas as correntes da
simulagdo dindmica, inclusive os reciclos, foram inicializadas com os dados da

simulacao estatica.

O fluxograma do processo e os dados de operacdo sdo os mesmos utilizados na
simulacao estatica, porém, para a situacao 2 foi considerada a pressao de 220 bar
a montante das valvulas chokes para os pocos X1 e X2. Isso foi feito para avaliar
qual seria a conseqiéncia da modificacdo imediata para a Situagdo 2 nas
condicdes atuais dos pocos. A vazdo de chegada dos pocos de gas na simulacao
dindmica depende da capacidade de vazao da valvula choke e das condicbes a
montante e a jusante desta valvula, ou seja, nao é uma variavel imposta como na
simulacdo em estado estacionario. Ao contrario da simulacdo estatica, a
simulacdo dindmica precisa das caracteristicas de projeto dos equipamentos da
planta. Estes dados de projeto foram obtidos através de folha de dados e séo
documentos internos da PETROBRAS. Assim, para apresentacdo destes dados
neste trabalho foram feitas algumas alteragdes em valores que nao implicam em

grandes alteragdes nos dados obtidos.

Outra diferenca da simulacao dindmica em relagdo a estatica é a inclusdo dos
controladores. Os detalhes da logica de controle destes controladores serdo
explicados na sec¢ao 3.2.2 (Sintonia de Controladores).
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3.2.1 — Dimensionamento dos equipamentos

As vélvulas de controle apresentadas no fluxograma geral da planta (Figura 3.2)
possuem coeficiente de vazéao (Cv) conforme Tabela 3.17. O Cv é o numero que
expressa o numero de galdes de agua por minuto (a 60F) que passam através de

uma valvula totalmente aberta com uma perda de carga de 1llibra/pol2.

Tabela 3.17 — Cv utilizado para valvulas de controle na simulacao dindmica

T ovem GeT ovem
HCV1 51 VLV-106 740
HCV2 51 VLV-107 400

VLV-100 151 VLV-108 1
VLV-101 2 VLV-109 335
VLV-103 50 VLV-110 622

VLV-104 300 VLV-111 1
VLV-7 1 VLV-112 90
FV4 60 VLV-113 600

VLV-105 400 VLV-114 1
VLV-102 1 VLV-115 400

Os vasos da planta possuem dimensdes conforme Tabela 3.18. Todos os
trocadores de calor de calor utilizados na simulagao dinamica sao casco e tubos,
com um casco e dois passes de tubos. As condi¢cdes de referéncia que definem a
troca térmica de cada trocador sdo as mesmas da simulacdo em estado
estacionario apresentada na secdo 3.1.2. Os detalhes das curvas dos
compressores utilizadas na simulacdo dindmica serdao apresentados na secao
3.2.3.
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Tabela 3.18 — Dimensao dos vasos utilizados na simulagéo.

Vaso Diametro (m) Altura (m)
V-1 1,05 4.1
VS-1 1,48 3,9
V-2 1,5 4
VS-2 1,48 4,55
VS-3 1,27 5
V-5 1,2 5

66



3.2.2 — Sintonia dos controladores

Em virtude dos dados de sintonia dos controladores PID da planta ndo estarem
disponiveis para consulta, foi necessario realizar a sintonia. Para a sintonia
preliminar, foram utilizados os parametros informados no manual do HYSYS como
referéncia, conforme Tabela 3.19. Utilizando os dados da Tabela 3.19 é possivel
obter um controle adequado, porém, os parametros podem ser posteriormente
ajustados se a resposta em malha fechada néao for satisfatéria.

Tabela 3.19 — Valores de referéncia do HYSYS para sintonia de controle PID.
(Valores selecionados entre parénteses)

Tipo de Controle K T; (min) T4 (Min)
Vazao 0,4-0,65(0,4) 0,05-0,25 (0,1) -
Nivel 2-20(2) 1-5(1) -
Pressao (gas) 2-10 (2) 2-10 (2) -
Pressao (liquido)* 0,5-2,0 0,1-0,25 -
Temperatura 2-10(2) 2-10(2) 0-5(0)

Os valores selecionados foram baseados no trabalho de Hansen (2008) e
mostraram-se satisfatorios, proporcionando estabilidade a planta em malha
fechada. O Unico controle que apresentou instabilidade foi o TIC-4 (controlador de
temperatura do trocador de calor E-5). Para este controlador, o par de parametros
de sintonia K=2 e Ti=2 minutos nao foi satisfatério, conforme mostrado na Figura
3.3.
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Os parametros de sintonia de controle do controlador TIC-4 foram alterados para
K=0,4 e Ti=0,3 minutos, a estabilidade do sistema pode ser verificada na Figura
3.4.

o
=3
=]
&

AR .
LU

34,54

45 - Temperature [C)

213 P00 : 21384004

Minutes
‘-.--.-.-.--- s fuabimycls bt by ol bbb

Figura 3.4 — Comportamento do controlador TIC-4 apés alteracao dos parametros
de sintonia do controle PID
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Os valores finais dos parametros de sintonia da planta encontram-se na Tabela
3.20.

Tabela 3.20 — Parametros de sintonia dos controladores da planta

Controlador Variavel controlada Mzr?i?)iYgéa Kc Ti Td Acao Fi?i:;t
PIC-100 Pressao em C-01 HCV006B 2,0 2,0 - Reversa 198 bar
PIC-101 Pressdo em C-11 HCVO0O6A 2,0 2,0 - Reversa 198 bar
TIC-100 Temperaturaem C-13  VLV-103 2,0 2,0 - Direta 36C

LIC-1 Nivel em V-1 VLV-101 20 1,0 - Direta 1m
PIC-102 Pressdo em C-17 FV-104 2,0 2,0 - Reversa 11bar
PIC-1 Pressdo em 5 VLV-104 20 2,0 - Reversa 1ibar
LIC-2 Nivel em V-102 VLV-7 20 1,0 - Direta im
TIC-1 Temperaturaem C-6  VLV-105 2,0 2,0 - Direta 39,5C
LIC-3 Nivel em V-2 VLV-102 20 10 - Direta 0,5m
FIC-2 Vazao em C-18 VLV-105 04 0,1 - Reversa Variavel
TIC-2 Temperaturaem C-26  VLV-107 20 20 - Direta 40C
LIC-4 Nivel em V-3 VLV-108 20 1,0 - Direta 2m
FIC-3 Vaziao em C-28 VLV-109 0,4 0,1 - Reversa Variavel
TIC-3 Temperaturaem C-36 VLV-115 2,0 2,0 - Direta 40C
LIC-5 Nivel em V-4 VLV-111 20 1,0 - Direta 2m
FIC-4 Vazio em C-38 VLV-112 0,4 0,1 - Reversa Variavel
TIC-4 Temperaturaem C-45 VLV-113 04 03 - Direta 37,5C
LIC-6 Nivel em V-5 VLV-114 20 1,0 - Direta 2m

Na Tabela 3.20, é possivel observar que os setpoints dos controladores FIC-2,
FIC-3 e FIC-4 sao variaveis, isto porque estes controladores fazem parte do
controle anti-surge dos compressores, que sera explicado na secdo 3.2.3. E
possivel verificar o posicionamento de cada controlador da planta através da
Figura 3.2.
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3.2.3-Controle Anti-Surge (Compressores Centrifugos)

D~

Para compressores centrifugos € necessario evitar a ocorréncia de surge. Isto

Q)

feito garantindo que a vazdo na succao do compressor ndo esteja proxima

vazao do limite de surge.

Os compressores deste trabalho sdo compressores centrifugos e os trés estagios
dispdem do mesmo eixo rotativo. Para cada rotacao, cada estagio de compressao
possui uma curva Vazao versus Head. Geralmente, os compressores dispdéem de
certa flexibilidade e podem operar em diversas rotacdes dependendo da vazéao a
ser comprimida, da pressdo na suc¢ao da maquina, do peso molecular do gas
bem como da pressao final desejada. As curvas dos estagios de compressao
estdo exemplificadas nas Figuras 3.5, 3.6 e 3.7.
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Figura 3.5- Curvas Vazao versus Head e curva de surge do primeiro estagio do

sistema de compressao.
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Curvas - 2° Estagio Compressao
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Figura 3.6- Curvas Vazao versus Head e curva de surge do segundo estagio do

sistema de compressao.
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Figura 3.7- Curvas Vazao versus Head e curva de surge do terceiro estagio do

sistema de compressao.
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Em geral, a curva de surge é considerada como a unido dos pontos formados pela
menor vazao para a respectiva rotacao. Porém, para o controle, € necessario
colocar uma margem de seguranga que geralmente consiste em definir como
vazao de surge uma vazao 10-20% maior que a vazao minima para a respectiva
rotacdo; essa nova curva é conhecida como curva de controle de surge. Assim,
existe a curva de surge, que caracteriza o limite da maquina, e a curva de controle
de surge, ferramenta que visa impedir que a maquina alcance o limite de surge.
Neste estudo, a curva de controle de surge foi calculada para cada estagio e foi
considerada uma vazao 15% maior que a vazdo minima na respectiva rotagdo. As
Figuras 3.5, 3.6 e 3.7 representam as curvas de controle de surge para cada

estagio de compressao (linha pontilhada preta com triangulos pretos).

Calculo da curva de controle de surge para os estagios de compressao

Para o primeiro estagio de compressao, a Tabela 3.21 representa a vazdo minima
em cada rotacdo e a vazao para controle de surge calculada (15% maior que a
vazao minima de surge). A vazao minima para cada rotagdo, bem como as curvas

vazao versus Head, foram retiradas da folha de dados da maquina.

Tabela 3.21 — Vazado de surge e vazao de controle de surge para o primeiro

estagio de compressao

Vazao para controle do

Rotacéao (rpm) Vazao de surge (m¥h) surge (m¥h)
11389 16400 18860
10847 14600 16790
10598 14400 16560
9762 13200 15180
8678 11600 13340
7593 10400 11960
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Utilizando os dados da Tabela 3.21, um grafico (Rotacao versus Vazao minima
para controle de surge) foi construido e a ele foi adicionado uma linha de

tendéncia de segundo grau com a seguinte equacao:
Vazdo = 0,0002222229(Rotacdo’) — 2,501911(Rotagdo) +0,0001821929  ( Eqg. 3.1)

Com o auxilio da fungéo Spreadsheet do HYSYS, a variavel “Rotacao” do primeiro
estagio de compressdo se tornou a entrada para a Equacao 3.1 e o resultado
desta equacao se tornou o sefpoint do controlador FIC-2 (controlador da vazao de
succao do compressor). Assim, a medida que o compressor muda a rotacao para
se adequar as oscilacoes de vazao o setpoint do controlador da vazédo de entrada
do compressor é alterado, respeitando o limite de surge. Cabe ressaltar que, a
vazao na succ¢ao do compressor utilizada neste estudo é medida nas condi¢des de
temperatura e pressdao da succao do compressor (actual flow - linguagem do
HYSYS).

Para os segundo e terceiro estagios foi utilizada a mesma metodologia para
calculo da curva de controle de surge aplicada ao primeiro estagio. E importante
ressaltar, que todos os trés estagios devem obrigatoriamente ter a mesma
rotacao, devido a caracteristica da maquina ser de eixo rotativo Ginico comum aos
trés estagios. Para fixar esta condicao na simulacao, foi necessario estabelecer
gue as rotacdes dos compressores dos segundo e terceiro estagios eram iguais a
do primeiro estagio. Isto foi feito através da funcdo Spreadsheet do HYSYS,
utilizando a subfuncdo export variable. Assim, a variavel rotagdo do primeiro
estagio foi exportada para se tornar a variavel rotacdo dos segundo e terceiro
estagios de compressao. Quando a rotacdo do primeiro estagio precisar ser
alterada, por motivo de oscilacdo de pressao ou vazao na suc¢ao do compressor,

as dos outros estagios automaticamente também serao.

As Tabelas 3.22 e 3.23 representam a vazdo minima em cada rotagéo e a vazao
para controle de surge calculada (15% maior que a vazdo minima de surge),
respectivamente para o segundo e terceiro estagio de compressao.
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Tabela 3.22 - Vazdo de surge e vazao de controle de surge para o segundo
estagio de compressao

Vazao para controle do

Rotacao (rpm) Vazao de surge (m%h) surge (m¥h)
11389 5250 6038
10847 4850 5578
10598 4600 5290
9762 4050 4658
8678 3500 4025
7593 2900 3335

Tabela 3.23 - Vazao de surge e vazao de controle de surge para o terceiro estagio
de compressao

Vazao para controle do

Rotacéo (rpm) Vazéo de surge (m%¥h) surge (m¥h)
11389 1500 1725
10847 1390 1599
10598 1340 1541

9762 1200 1380
8678 1060 1219
7593 940 1081

Utilizando os dados da Tabela 3.22 e 3.23, graficos (Rotacao versus Vazao
minima para controle de surge) foram construidos para o segundo e terceiro
estagios de compressao e a eles foram adicionados linha de tendéncia de
segundo grau com a equacgao 3.2 para o segundo estagio e equacao 3.3 para o

terceiro estagio.

Vazdo = 0,0000537655(Rotagdo>) —0,3189702(Rotagdo) + 0,002681384  ( Eq. 3.2)
Vazdo = 0,00001849616(Rotacdo’ ) — 0,1829678(Rotagdo) + 0,001406765 ( Eq. 3.3)

A partir dai, o mesmo procedimento utilizado para ajustar o setpoint do controlador
FIC-2 do primeiro estagio foi utilizado para estabelecer o setpoint do FIC-3
(controlador da vazao de succao do segundo estagio de compressao) e do FIC-4

(controlador da vazao de succao do terceiro estagio de compressao).
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Funcionamento do controle anti-surge

Para estabelecer o controle anti-surge de cada estagio de compressao trés tipos

de controladores trabalham em conjunto:

Controle de rotacdo dos compressores: através da subfuncao export
variable do HYSYS todos os compressores possuem a mesma rotacao e
esta rotacdo é alterada dependendo das oscilagdes de vazao durante a
operacao. Este controle foi feito utilizando apenas a funcdo Spreadsheet e
nao aparece na simulagdo como um controlador real. Trata-se de um
controlador virtual para representar a situagcdo de operagdo do trem de

compressao;

Controle da pressdo na sucgdo da compressao: € necessario manter a
pressao da sucgdo da compressdao sem muita oscilagdo e, para isso, a

rotacdo da maquina é a variavel manipulada;

Controle de vazao na sucg¢do da compressao: este controle € feito pelos
controladores FIC-2, FIC-3 e FIC-4. O setpoint destes controladores é
variavel e depende da rotagdo da maquina. A fim de manter a vazao na
succao da compressao proxima ao setpoint, as valvulas VLV-106, VLV-109
e VLV-112 sdo manipuladas aumentando ou diminuindo a vazao de reciclo

em cada estagio.
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4- Resultados e discussoes

O condicionamento do gas natural consiste em processos fisicos e quimicos para
adequar o gas para exportacdo. Dependendo das caracteristicas do gas produzido
o tratamento offshore pode conter uma combinacdo de processos como:
separacao bifasica, compressao, desidratacao com trietilenoglicol (TEG), remocao
de CO, e/ou H.S, desidratacdo com monoetilenoglicol (MEG), etc. A plataforma
offshore simulada possui apenas separagao bifasica, compressao em trés

estagios e desidratagao com trietilenoglicol (TEG).

O gas condicionado possui 3 finalidades principais na plataforma: gas
combustivel, gas lift e exportacdo para unidade de tratamento de gas natural. A
principal especificacdo do gas é manter a umidade em (32 kg de agua)/ (milhdo de
mé de gas) a fim de evitar a formagdo de hidratos durante o escoamento
submarino (exportacao e gas liff) e a aceleracao da corrosao nos dutos.

Na plataforma estudada, o sistema de tratamento de gas offshore recebe gas
proveniente de dois pocos de gas (X1 e X2) e o gas proveniente da mistura dos
gases produzidos pelos pocos de 6leo. Os seis pocos de 6leo que chegam na
plataforma sofrem separagéo trifasica em um separador horizontal de alta presséo
(cerca de 10bar). O gés € encaminhado ao sistema de compresséo principal. A
agua segue para tratamento de agua produzida. O 6leo é encaminhado para outro
separador bifasico com pressao de operagcao menor (cerca de 1,5 bar). O gas é
encaminhado para compressor booster, onde tem a pressao elevada de 1,5 até 10
bar e se une ao gas da saida do separador de alta pressao para entrar na sucgao

do sistema principal de compressao.

Na fase inicial de producdo, os pogos X1 e X2 possuem pressao suficiente para
serem enviados diretamente para a desidratacao com TEG, ndo sendo necessaria
a compressao deste gas. Assim, apenas o gas proveniente dos pocgos de 6leo é
comprimido. Na fase de producao intermediaria os pocos de gas (X1 e X2) tém a
pressao de chegada na plataforma reduzida e necessitam passar pelo sistema de
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compressao. Estas duas situacbes serdo analisadas neste estudo. Primeiramente

em um estudo em estado estacionario e depois em um estudo dinamico.

4.1 — Simulacao do processo em estado estacionario

Na situacdo 1, o gas proveniente dos pocos de gas passa pelo aquecedor E-1
(que nesta situacao estara desligado devido a alta temperatura de chegada do
gas) e & encaminhado ao vaso separador bifasico V-1. Todo o processo pode ser
visualizado na Figura 3.1. O gas que deixa este vaso € encaminhado diretamente
para o sistema de desidratacdo com TEG por meio da véalvula PCV. O gas
proveniente dos pocos de 6leo deixa o vaso V-2 e segue para o trocador E-2,
onde é resfriado até 35T e entra no vaso separador bifasico VS-1. O gas que sai
deste vaso segue para o primeiro estagio de compressao (K-1), que eleva a
pressao do gas de 9 bar para 29 bar. Parte do gas comprimido é despressurizado
pela VLV-1 e recirculado para a succédo do primeiro estdgio de compressao. Isto
se faz necessario, visto que, a capacidade do sistema de compressao é para 3,5
milhdes de m¥d de gas e nesta situacao apenas 1milhdo de m%d de gas estao
sendo comprimidos. A outra parte do gas comprimido é direcionada ao trocador E-
3 onde é resfriada até 35C. O gas resfriado segue para o vaso separador bifasico
VS-2 e a corrente de gas € enviada para o segundo estagio de compressao (K-2),
onde a pressao € elevada de 29 para 70 bar. Na saida do K-1 parte do gas
também é recirculada. A outra parte do gas comprimido é direcionada ao trocador
E-4 onde é resfriada até 35C. O gas resfriado segue para o vaso separador
bifasico VS-3 e a corrente de gas é enviada para o terceiro estagio de compressao
(K-3), onde a pressao é elevada de 70 para 197 bar. Na saida deste compressor,
parte da corrente é recirculada, a outra parte é resfriada no trocador de calor E-5
até 35T e enviada para o sistema de desidratagdo com TEG.

Na situacao 2, o gas proveniente dos pocos de gas precisa ser aquecido no
trocador E-1 até 40C devido a queda de temperatura provocada pela
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despressurizacao nas valvulas choke. Depois de passar pelo vaso V-1 o0 gas tem a
pressao reduzida de 77 para 10 bar pela FV4. Apés esta valvula o gas se une com
0 gas de reciclo e o gas proveniente dos pocos de 6leo e é encaminhado ao
trocador de calor (E-2) do primeiro estagio de compressao. Deste ponto em diante
0 gas segue o mesmo caminho descrito na situagdo 1 para o gas proveniente dos
pocos de 6leo. A diferenca para a situagéo 1 esta na taxa de reciclo, pois devido a
maior vazao de gas passando pela compressdo a taxa de reciclo pode ser
reduzida.

4.1.1-Resultados

Nesta simulacdo, apesar dos equipamentos nao estarem dimensionados e
caracterizados conforme folha de dados de projeto, buscou-se respeitar as
limitac6es dos equipamentos.

Na simulacdo da situagdo 1 observou-se que o aquecedor de casco e tubos E-1
nao é necessario nas condicoes operacionais atuais de chegada dos pocos de
gas. Porém sera necessario para durante a operacao da situagao 2.

Na situagdo 2 avaliou-se a temperatura a jusante das valvulas reguladoras de
pressao a fim de verificar se a limitacdo de temperatura minima da tubulacao a
jusante das valvulas, -29C, era respeitada. Quando a pressdao a montante das
valvulas choke dos pogos de gas for inferior a 190bar ndo sera mais possivel
enviar o gas diretamente para a desidratacdo com TEG, visto que, esta pressao
nao atende as necessidades de gas /ift da plataforma. Assim, sera necessaria a
reducao da pressao do gas destes pocos até a pressao da succado do primeiro
estagio de compressdo, cerca de 10 bar. Esta grande despressurizacao
(AP=180bar) poderia causar fragilizacdo a frio das tubulacées a jusante das
valvulas reguladoras de pressdo. Existem duas valvulas até a succédo da
compressao que podem efetuar essa quebra de pressao, a valvula choke de cada
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poco e a valvula FV4. Assim, é necessario estabelecer qual diferencial de presséo
cada valvula devera ter a fim de manter a temperatura a jusante das valvulas

maior que -29C.

A Tabela 4.1 relaciona o AP nas valvulas reguladoras de pressdao com a
temperatura a jusante destas vélvula. Para esta andlise foi considerado que a
pressdo a montante das valvulas choke para os pocos de gas é de 189bar,
pressao minima para gas /ift, e a temperatura a montante dos chokes de 40C.

Tabela 4.1 — Relacdo entre queda de pressdao e temperatura a jusante das
valvulas reguladoras de presséo

AP chokes Temperatura  Temperatura AP FV4 (bar) Temperatura

(HCVA1 e jusante HCV1 jusante HCV2 jusante FV4

HCV2) (bar) (C) (C) (€)
69 26,43 21,26 109 -16,39
79 23,64 19,49 99 -12,43
89 20,63 17,34 89 -8,19
99 17,33 15,11 79 -3,71
109 13,74 12,68 69 0,97
119 9,85 10,04 59 5,78
129 5,62 7,16 49 10,64
139 1,04 4,00 39 15,77
149 -3,90 0,49 29 20,97
159 -9,27 -3,52 19 26,15
169 -15,17 -8,32 9 31,34
179 -21,89 -14,71 0 35,95
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4.1.2 — Conclusoes

Operacionalmente, o ideal é trabalhar sempre com temperaturas positivas apesar
da limitacdo da linha ser de -29C. Isto porque em temperaturas abaixo de 0T
pode haver formacao de gelo na superficie da tubulacéo, o que causa desconforto
operacional. Outro fator que deve ser levado em consideracao é a calibracao dos
termostatos, muitas vezes estes equipamentos sao calibrados para medir apenas
temperaturas positivas e ndo sao confidveis para medicdo de temperaturas
negativas. Desta maneira conclui-se que a faixa de operacao ideal € a sombreada
de azul na Tabela 4.1, ficando as valvulas choke responsaveis pela maior quebra

de pressao.

4.2 — Simulacao dinamica do processo

Neste trabalho a mesma planta desenvolvida no estado estacionario foi utilizada
no desenvolvimento da simulacdo dindmica. Ap6s o desenvolvimento da

simulacao dinamica foi verificado o comportamento da planta diante de “golfadas”.

A Figura 3.2 mostra o fluxograma da planta no HYSYS com os respectivos
controladores.

O PIC-100 e o PIC-101 sao responsaveis por controlar a pressao a jusante das
valvulas chokes dos pocos X1 e X2 respectivamente. Para a situacao 1, o setpoint
destes controladores é de 197bar. Para a situacao 2 o setpoint é de 70 bar. O PIC-
1 controla a pressao do gas proveniente dos pocos de béleo e o setpoint deste

controlador é 10bar.

Na chegada dos pocos de gas, apds passarem pelo choke, os pogcos podem sofrer
aquecimento até 36T no trocador E-1. O TIC-100 é r esponsavel pelo controle da
temperatura de saida do gas do trocador. Ele atua na valvula VLV-103 a fim de

controlar a vazao de agua quente que entra no trocador. Na situacao 1 este
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trocador ndo é utilizado, visto que, os pocos chegam com temperatura em torno de
40<C. Para a situacao 2 este trocador é muito impor tante, pois apds a quebra de
pressao nos chokes ocorre uma brusca queda de temperatura, conforme foi

mostrado no estudo estéatico da planta.

O LIC-1 e o LIC-2 sao responsaveis pelo controle de nivel dos vasos separadores
bifasicos na chegada dos pocos de gas e do gas proveniente dos pocos de 6leo
respectivamente. Uma boa pratica de projeto é manter o nivel dos vasos com

setpoint de 30-40% da altura do vaso.

Para cada estagio de compressao existem 4 controladores. No primeiro estagio o
TIC-1 controla a temperatura de saida do trocador E-2 (resfriador). Este
controlador atua na VLV-105 a fim de manipular a vazdo de agua de resfriamento
que entra no trocador. O setpoint deste controlador é 39,5C. O LIC-3 efetua o
controle de nivel do vaso scrubber VS-1 manipulando a valvula VLV-102. O FIC-2
controla a vazao na sucgao do compressor e faz parte do controle anti —surge da

maquina.

No segundo estagio de compressao o TIC-2 controla a temperatura de saida do
gas do trocador E-3 (resfriador) manipulando a valvula VLV-107 que estabelece a
vazao de agua de resfriamento na entrada do trocador. O setpoint deste
controlador é de 40C. O LIC-4 é responsavel pelo c ontrole de nivel do vaso VS-2
e atua na valvula VLV-108. O FIC-3 controla a vazdo na sucg¢ao do compressor e
faz parte do controle anti-surge da maquina.

No terceiro estagio de compressao o TIC-3 controla a temperatura de saida do
gas do trocador E-4 (resfriador) manipulando a valvula VLV-115 que estabelece a
vazao de agua de resfriamento na entrada do trocador. O setpoint deste
controlador é de 40C. O LIC-5 é responsavel pelo c ontrole de nivel do vaso VS-3
e atua na valvula VLV-111. O FIC-4 controla a vazdo na sucg¢ao do compressor e
faz parte do controle anti-surge da maquina.
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Apébs sair do terceiro estagio de compressao o gas € resfriado no trocador E-5
(resfriador). O controlador TIC-4 € responsavel por manter a temperatura de saida
do gas em 37,5C através do controle da vazao de saida de agua do trocador. O
gas, apos sair do trocador E-5, é encaminhado ao vaso Scrubber V-5 de onde
segue para a torre de absorcdo com TEG. O controle de nivel do vaso V-5 é feito
pelo LIC-6.

4.2.1 — Resultados

Frequentemente os pogos de 6leo chegam na plataforma em regime de “golfadas”,
causando instabilidade na planta. Devido as golfadas, podem ocorrer oscilagdes
na vazao de gas que alimenta o sistema de compressao provocando paradas
(shutdown) principalmente devido a vazao baixa de gas e dificuldade do reciclo de
compressao compensar a oscilacao de carga.

Para as situacdes 1 e 2 , foi analisado o comportamento da planta mediante 3
condicOes operacionais: a producdo de gas sem perturbacao, a producao de gas
com perturbacao na pressado de chegada do gas proveniente dos pocos de 6leo
com amplitude de 10% e a producdo de gas com perturbacdo na pressao de
chegada do gas proveniente dos pocos de éleo com amplitude de 30%. Para gerar
a perturbacdo com amplitude de 10% e 30% foi utilizada a funcao de transferéncia
(TRF ou transfer block function) do HYSYS. Utilizou-se uma fung¢do de segunda
ordem com a selecdo da funcionalidade “geracdo de onda senoidal” (sine wave
generator). O periodo desta onda foi estabelecido em 10 minutos e a amplitude

utilizada foram 10% e 30%. Na Figura 4.1 a tela € exemplificada.
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Figura 4.1 — Tela de criacao de funcao de transferéncia no HYSYS

Comportamento da planta na Situaco 1

A Figura 4.2 mostra o comportamento do primeiro estagio de compressdo da
planta de gas. Em situacdo normal de operacdo (sem golfadas) a abertura da
valvula de reciclo do estagio é de 44,63%, a temperatura de saida do compressor
do primeiro estagio é de 140,7C, a pressao na suc¢ ao do compressor € de 10
bar, a pressdo na descarga do compressor € de 32,76 bar e a vazao nas
condicbes de entrada do compressor € de 16320m%h, conforme pode ser
visualizado na Figura 4.2a.

Na Figura 4.2b a corrente de gas proveniente dos pocos de éleo sofre uma
oscilagdo na pressao de chegada com amplitude de 10%, isso ocasiona uma
oscilacdo na vazdo de gas que é encaminhada ao sistema de compressdo. A
planta trabalha para manter as pressdes de entrada e saida da compressao
constantes. A temperatura na saida do compressor permanece praticamente
constante. A vazdo na succao da compressao oscila muito pouco ndo afetando o
comportamento do compressor. Para manter todas estas variaveis estaveis a
valvula de reciclo do primeiro estagio da compressao trabalha em ciclos para

compensar a oscilacdo na vazdo de entrada do compressor. Na Figura 4.2c a
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amplitude da oscilacédo é de 30%. Com esta amplitude verifica-se que a vazao de
entrada na succdo e a temperatura e pressdo de saida oscilam com maior

amplitude, ficando o sistema um pouco mais instavel.

O mesmo comportamento do primeiro estdgio de compressdao mediante as
perturbacées de amplitude 10% e 30% s&o observados no segundo e terceiro
estagio de compressao. Estes comportamentos sdo mostrados nas Figuras 4.3 e
4.4.

A Figura 4.3 mostra o comportamento do segundo estagio de compressao da
planta de gas. Em situacdo normal de operacdo (sem golfadas) a abertura da
valvula de reciclo do estagio é de 42,46%, a temperatura de saida do compressor
do segundo estagio é de 121,6<C, a pressao na succa o do compressor é de 31,84
bar, a pressdo na descarga do compressor € de 74,14 bar e a vazao nas
condicbes de entrada do compressor € de 5212mSh, conforme pode ser

visualizado na Figura 4.3a.

A Figura 4.4 mostra o comportamento do terceiro estagio de compressao da
planta de gas. Em situacdo normal de operacdao (sem golfadas) a abertura da
valvula de reciclo do estagio é de 37,61%, a temperatura de saida do compressor
do terceiro estagio € de 147,7C, a pressao na suc¢ ao do compressor é de 73,44
bar, a pressao na descarga do compressor € de 198 bar e a vazao nas condicoes
de entrada do compressor € de 1513m%h, conforme pode ser visualizado na
Figura 4.4a.

A Figura 4.5 mostra o comportamento da planta na saida do sistema de
compressdo. Com a oscilagdo da carga a temperatura na saida do trocador
alterna valores entre 35C e 40<C, sendo que o setpoint de temperatura deste
trocador é 37,5C. Com a oscilacdo de carga, nos picos baixos ocorre uma
reducao consideravel da vazdao de gas, isto causa dificuldade no controle de
temperatura deste trocador. O controle desta temperatura € muito importante na
planta, visto que, a especificacdo de umidade do gas na torre de TEG depende

muito desta variavel.
85



3400 -

19504004 —
= sz
= —_— = 3276 (kFag)
2 =
5 180024004 a0l s
[1i]
o = 2, = 140.7 (C)
g o o o 4z,00
= vy = W
= = 2500 3 =3
S panesnod | 2 i =
= E 5 1sz0]E 1.632e+004 [(ACT_mam)
o = o]
- @ @ 4463 (%)
o il = 44,00
6 & LE B
T T tasn ;
2 150084004 {7 o lmeqe
< D O
A -1 40,00
fie] ul|
- 1300 ] =
&
1,350e+004 102,04
1000 (kPag)
36,00
2 42084004
Minutes a )
3900
195064004 10 sz
= —
o 3250 =2 3274 (kFag)
EI 180004004 taap] = aase
1]
5 = o g 140.7 (T
=y [l il =
z = z o 4227 (%)
= 20003 m
o [ fd
2 panesina | = i 15 4723
u_ 5 5 r0{E 1 B32e+004 (ACT_mah
= ST e
= — — Juo 4481
2 15004004 {5 el
=T & & -
\
o 5
= 1300 =
= 1 380es004 togpd 4198
1000 ( Fag)
2 50084004

T R o)

3900 -
1,8502+004
= 1560
= — 5403 S ——
o 3280 ) 3279 (kPag)
EI 180024004 ] BRI =
= [a] ] @
o = = = 140.4 (2
< 5 z o A1.00
= om0 =3
S g5pesina | = PP i
[ 3 o MRS 15342004 (ALT_mim)
o & = & 47,08
T ARC :
2 ananE o 1meds
=-‘IC & & -
= 4
fie] 4318 1B (%)
- 1300 | =
o
1.360e+004 108,04
999.3 (<Fag)
0,13

2,820e+104

Figura 4.2 — Comportamento das variaveis do primeiro estagio de compressao
para a Situacaol. a)sem perturbacao; b) perturbacdao amplitude 10%; c)
perturbacao amplitude 30%.



7000 ] oo
45,86
= 1400
& =
G300 g
| — — =
'5 = FAO0 3) £ i 7414 (kPag)
I o o 126048
— e 5 a
= 121 6 (C;
Z ]l = = ®
T = o =
T 7 s L S aar 42.46 (%)
o il £ 1zp]= 5
[0} = o o 212 (ACT_mam)
= o = o
T ] ]
Rt . Il
2 2 aa00 {7 S ap77
(&} (&} <
) 8800 {21
o
Y wamn s
o 184 (kP
3000 30,07 (kPag)
34,00
2,420e+004
- Minutes a)
7o00 ] aooo ] B
= 1400
S =
E o] _ 7500 J-— = aa
= 5 NG g 7407 (cPag)
— o
g @ o 126048
z z
= = 3 o FAT & U VR & SR R 4 WA 4 G & W 41 B
o m o i
Sewi e gg A TUTU VUV U TV UL T
w oo D 5
o oy E =
8 = i Vi 5212 (ACT_mah)
= o = o
T o0 ] ' '
2 - o 42,33
2 Y as00 {7 =]
(&) (&} <
) 8800 {21
fex) it
Y wamn =
o e 382 kP
3000 i
34,00
2,500e+004
. Minutes b)

Toon 40004

)

1400
52,14

| 6300

=
o
=
=

W 7420 (kPag)
5 121.8 (C)
5217 (ACT_ma3h)

44,60 v

4106 (%)

ACT_m3h

SE00

YLW-100 - Percentage open (%)

C-31 - Pressure (kPa
C-31- Temperatare (C)

&

2

g
=
8
B
g

C-28 - Actual Gas Flow |
&

4200

|

3187 (kPa,
30004 D
&4,00

37,24

2 52024004
- Minutes C)

Figura 4.3 — Comportamento das variaveis do segundo estagio de compressao
para a Situacaol. a)sem perturbacao; b) perturbacao amplitude 10%; c)
perturbacao amplitude 30%.

87



)

1300

ECT_main

1600

1400

C-38 - Actual Gas Flow [

1200

)

1200

ACT_mam

1600

1400

£-38 - Actual Gas Flow |

1200

=
=
=

LCT_mam

=
=
=

£-38 - Actual Gas Flowr {
E

1200

T 400e+004 44,50

1652 ]

&
200004 — = GEHE
%'.l w
— 1=
B o 15772
ey —
= = =
o m
S 1600ee004 5 g
) o i)
o & 15028
2
= 5 <
[ = &
L 2004004 D &
— 1,200 1=
¥ T arls
A 4 142.?-;
4
T 3667
5000 |
1252 ]
3 4004004 ]

165.2 ]
4D
£

. 2 000esan4] p
%'.l [1E)
Tsr{e
% ] O gz a4
B s m
® = g
S 15006004 i s
@ 2 150218
4 £ gsg.?g
o et e
y . -
— 120064004 {—
3 T raz <
e o ; 37,14
a
=
5000

1352 ]

34.48
2,4002-+004 | 53.03

165,29
=
£

. 20004004 = w6z
R N
B 157712
oy put
== 5 W
= o
2 o T 4430
S 100es04] S g
o o i)
@ ISRLEE bt
=
= = =
o = e
: |
— 100404 — zy
bk = =
o b 142.?-;
=
2000 | 2
135.2]

1.9824004 (kPag)

1513 (ACT_mah)

147.7 (C)

T (8

T3det (k Fag)

2,420e+004
Minutes

2.500e+004

1.075e+004 (kPag)
4257 (%)

1514 (ACT_mih)

147.6 (C)

7337 (kPag)

b)

1.082e+004 (kPag

3570 (%)

I ﬂ‘
1517 (ACT_masm)
147 5 (C)
I

7350 (kPag)

Minutes
S I WO S S S W
2 A20e+104

Minutes

c)

Figura 4.4 — Comportamento das variaveis do terceiro estagio de compressao para

a Situagao1. a)sem perturbacgéo; b) perturbacao amplitude 10%; c) perturbacao

amplitude 30%.

88



1.08e+006 (STO_mi3id)

37.51 (L)

Minutes

2, 600e-+105 1 T [ ULkkL

Wkzs7s (o

911204005 (STO_m3d)

2 50024004
Minutes

b)

AT S O L L

1.34e+006 (5TO_m3/d)

MWWW o

A

HEEEERR R

50,00
1,3462-+106
45,00 {—
T 11784006
e
o 1
R
S 40,00 {07
= = D06
i =
= =]
[
E wr
x find
. 3800 g B
w1
= i
(&) 1
wr
5
30,00
17 6731e4008
25,00 \
2 56024004
-
50,00
1,2002+006
15,00 {==
=
E
Q [
= (1 1.080e4006
[ =
S 40,00 100
2 =
il =
g =}
[
E oy
il o
. 35,00 {0
[Te) =
< in
I3} | 840024005
w0
=
30,00 { &
7,200e4005
25,00
=
D 1,3402+005
45,00 {-—
T 1,178e+006
£
Q) 1
P
= 40,00 {27
= = 1 De0G
i =
o I=]
[
E oy
= m
) Ao 2 ,41dadi0s
s} =
=F in
e .
pi=}
~
L ST
25,00
-

2 520e+004
Minutes

c)

Figura 4.5 — Comportamento das variaveis na saida do sistema de compressao

para a Situacaol. a)sem perturbacao; b) perturbacao amplitude 10%; c)

perturbacao amplitude 30%.

89



Comportamento da planta na Situacao 2

A Figura 4.6 mostra o comportamento do primeiro estagio de compressdo da
planta de gas. Em situacdo normal de operacdo (sem golfadas) a abertura da
valvula de reciclo do estagio é de 26,42%, a temperatura de saida do compressor
do primeiro estagio é de 143,9C, a pressao na suc¢ ao do compressor € de 10
bar, a pressdo na descarga do compressor € de 33,08 bar e a vazdo nas
condicbes de entrada do compressor € de 16800m%h, conforme pode ser
visualizado na Figura 4.6a.

Na Figura 4.6b a corrente de gas proveniente dos pocos de ébleo sofre uma
oscilacdo na pressao de chegada com amplitude de 10%, isso ocasiona uma
oscilacdo na vazao de gas que é encaminhada ao sistema de compressdo. A
planta trabalha para manter as pressées de entrada e saida da compressao
constantes. A temperatura na saida do compressor permanece praticamente
constante. A vazao na succao da compressao oscila muito pouco nao afetando o
comportamento do compressor. Para manter todas estas variaveis estaveis a
valvula de reciclo do primeiro estagio da compressao trabalha em ciclos para

compensar a oscilagdo na vazao de entrada do compressor.

Na Figura 4.6¢c a amplitude da oscilacao é de 30%. Com esta amplitude verifica-se
que a vazao de entrada na succao e a temperatura e pressao de saida oscilam

com maior amplitude, ficando o sistema um pouco mais instavel.

O mesmo comportamento do primeiro estdgio de compressdao mediante as
perturbacdées de amplitude 10% e 30% s&o observados no segundo e terceiro
estagio de compressao. Estes comportamentos sdo mostrados nas Figuras 4.7 e
4.8.

A Figura 4.7 mostra o comportamento do segundo estagio de compressao da
planta de gas. Em situacdo normal de operacdo (sem golfadas) a abertura da
valvula de reciclo do estagio é de 25,86%, a temperatura de saida do compressor
do segundo estagio é de 123,4C, a pressao na succa o do compressor é de 32,09
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bar, a pressdo na descarga do compressor € de 75,09 bar e a vazdo nas
condicbes de entrada do compressor € de 5389m3h, conforme pode ser

visualizado na Figura 4.7a.

A Figura 4.8 mostra o comportamento do terceiro estagio de compressao da
planta de gas. Em situacdo normal de operacao (sem golfadas) a abertura da
valvula de reciclo do estagio é de 12,70%, a temperatura de saida do compressor
do primeiro estagio é de 150,1C, a pressao na sucg¢ a0 do compressor € de 74,36
bar, a pressdo na descarga do compressor € de 201,3 bar e a vazao nas
condicoes de entrada do compressor € de 1558ms3h, conforme pode ser
visualizado na Figura 4.8a.

A Figura 4.9 mostra o comportamento da planta na saida do sistema de
compressao. Neste caso, também nao é visualizado em regime permanente a
oscilacdo de temperatura na saida do trocador E-5. Com a oscilagdo da carga a
temperatura de saida do trocador oscila porém, dentro dos limites aceitaveis de
controle, mostrando que operacionalmente a operagcao da planta nesta situacao é
mais estavel e traz garantias na especificacao do ponto de orvalho do gas.
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Outra andlise feita com a simulacdo dinamica foi em relagdo ao consumo de
utilidades. Para o sistema de compressao os trocadores de calor que efetuam o
resfriamento do gas apds cada estagio de compressao trabalham com agua de
resfriamento a 28C. Na Tabela 4.2 é possivel verificar o consumo de agua de
resfriamento para cada trocador nas situacées 1 e 2 (considerando a planta sem

instabilidades).

Tabela 4.2 — Consumo de agua de resfriamento nos trocadores de calor do
sistema de compressao

Vazao de agua de resfriamento (m3h)
Trocador de calor

Situacao 1 Situacao 2
E-2 330,3 172,2
E-3 338,8 389,1
E-4 289,7 296,1
E-5 179,3 388.,4
Total 1138,1 1245,8

Assim, é possivel verificar que haveria um aumento no consumo de agua de
resfriamento na Situacédo 2 em torno de 100m3/h ou 2400m?/d, caso a modificacao

fosse feita nas condigcbes atuais dos pogos de gas.

Na parte de equipamentos, atencao especial foi dada a Situacdo 2 no que diz
respeito as valvulas que efetuam a quebra de pressdo. Para a situacao 2 além de
verificar a temperatura a jusante das valvulas que efetuam a quebra de presséao é
necessario avaliar, levando em consideracdo as caracteristicas da valvula, se
existe uma situacdo operacional que otimize a vazdo de producdo. Assim,
modificando a quebra de pressdo no choke do poco X1 e fixando a pressao a
jusante da FV4 como 10bar obteve-se a Tabela 4.3. Em todas as situacdes a

pressao do poco X1 a montante do choke era de 220 bar.
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Tabela 4.3 — Condicdes operacionais para as diferentes quebras de pressao no
choke do poco X1 (Situacéao 2)

Pressao Temperatura

Jusante jusante 'I_'emperatura Abertura Abertura Vazao de
choke X1 choke X1 '“sa("g FV4  choke (%) FV4(%)  gas (m¥d)
(bar) (C)
170 33,11 -30,94 100 43,8 1.584.000
160 31,33 -28,5 100 46,5 1.590.000
150 29,37 -25,59 100 49,7 1.593.000
140 27,24 -22,45 100 53,4 1.596.000
130 24,89 -19,01 100 57,8 1.599.000
120 22,33 -15,25 100 62,9 1.600.000
110 19,52 -11,15 100 69,1 1.603.000
100 16,43 -6,82 100 76,6 1.605.000
90 13,06 -3,13 100 85,7 1.606.000
80 9,38 -1,79 100 96,7 1.608.000
70 5,37 2,85 90,78 100 1.443.000
60 1,02 9,84 72,07 100 1.221.000
50 -3,7 16,71 56,64 100 1.005.000
40 -8,8 21,65 43,89 100 799.300
30 -14,3 26,23 31,31 100 597.000

Com os dados da Tabela 4.3, foi possivel verificar que entre os valores de pressao
80 bar e 70 bar, a jusante do choke do X1, existe um valor 6timo no qual o choke e
a FV estardo 100% abertos o que caracteriza o ponto de maior vazao de gas. Por
simulacéo, foi verificado que este ponto corresponde a pressao a jusante do choke
do X1 de 77,42 bar. A vazao fornecida para esta pressao foi de 1.608.000m?/d que
corresponde a maior vazao que pode ser produzida pelo poco X1, a temperatura a
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jusante do choke foi de 8,37C e a jusante da FV4 de -1,43C, que e stado
coerentes com a especificacdo de temperatura minima da linha que € de -29<T.

E possivel notar pela Tabela 4.3 que as valvulas choke e FV4 estdo alternando
fases de restricdo ao sistema, ou seja, ndo é possivel produzir mais gas ora
devido a choke ora devido a FV4. Também é possivel observar que quando maior
for a quebra de pressdo na FV4 maior é a producao de gas, até o limite de vazao
de 1.608.000m?3/d.

Atualmente observa-se para a Situacdo 1 uma vazao maxima de 1.380.000m3/d
para o po¢co X1. Efetuando a quebra de pressdo no choke do X1 de 220 bar para
77,42 bar é possivel aumentar a produgao deste po¢co em mais de 200.000m?/d
sem ocasionar problemas para a planta e sem custo operacional adicional, apenas

um pequeno aumento na consumo de agua de resfriamento.

4.2.2 — Conclusoes

Os resultados deste estudo mostram a ampla aplicacao da ferramenta dinadmica
para otimizacdo de processos bem como para a tomada de decisdo sobre as
varias possibilidades de operacdo. Quanto mais detalhes sobre os fluidos e
equipamentos envolvidos no processo, maior sera a adequagdo do modelo
dindmico a situacao real de operacao da planta.

Uma vez dispondo da ferramenta dindmica para analise da planta qualquer
variavel pode ser analisada. Dentre as variaveis analisadas neste estudo estdo o
consumo de agua de resfriamento, a temperatura a jusante das quebras de
pressao, as oscilacées de pressao e vazao que afetam o sistema de compressao
e vazao de gas produzida.

Como era esperado, o sistema de compressao se mostrou mais robusto em
relacdo as intermiténcias quando depende menos de reciclo, ou seja, na situacao
2. A situagdo 2 mostrou um aumento de cerca de 10% no consumo de agua de
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resfriamento para os trocadores do sistema de compressdo, o que nao é tao
significativo perante o aumento em torno de 15% (cerca de 200.000m%d) na

producao de gas obtido nesta situacao.

Foi possivel observar neste estudo que apesar da planta de gas (planta que
recebe os pocos de gas X1 e X2) ter sido dimensionada para a producédo de 2
milnées m%d de gas este valor nunca sera obtido com as condicdes atuais de
chegada dos pocgos de gas devido as restricdes de producédo ora impostas pela
valvula choke ora impostas pela FV4, mostrando que estas vélvulas sdo a
restricdo do sistema. Fora estas limitacdes os outros equipamentos da planta se

mostram coerentes e bem dimensionados.
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5 — Conclusoes e sugestoes para trabalhos futuros

A utilizacao de simulacdes tanto como ferramenta em projeto de plantas quanto
em plantas em operagdo traz muito embasamento aos técnicos e engenheiros
envolvidos no processo. A simulacdo estatica é capaz de fornecer dados de
equilibrio bem como estimar todas as correntes do processo de maneira simples e
coerente. As limitagdes deste tipo de simulagcdo podem ser supridas pelo maior
aprofundamento da simulagdo dinamica. Atualmente, os simuladores comerciais
que dispéem de ferramenta dindmica sao capazes de simular de maneira precisa

o comportamento de uma planta diante de diversas situacées.

Hoje em dia tornou-se imprescindivel que a figura do Engenheiro de Processo
tenha noc¢des de simuladores comerciais bem como da aplicabilidade destas
ferramentas. Uma vez construida, a simulagdo de uma planta se torna uma
ferramenta que, apesar de poder sofrer melhorias ao longo do tempo, podera ser
utilizada para resolver problemas desde a criagdo da planta até o momento em
que esta nao for mais necessaria. A simulacdo estatica de uma planta de
tratamento de 6leo e gas offshore, apesar de depender de dados de projeto, leva
pouco mais de uma semana para ser elaborada por um engenheiro com
conhecimento de simulacdo. Ja a simulagdo dindmica de uma planta offshore
ainda é tratada como um grande projeto e demanda muitos dados e méo de obra.
O ideal é que este tipo de ferramenta fosse uma exigéncia de projeto, desta
maneira poderia ser utilizada durante toda a vida produtiva da planta para auxiliar
na resolucdo de problemas operacionais. O uso da simulacao dinamica como
ferramenta para resolugéo de problemas operacionais e até mesmo otimizagéao de
plantas de processo ainda é muito restrito. Porém, é incontestavel o ganho que a
utilizacado desta ferramenta traz ao processo e a seguranca da instalagao.

Neste trabalho foi possivel utilizar a simulagédo estatica para definir a situagdo mais
confortavel de operacao da planta no que diz respeito a temperatura minima apés
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quebra de presséao efetuada por duas valvulas (efeito Joule- Thomson) na situacao
2. Apés o estudo dindmico da mesma situacdao 2 foi possivel aprimorar os
resultados obtidos na simulagdo em estado estacionario. Com a ferramenta
dindmica buscou-se otimizar a produgao de gas e garantir a especificacdo de
temperatura minima apds as quebras de pressdo. Com isso, conclui-se que nas

condi¢Oes atuais é possivel aumentar a producao de gas do poco X1 em 15%.

A utilizagdo da ferramenta dindmica também mostrou resultados ao analisar o
consumo de utilidades (agua de resfriamento) nos trocadores do sistema de
compressao. Na Situacdo 2 pode-se perceber um aumento em torno de 10% do

volume de agua consumido para resfriamento.

Como mencionado neste trabalho, um dos pontos criticos de uma plataforma é o
sistema de compressao, pois, a parada deste sistema é responsavel por grande
parte das paradas de operagdo da planta. Utilizando os detalhes de projeto das
maquinas foi possivel analisar qual o ponto de operag¢ao dos compressores dentro
das curvas vazéo versus head bem como o comportamento destas maquinas com
a oscilacdo de vazao e pressao do gas proveniente dos pogcos de gas (golfadas).
Varias situacdes operacionais podem ser verificadas uma vez que a ferramenta
dindmica encontra-se disponivel e pra cada situacdo é possivel avaliar as
variaveis criticas no processo de compressao como: temperatura a jusante do
compressor, pressao de descarga, vazao de reciclo, proximidade do ponto de
operacao na curva de controle de surge.

s

De um modo geral, a conclusdo deste trabalho €& incentivar a utilizagdo da
simulacdo dindmica a fim de aprimorar cada vez mais 0s resultados e as
aplicabilidades em diversas plantas de processo. Os resultados obtidos neste
trabalho sdao apenas exemplos dentro das inUmeras possibilidades que a
ferramenta pode analisar. O aumento na utilizacdo deste tipo de ferramenta
proporcionara uma melhoria continua em plantas de processo tornando-as cada

vez mais previsiveis aos olhos dos engenheiros responsaveis e mitigando muitos
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problemas que existem relacionados a seguranca de processo e a otimizagao de

plantas.

Sugestoes para trabalhos futuros

Um item que nao foi avaliado neste trabalho, mas que também merece atengao é
a torre absorvedora para desidratacdo com TEG. A torre de desidratacdo da
plataforma analisada neste trabalho possui pressdo de operacao de 200bar. Esta
pressao esta fora da faixa de aplicacdo das equacdes utilizadas no pacote de
glicol disponivel no HYSYS 7.2. Uma alternativa entdo, seria a utilizagdo das
equacbes do modelo de Peng-Robinson. Porém, chegou-se a conclusdo que esta

torre necessita de um estudo exclusivo.

Existem muitas incertezas relacionadas a eficiéncia deste tipo de torre. Dentro do
sistema de producdo de petrdleo inUmeras vezes ha a formacao de hidratos em
gasodutos apesar dos indicadores de umidade na saida destas torres estarem
indicando valores de especificacdo. Assim, além de incerteza em relacdo a
eficiéncia destas torres existem incertezas em relacdo ao modo de medicao da
umidade do gas na saida da torre de TEG, o que traz na pratica dificuldade na
validacdo de modelos tedricos para estas torres.

Dentro deste assunto existem dois itens importantes a serem avaliados: a
comparagéo entre valores de umidade do gas medidos por diversos medidores de
umidade disponiveis no mercado e o calculo da eficiéncia da torre baseado nos
resultados obtidos em cada medidor. E importante frisar que a maior parte dos
estudos de torres de TEG é para pressdes até 70 bar e considerando pratos como
internos. Atualmente, grande parte das torres nas plantas da Petrobras sao torres
recheadas que operam a 200bar.

Com relacdo a ferramenta construida neste trabalho, € possivel utiliza-la para
outras analises que envolvem principalmente o sistema de compressado. Com esta
ferramenta é possivel avaliar o comportamento do sistema de compressao frente

as variagdes de peso molecular do gas, pressao de succgao e pressao de descarga
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nos compressores. Apds feitas as analises, é possivel comparar 0 consumo de

energia gasto pelos compressores em cada situacao.
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