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Resumo

Vegini, Atilano Antdnio. Estudo Paramétrico da Purificacso ge
Monéxido de Carbonc — Processo Rectisol.
(S5ob a orientac8o deo pref. Dr. Milton Mori.)

Este trabalho consiste na simulacdo de uma Planta de
Mondéxido de Carbono (C0), o0 gual é produzide a partir do
cogue de petréleo e oxigénio, e é purificado através do uso
de metanol resfriadec sob alta pressip (Processo Rectisol).

A simulacd3oc da Planta de CO & realizada com ajuda de um
simulador de processos. A escolha do pacote termodinémico, a
predic8o da eficiéncia das colunas, e a correcdo do balango
energétice da coluna de absorcdc, foram algumas das infor-
macdes necessdrias para a simulacgdo.

A validade do simulador &€ analisada através de dados
experimentais obtides de uma Planta Piloto, e dados coletados
na prépria Planta de CO.

Através da simulac8o e possivel realizar o estudo
paramétrico, o gual possibilita verificar como as varidveis
de processo influenciam a purificagdo do CO.

Como resultado, apresentamos uma configuracdoc de ope-
racio para o processo de purificac8o, que reduz o custo
operacional da Planta de CO e atende as exigéncias de quali-

dade do produto final.



Abstract

Vegini, Atilano Anténic. Parametric Study of Purificaticen
Carbon Monoxide - Rectisol Process.
(Under the direction of Milton Mori.)

This work consists in a simulation of a Carbon Monoxide
(CO)Y Plant, which is produced by petrol coke and oxygen, and
it is cleaned through the methancl at low temperature under
high pressure {(Rectiscl Process).

The simulation of CO Plant is made with the support of
a process simulator. The selection of property method, the
prediction about efficiency column, and correction in the
energetic balance absortion celumn, were some of the input
informaticn necessary to the simulation.

The result of simulation is analysed with experimentals
data obtained from a Pilot Plant, and also from the indus-
trial CO Plant.

From the simulation it is possible to realize the
parametric study, which becomes pogsible to verify how the
process variables affect the CO purification.

As the result of this work, we show a new operation
conditions to the purification process, which reduce the pro-
duction ceost of the CO Plant, and not affecting the gquality
of the final product.
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Caritulo 1

INTRODUGCAO

A tese de titulo Estudo Faramétrico da Furificacio de Monéxi-
do de Carbono - Processo Rectisol, procura arpresentar resul-
tados que contribuam para o melhor conhecimento da Planta de
Mondéxido de Carbono (C0O), e determine condig8es de operagio
gque reduzam o custo operacional da planta sem afetar a quali-
dade do produto final.

O Mondxido de Carbono &€ utilizado como matéria-prima na
sintese do DMF {(dimetilformamida)}), sendeo produzido a partir
do Coque de Petrdleo e Quigénio. A reagfio se desenvolve a
alta temperatura {acima de 1000 e(), gerandc como sub-produ-
tos o CO=, Hz, H=20, H=5, C05, ©CBz, Cinzas, etec.. A purifi-
cacioc do CO & baseada na absorglc fisica das impurezas com
metanol resfriado a alta pressio, processe mais econhecido
como Rectisol.

Devido aoc use final do L0 (para a sintese do DMF)., a
qualidade deve ser rigorosamente controclada. O conhecimento
complete da Planta ajuda a controlar a gualidade do CO produ-
zido diante das eventuale mudancas nas condigles de operaclc
ou gualidade das matérias-primas. Atualmente algumas infor-
macdes sobre a Planta de CO encontram-se no manual de ope-
rag&o (BASF, 1982), mas nidc g8o suficlentes para o conheci-

mento completo de processo.



Cap.1l - Introdugsap pag.?

0 estudo paramétrico é uma podercosa ferramenta na
determinac&o das varigveis que afetam ¢ funcionamento opera-
cional de uma Planta Industrial. '

Pare realizarmos o© estudo paramétricce €& necessario
simular o processo. A gimulacg8o fol realizada com ajuda de um
simulador de processos, o qual pertence a Hyprotech Ltd e é
desenvolvido para operar em micrcoccomputadores. 0 microcompu-
tador utilizado &€ um PC-AT munido com co-processadores
aritmético e légico.

C Capitulo 2 apresenta uma revis8c bibliogrdfica sobre
simuladores e os processos de gaseificac@o e purificacdo de
. CO.

No Capitulo 3 é apresentada a descric8o da Planta de
Monéxido de Carbono, a gqual & responsdvel pela producdo e
purificacdoc de CO.

0 Capitulo 4 apresenta a descric8c das étapas seguidas
para montar a simulacfio da Planta de CO, bem comc os testes
realizados para comprovar a validade do simulador utilizado.

No Capritulo & s8oc apresentados cos resultados do estudo
parametrico da purificacdc de CO. Os processes de absorcdo,
desabsorcio e destilac8o s8o estudados detalhadamente. A
influénecia gue a desabsorgdo possul sobre o© processo de
absorclc é também analisada.

O Capitulo B apresenta diferentes formas de configu-
rac8o para o processo de purificacdo de CO, as aquais reduzem
o custo operacional da Planta sem prejudicar a qualidade do
produto final.

Finalmente, noc Capitulo 7 s&c apresentados algumas con-

clustes e sugestes.



Capitulo 2

REVISAG
BIBLIOGRAFICA

Negte capitulo procuramos eXpor uma breve revies8o sobre
simuladores e os processeos de gaseificaclo e purificac8o de

Monéxido de Carbono.

2.1 Gaseificacio

H& dois principais métodos na preoduc8o de gases: carboni-
zacl8o e gaseificac8o. Na carbonizac8o, pressfo atmosférica e
temperatura baixa s8oc geralmente ag condigles de operacioc. O
combustivel g6lido é tratado térmicamente em uma retorta,
sende que o calor necesgsdrio é aplicado externamente. O géas
de alimentacZso &€ o ar. Devido a estas condic¢cSes, formam-se
principalmente gases como o COz ,Hz0Q ,50z e HNOx (Smocol e
Smith, 1985).

Ncs processcos de gaseificag@o, o método de asgquecimento
do combustivel sdélido € internc, gerando desta forme uma alta
temperatura de operagdo. 0 gis de alimentac8oc & vapor e/ou
oxigénio. Os principais gases formado s83o o CO, COz, Hz, CHs4,
Hz0, Hz5, HCN e NHz (Smool e Smith, 1985).
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Ha vérios sistemas de gaseificac8s de combustiveis
aélidos{ o8 quais diferem entre si na forma de contato entre
0s reagentesg (leito fixo ou fluidizado), no tipe de fluxo dos
reagentes (cocorrente ou contracorrente), ete.

Oz principais fatores qgque devem ser considerados na
escolha de determinado sistema de gaseificacdo sBo:

a) disponibilidade do combustivel,
b) utilizac8c do gas resultante e
c) custo da instalacdo

A gaseificacl8o & essencialmente baseada na reaclo quimi-
ca do carbone com oxigénio e vapor. Teoricamente o carbone
pode ser convertido em gds exotérmicamente por direta oxi-
dacdo, ou endotérmicamente pela reduglo de vapor e Jdidxide de
carbono. Portanto, a eficiéncia na conversdo do carbono estad
no controle desta reac8o.

Os fatores essenciais no contrele da reag8o do carbono
s80c: a temperatura e pressdo na clmara de reacl8o, a taxa de
reacdo, a difus8o do reagente e dos produtos gasosos, a forma
de injegdc de ar svapor ou arsoxigénioco e a formai de como ©
fluxo de combustivel e dos gases reagentes estd@o arranjados.

O3 combustiveis sdlideos sdo uma complexa mistura guimi-
ca. Depois da gaseificacgdo, uma variedade de easpécies guimi-
cas se desenvolve. Para os rrocessos2 de purificacgBo de gés, a
quantidade de enxofre e o nimero de composStos nos gquais o
enxofre aparece é de vital importéincia. A quantidade de mate-
rial veldtil noc combustivel de alimentac8o fornece os tipos
de egpécies de hidrocarbonetos presentes no gés de saida. Em
geral, um combustivel de baixa qualidade {alto teor de enxzo-
fre e material veoldtil) na alimentaclo do gaseificador, trara
dificuldades no processo de purificag8o dos gases.

O proprio processo de gaseificac8o determinarda os com-

postos de enxofre e carbono gue teremos na alimentac®o da

Ispeorrente ou contracorrente
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corrente para o processo de purificac8oc. As condigBes de
operacgdo, especialmente a temperatura, o modo de contato e o©
tempo de residéncia do gas e da fase s6lida, afetam a coﬁpo—
sic8o0 do gds produzido. Temperaturas de operac8o elevadas
(acima de 1000 ©C), reduzem a guantidade de impurezas orgéni-
cas através da degradag8o térmica. No entanto, nestas con-
dicBes, o elevado grau de conversic & sempre acompanhado pela
geracdo de grandes gquantidades de tracgos de compostos inorgé-
nicos. Baixas temperaturas de operagao {(menor que 1000 eC),
resultam numa melhor eficiéncia térmica, mas conduzem a
presenca de uma ampla variedade de compostos orgénicos gue
causam problemas para o processo de purificacdo.

Centenas de espécies quimicas s8o0o identificadas nas
correntes do processo de gaseificagBo do ceogque de petrdleo.
No entanto, somente um pequeno numerc de espécies gquimicas
encontram-se em qgquantidades significatﬁvas. A Tabela 2.1
(BASF, 1882), lista alguns dos maig importantes compostos

gerados na gaseificagfo do cogue de petréleo.

Tabela 2.1 Compostos Encontrados no Géds Produzideo no
Gaseificador da BASF

COMPOSIGAD !

montxido de carbono

distxido de carbono

nitrogénio

hidrogénio

oxigénio

dgua

dcido sulfidrico

sulfeto de carbonila

bissulfetc de carbono

amdnia

dcido cianidrico
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2.2 Processos de Purificacé8o

Sistemas para purificacdc de gases, historicamente, tém sido
utilizados nas indaGstrias de petrdéleo e de gds natural para
remogéic de H25 e COz da corrente de produtos.

A selegcds de um sistema de purificac8o, depende de
diversos fatores: o tipo de combustivel gaseificado, o pro-
cesso de gaseificac8io utilizado, o uso pretendido do gas
produzido e o destino desejado ao enxofre liberado do com-
bustivel, =80 o058 mais importantes. A considerac8o destes
fatores na maioria dos casos, define o tipo de processo de
purificagdo necessério.

0 uso final do gas produzide define o grau de pureza
necessario. Em muitas aplicacgtes utiliza-se o gés produzido
sem a necessidade de purificacdo completa. Por ocutro lado, =&
producieo de gids rpara sinteses, requer melhcres niveis de
purificacgdo para evitar o envenenamento de processos catali-
ticos e alcancar as especificacBes do produto.

A maioria dos processos gue usa solvente liquido na
purificag8o, utiliza uma combinac&o de absorg8c do gds e ope-—
ragbes de recuperagdo do solvente. Estes soclventes podem ser

clasaificados da seguinte forma:

1) solventes fisicos;
2) solventes guimicos;

3) misturas de solventes fisicos e gquimicos.

A Tabela 2.2 {Kelly, 1982 e Staton, 1883}, apresenta os
principais processos de purificac8oc para os solventes ligui-

dos.
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Tabela 2.2 Process

os de Purificacio

NOME DO PROCESSO

Fluor Solvente

SOLVENTE FISICO

propileno carbonato (FC)

Purisol n-metil-pirrolidona (NMP)
Rectisol metanol
Selexol dimetil éter de polietilenc

glicol (DEPG)

Sepasolv MPE

gepasolv

NOME DO PROCESSO i SOLVENTE QUIMICO

MEA monoetanclamina

DEA dietanolamina

DIPA diisopropancolamina

MDEA metildietanolamina

DGA diglicolamina

Benfield carbonato de potassio guente

NOME DO PROCESSO

MISTURA DE SQLVENTES
FISI1COS E_QUIMICOS

|
t

Amisol metanol com MEA ou DEA
Sulfineol dgua com DIPA e sulfolane l
2.2.1 Comparacio entre Sclventes Quimicos e Fisicos

Nos processos gue u
entre o(s)
Desde

solugdes de um ou

ocorre
acidos. que
cidade de remocgio,
na solucgdo.

Nog processos

gde & mbegorvidsa no

sam sclventes guimicos, uma reac3o quimica
componente{s) ativo do solvente e cs gases
a maior parte dog solventes quimicos sfo
mais componentes ativos em dgua, sua capa-

& fungio da quantidade de componente ativo

do

solvente de acordo com sua pressfoc parcial

com 8olventes fisicos, cada impureza
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na fase gasosa & seu coeficiente de solubilidade, ¢ gual
depende da temperatura.

Un mesmo solvente pode mser usadoc para remover geleti-
vamente varios componentes. Dependendo da necessidade do
processo, a remcegido completa de apenas um componente pode ser
conseguida.

0 fluxo de solvente gquimico necessario para a absorcBo é
aproximadamente proporcional a gquantidade de gases acidos gque
devem ser removidos. Desde que a capacidade de ebsgorcdo do
solvente quimicec €é ©praticamente independente da pressao,
estes processos sdo preferidos em tratamentos de gases cob
baixo contelide de gases &clidos e balxa press3o.

De acorde com a lei de Henry s, a guantidade de gé&s
dcido absorvida em wum solvente fisico, & proporcional A&
rressdo parcial do gés dcido e ao seu coeficiente de solubi-
lidade. Devido a isto, o fluxo de solvente fisico necessario
para a absorcfoc & praticamente independente da conecentracio
dos gases &cidos na corrente de gds, mas é proporcional ao
fluxce total do géds e inversamente proporcional & pressio
parcial e ao coeficisnte de solubilidade dos gases Acidos a
serem removidos.

Geralmente, a aplicac8o de solventes fisicos & mais
favordvel na purificacfo onde as pressfes parciails dos gases
Acidos é alta. Alguns esgtudos registram gue para pressbes
parciais dos gases dcidos abaixo de 200 psig (14,8 Bar), os
solventes quimicos 880 os mais usados, enquanto que para
pressbes parciais acima de 300 psig (%21,7 Bar) s8o utiliza-
dos os solventes fisicos. Outros fatores deverdo determinar o
tipo de solvente que deve ser utilizado nas pressdes interme-—
didrias (Kelly, 1981). 0 diagrama de equilibrio apresentado

na Figura 2.1 ilustra este fato.
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2.2.2

Na Tabela 2.3 (Newman,
dades dos solventes mais comuns. A Tabela 2.4 (Newman,

Solventes Fisicos
1985), é apresentadc algumes proprie-
1985},

apresenta a solubilidade relativa de varios gases em diversos

solventes.

Tabela 2.3 Propriedades dos Solventes Fisicos

NOME DO PROCESSO

FLUOR SEPASOLV
SELEXCL SOLVENTE | PURISOI, |MPE RECTISOL

Solvente DEPG PC NMP Sepasclv]| Metanol
Linde AG

Registro Norton Fluor Lurgi BASF Lurgi

Visecosidade

a 26=C, cp 5,8 3.0 1,656 - 0,6

Peso Especifieco

a 25°C, Kg/m= 1030 1185 1027 - 785

Peso Molecular 280 102 89 320 32

Pressfic Vapor

a 25°C, mmHg 7,3E-04 ] B,5E-02 4,0E-01 3,7TE-04 —

Ponto Conggl. e —-28 -48 -24 - -82

Ponto Ebulicioc

a 760 mmHg, oC - 240 202 320 65

Naomeroc Plantas

Industriais 32 13 5 . 4 = 100
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Tabela 2.4 Solubilidades de Gases em Solventes Fisicos,

Relativo ao Didxido de Carbono & 25 oC

PC NMP
7,8E-03 | 6,4E-03 5,4E-03
N2 - 8,4E-03 - - 1,2E-02
0z | - 2,6E-02 | 3,5E-02 - 2,0 E-02
co B28E02 | 2,18-02 | 2,380z | 2,18-02 |2,0 B-02
Ca } 6,7 B-02 | 3,8E-02 | 7,2E-02 | 6,8E-02 | 5,1 E-02
C= B 4,2E01 | 1,78-01 | 3,8E-01 - 4,2 E-01
CoHs § 4,9 E-01 | 3,58-01 | 5,5E-01 - 4,6 E-01
CO= 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00
Cs 1,02 0,51 1,07 - 2,35
1Ca 1,87 1,13 2,21 - -
nCa 2,33 1,75 3,48 - -
cos 2,33 1,88 2,72 2,54 3,82
iCs 4,47 3,50 - - -
CoHz 4,53 2,87 7,37 - 3,33
NH= 4,87 - - - 23,20
nCs 5,53 5,00 - - -
HzS 8,93 3,29 10,20 6,86 7,06
nCe 11,00 13,50 42,70 - -
CH=SH 22,70 27,20 34,00 23,10 -
nCr 24,00 29,20 50,00 - -
CSa 24,00 30,90 - - -
502 93,30 68, 80 _ - _
CeHs 253,00 200, 00 _ _ _
CaHas | 540,00 - - - _
Hz0 733,00 300, 00 4000, 00 _ _
1200,00 | - - - -
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A decis&o de qual processo fisico deve ser utilizado néo
& tac facil. Dos vdrios procesaocs fisicos existentes comer-
cialmente, SELEXOL e RECTISOIL s3o freqlientemente considerados
0s mais comuns para a purificag@o de gases provenientes de
combustiveis s6lidos {(carvio e coque de petrslec). Ambos os
processes usam absorc8o & alta pressfo para a remocdc dos
gases acidos, e uma combinacl8io de sistemas para a regeneraclo
do sclvente. Ambos os processos possuem vantagens e desvanta-
gens similares. As vantagens incluem baixo consumo de ener-
gia, baixa corrosividade, e a habilidade de remover gases
acidog seletivamente. A maior desvantagem para amkoa 08
processcs é a grande afinidade com os hidrocarbonetos, os
quais dificultam a recuperag8c do solvente.

A volatilidade relativa dos dois solventes fornece a
maior diferenca entre og doils processos. A perda de solvente
rara o processo com metancl é significativa. Além do custo de
reposicd&o deste metanol, héa problemas de emigs8o deste sol-
vente no meio ambiente. No entanto, a grande volatilidade
permite a separac8o do metancl dos hidrocarbonetos absorvidos
usando simplesmente um processc de desabsorgio.

A pressd3o de vapcor do DEPG (dimetil-éter de polietileno
glicel) é muito baixa, & portanto, as perdas deste sclvente
s8o minimas. Iasto pode causar um problema na separag8o dos
hidrocarbonetos absorvidos no sclvente através de uma simples
desabsorcéo.

Os dois solventes também diferem consideravelmente na
viscosidade. Como o DEPG & consideravelmente mais viscoso do
que o metanol, a temperatura de operagdo deste processo deve
ser limitada a valores ndo muitoc baixoeg. PDesde gue baixas
temperaturas correspondam a grande solubilidade dos gases
dcidos, ¢ processo com metanol precisa de menos fluxo de sol-

vente para remover a mesma quantidade de gases Acidos.
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. 0 grande custo- de bombeamento associado ac uso do sol-
vente DEPG & balanceado contra o grande custo de refrige-
rag@o, que é reguerido pelo sigstema com metanol.

Os gaseg Acidosg presentes em maior guantidade na corren-
te gasosa de combustiveis sblidos sdo COz2, HzS, COS e C5=z.
Para ambozs os sclventes, & ordem de solubilidade dos gases
dcidos apresentados na Tabela 2.4 , mostra que a remogdo do
CO5 €& mais dificil do que o HeB5. Portanto, altas pressbes,
baixas temperaturas, ou grande velccidade de circulacdo de
liquido s&0 necegsarias para a remocd8o deo CO5 a niveis sufi-

cientemente baixos.

2.2.3 Processo Rectisol

QO processo Rectisol &€ um dos procegsos de remogdo de gias
dcido mais utilizado na indGstria®. Este processco € baseado
na pesquisa das propriédades de solventes a baixa temperatura
realizado na Alemanha, durante a década de 50 (Kelly, 1881).
Lurgi, transportou este conceito para a engenharia de proces-
sos (Kelly, 1981). Em principio, gualguer solvente orginico
tal como acetona ou tolueno pode ser usado no processo Recti-
spl, mas © metanol geralmente & o escolhido (Kelly, 1981). O
processc toma vantagem com o fato da solubilidade dos gases
dcidos aumentar com o0 acréscimo da presséo e decréscimo da
temperatura para og solventes fisicos.

Uma das primeiras aplicacdes do processc Reectisol em
grande escala, foi numa planta de conversdo de carvdo na
Africa do Sul em 1954. A remocgdo do gas dcido foi necessaria
para proteger processos cataliticos e aumentar o poder calo-
rifico dos gases preoduzidos. Naguele tempo, n8o havia con-
trole quanto a poluicdo do meio ambiente. 0 processo tem sido
aperfeicoado desde ent8o0, mas as caracteristicas mais impor-

tantes do processco continuam sendo as mesmas.

“/ide Tabela 2.3
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As condi¢Bes s3o favoradveis ao uso do processo Rectisol
para os gaseg produzidos pela oxidac&o do carv8o, cogue de
petrélec, 6leo ou residucs pesados.

Embora o fornecimento de refrigerac8o prara baixas tempe-
raturas requeira muita energia, esta desvantagem é compensada
em valor pela considerdvel reducf8io do fluxo de solvente para
a remo¢do do COsz.

DEPG e NMP possuem maior seletividade de Hz5/COz do gque
o metancl. Entretanto, a seletividade de CO5/C0z é maior no
metanoli Devido as condi¢8es de operacdo®, a quantidade de
COz dissclvida em metanol é bem maior do gue nos cutros

solventes.

2.3 Simuladores de Processos

Nas duas Gltimas décadas, a simulacdc de processo tem se
tornadce indisprensdvel para o projeto, andlise e cotimizaclo de
processos. O crescente interesse nesta &Grea & facilmente
identificado pela grande quantidade de programas existentes
no mercado, bem como pelo grande mimero de artigos publicados
nas revistas especializadas, cerca de 50 artigos por més
(Biegler, 1988).

Simulacdo de processo segundo Motard (1875), &€ a repre—
sentacdo de um processo auimico através de modelos matemati-
cos que soluclionados geram informacles scbre o desempenho
deste processo. 0 modelos matemdticos sBoc usualmente repre-
sentados por programas de computadores, enquanto gue o simu-
lador de processog constitui-se no conjunto destes programas.

“Baixa temperatura e alta pressio.
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2.3.1 Estrutura dos Simuladores de Processos
Umn simulador de processo segundo Leesley (1982), devera ter a

seguinte estrutura:

1) um programa executivo principal;

2) um banco de dados das propriedades fisicas;

3} um conjunto de sub_roctinas de calculos de proprieda-
des fisicas e termodinémicas;

4} um conjunto de modelos matematicos de operagles

unitarias.

A seguir & descrito as etapas acima citadas

1) Programa Executivo

0 programa executivo & a parte principal de um simulador
de processos. Sua funcBo &€ o gerenciamento das demais etapas.

2} Banco de Dados

D banco de dados ¢ utilizado come interface entre o
programa execubtivo, as operagles unitédrias e os cédlculos das
propriedades termodinémicas. Nele s&o armazenadas informacdes
referentes aos componentes, suas propriedades fisicas e
rarémetros termodinfimicos. Como exemplo de banco de dados
utilizado podemcs c¢itar o DIPPR (desenvolvido nos Estados
Unidos) e o DECHEMA (desenvolvido na Alemanhal.

3) Cédlculo das Propriedades Termodinédmicas e Fisicas

0 conjunto de sub_rotinas de cdlculoc das propriedades
termodindmicas é baseado em minuciosas revistes de técnicas
de estimativas de prorriedades termodiné&micas.

4) OperaclSes Unitarias

S80 modelos matemdticos que representam uma operacgdo
unitéria e descrevem og fendmenos de quantidade de movimento,

energia & massa.
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2.3.2 Simulador HYSIM

E um simulador de processos pertencente a Hyprotech Ltd, o
qual fol desenvelvido para aplicacgdes em inddstrias de pro-
cessgamento de gées, 6leo, petrogquimica, guimica e combustiveis
sintéticos. E um simulador totalmente interativo, o gual
combina técnicas sofisticadas, mas manuseio facil e conve-
niente.

Com excegap do HYSIM, os simuladores comerciais s8o
baseados na estrutura modular segliencial (HYSIM, 1991), a
qual cconsiste no cédlculo das unidades, uma apds a& outra,
obedecendo a uma hierarquia que é determinada pelo programa
executivo. A limitac8o deste método &€ gue todas as variaveis,
em todas as correntes de entrada para a unidade, deverdo
estar completamente definidas para que o calcule da unidade
possa ser efetuado.

Como o simuladeor HYSIM é baseado na estrutura modular
ndo seqliencial, é pessivel a alimentagdo das informagdes em
qualquer diregdc, o© gue torna a simulacdo do processo mais

flexivel.



Capitulo 3

DESCRICAO DA PLANTA DE
MONOXIDO DE CARBONO

Apresentamos neste capitulo de maneira breve, a descricdo da
Planta de Mon6xido de Carbono, a gual & responsivel pela

rrodugl8c e purificac8oc de monéxido de carbono.

3.1 Descrigao Geral do Processo
A producdc e purificacldo do mondxido de carbono(C0), deve
suprir as necessidades de CO na sintese do dimetilformamida
(DMF). Para isto, estd projetada para uma capacidade anual
de:

2.200.000 Nm® de CO = 2.750 ton de CO,
para B.000 horas de operacBo. Isso corresponde o uma producio
de:

275 Nm3/h de CO = 344 Kg/h de CO.

A secgdo de gaseificac8o de CO possui dois gaseificado-
res, os quais podem operar isoladamente ou em paralelo, cada
um com capacidade de gerar 200 Nm3/h. Portanto, conforme a
necessidade, pode-se produzir de 200 a 400 Nm3/h de CO.
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Na sec8io de gaseificacB80 © processo se desenvolve con-
forme patente da firma C. OTTO Gmbh (BASF, 1882), produzindo
CO a partir do coque de petrdlec e oxigénio. A reac8o se
realiza a4 temperatura acima de 10002 C, tende come sub-produ-
to COz. Devido ag impurezas presentesg na matéria—prima, gases
como Nz, H=z, Hz0, H=zS, COS5, CSz, Oz, HCN, NHz, cinzas, etc.,
est8c presentes no CO produzido nos gaseificadores. Alguns
degtes contaminantes devem ser removidos ¢ maximo poasivel.
Engquanto as cinzas s8c retidas através de filtros, contami-
nantes comc Hz0, COz, H=5, COS e CSz, 580 removidos através
de absorcio fisica com metancl & baixa temperatura e alte
press8o (Processo Rectisol).

0 processc de purificac8o do CO consiste de quatro
colunas: K110, K111, K112 e K113. A coluna K110 & composta de
duas secfes, onde na parte inferiocr os gases sofrem uma
lavagem com &gua e na parte superior s&oc desidratados com
metanol. O metancl contaminado com 4&gua & enviado para a
coluna K113 onde ¢é purificado & retorna &o processo. O gaso
que sal da coluna K110 val para a coluna K111 onde é feita a
absorc8o dos gases adcidos (C0z, HzS, COS e CS8z). 0O metancl
contaminado da coluna K111 wvai para a coluna K112 onde &
purificado e retorna ao proceszao. Desta forma o gds que sai

da coluna K111 estd pronto para ser utilizade na sintese do
DMF . '

-

A planta de CO & apresentada nas Figuras 3.1 a 3.4 e &
descrita com maiores detalhes nos préoximos itens. No Apéndice
A & apresentada a definicdo da nomenclatura utilizada nas

correntes das Figuras 3.1 a 3.4.
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3.2 Especificagdo das Matérias-Primas e do CO produzido

Na producao e purificacdo do CO séo utilizadas as seguintes
matérias-primas: Cogque de Petréleo, Oxigénio, Metancl e
Nitrogénio. Como especificacBo & esperado:

a) Coque de Petrdleo

C total min. 97 - 98 %

Cinzas max. 1%

Metais Max . 0,1 %
Componentes

decompostos Mmax . 1 % (1000e C)
hgua max. 1%

Enxofre total max. 1,5 %

Peso especifico... B0OO - 900 kg/m=
Densidade aparente 2003 - 2005 kg/m=
Granulacao 10 - 30 mm

b) Oxigénio (Andlise Volumétrieca)

Oz min. 99.5 %
Restante inertes
Pressio 30 bar

c) Metancl

CH=0H min. 99,86 %
Densidade dzo/=zo 793,2 kg/m=3
Cor max. 5 APHA
hgm max . 0,156 %

d) Nitrogénio (Anadlise Volumétrica)

Nz min. 98,9 %
Oz max. 0,1 %
CO= max. 5 ppm
CcO mAx. 5 ppm
Hidrocar-

bonetos max. 1 ppm

Presstgp min. 30 bar
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0 Cogue de Petrdleo e o Oxigénio s88c utilizados no
gaseificador para gerar CO, enguanto gue o metanol €& o sol-
vente utilizado na purificacdo dos gasez do gaseificador. O
Nitrogénio é necessdrio para a purga ho carregamento do cogue
no gaseificador, no gistema de limpeza dos filtros mangas, e
tambem determinada guantidade é adicionada ao processo para
atender as especificacgBes do preodutc final.

O CO depois da purificac8o deve ter as seguintes espe-

cificacgdes:
C ! Anali Volumétrs
Co min. g6 - 98 %
Hz max. 1 -2 %
Nz max . i-2 %
Oz max. 0,2 %
CO= max. 20 opm
Bz5, C0OS, CS= max - 20 prm
CH=0H max. 0.2 %
H=0 max. 0,02 %

3.3 Unidade de Gaseificaclo

Esta unidade, como mostra a Figura 3.1, &€ composta por 2
gaseificadores (C101lAB}, 2 filtros manga (F101lAB) e 2 troca-
dores de calor (Wi0lAB). Devido ao gageificador (Cl01) operar
de forma descontinua, a unidade de gaseifica¢8c possui dois
alinhamentos, isto &, enguantc um gaseificador estd em ope-
racgo, o outro fica na reserva ou pode ser operade paralela-
mente. Os gaselficadores n8o podem ser operados de forma
continua devido ao actmulo de cinzas nas praredea internas do

gaseificador, as auais provocam sumento dJde temperatura e

pressio.
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O tempo de operag8ioc de um gaseificador depende da
qualidade do cogque, bem como da maneira de operar o gaseifi-
cador. Alta ccdncentrac&o de cinzas no coque, e interrupgdes
na operacdo {a qual provoca entupimento dos bicos ejetores de
oxigénio}, acarretam um curto periedo de operagdo. Pouca
concentracdo de cinzas no coque, e operagdo sem interrupgfes
acarretam um longo pericdo de operacdc. Geralmente o tempo de
operagdp varia de B a 14 dias. A limpeza do gaseificador
demora ne méximo 1 dia.

Q gaseificador utilizado nesta planta é do tipo Leito
Fizxo. Este termo & usado para significar um leite de com-
bustivel suportado por uma grade, ou outro meio, e mantido a
uma altura constante acima do suporte. Portanto, as extremi-
dades acima e abaixo do lelto estdo fixas no espago, mas no
interior do leito, 0 coque move-~se lentamente do topo para
baixo através da zona de gaseificac8o, e 0 residuo acumula-se
no fundo. Na realidade, este &€ um leito movimentando-se com
extremidades fixas, mas Leito Fixo é& comumente empregado parsa
descrever este bipo de sistema em tecnologia de gaseificacdo
(Kirk e Othmer,1957). A grande vantagem do leito fixo, &€ o
longo tempo de residéncia do cogue no gaseificador, o qual
permite uma grande conversido do carbono.

0 gaseificador Cl01AB opera sob pressio atmosférica e
com uso de oxigénio para a reagBo. Devido a estas caracteris-
ticas e as especificactes das matérias-primas, os gases do
gaseificador tem as seguintes especificac¢les garantidas pela
firma C. OTTO GmbH (BASFKF, 1S82}:

C ! Anali Volumétri
Co ca. 87 %
CCz ca. 0,40 %
H= ca. 1,60 X%
Nz ca. 1,00 %
Enxofre ca. 0,40 %
Oz max. 0,20 % * previsto

pela BASFE
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Apés ¢ gaseificador, os gases passam pelo filtreo manga
(Fi01AB) onde as c¢inzas que foram arrastadas pelo gas sdo
retidas.

Os gpases que saem do gaseificador, bhem como o préprio
gaseificador, s3o continuamente refrigerados. No entanto, os
gases gue saem do filtro manga devem passar pelo trocador

W101AB antes de serem enviados para o compressor V110.

3.4 Unidade de Purificacao

Os gases que saem do trocador W101lAB v&8o0 para o compressor
V110 onde s&0 pressurizados. Deste mode o CO contaminado esté
pronte para ser purificado. O processo de purificacfio utili-
zado na planta de C0O & baseado na absorg8oc fisica das impure-
zag (gases &cidos), com metancl sob baixa temperatura e alta
press8o. HEste processo € comercialmente conhecidoe como Recti-

sol, j& mencionado anteriormente.

3-4.1 Absorgso dos Gases Acidos
O gases gue saem do compressor V110 {(como mostrade na Figura
3.2), v8c para a coluna K110, mais conhecida como coluna de
pré-lavagem. Esta coluna possui duas secgdes: na segdo infe-
rior, os gases sofrem uma pré-lavagem com dgua para reter HCN
e/ou NHz, o0s quais podem prejudicar a absorc¢8o principal na
coluna K111. Oz gases que saem desta secfo carregam consigo
uma cubra impureza que & a dgua, a gqual precisa ser removida.
Desta forma a sec8o superior da coluna K110 se encarrega de
remover & dgua da corrente gasosa através do uso de metanol.
0 metancl utilizado vem da coluna K112, passa pelos trocado-
res W111A e W11l1B, =sendo gue determinada quantidade é enviada
a coluna K110. O metanol que =ai da coluna K110 esta contami-
nado com H=z0 e é enviado para a destilacg8o na coluna K113.

Os gases que sBaem da coluna K110 vBo para a coluna
K111, onde o metanol absorve os gases &cidos (COz, HzS5, C0S5,

CSz2} do CO. Desta maneira, o mondéxido de carbono estd purifi-
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cado e pode ser utilizado na sintese do DMF. O metanol utili-
zade na purificag¢do do CO vem da coluna K112, passa pelos
trocadeores WillA, WillB e pela unidade de resfriamento V1Z20.
0 metanol contaminado com gases indesejévels passa através

dos trocadores WiilA e W11liB, e & enviado para a coluna K112.

3.4.2 Desabsorcio dos Gases Acidos

A remoc&0 dos gases acidos do metanol contaminado, os gquais

s%o enviados da coluna K111, como mostra a Figura 3.3, €
realizado através do uso de calor e da redu¢dc de pressio na
coluna K11i2. A& coluna possul um vaporizador, o WilZ, o gual
2 operado de forma a manter a temperaturs de saida do metanol
no vaporizador a temperatura de ebulicio. 0Os gases acidos que
s3c removidos pelo topo da coluna K112 contém além dos conta-
minantes e CO, metanol em estado gasosc. Este gas do topo da
coluna K112 passa pelos trocadores W11i3A, W113B, W113C e
W113D, onde o metanol é condensado e enviado para o vaso
acumulador Bl1Z2. Os gases ndp condensadocs no trocador s3c
eliminados. No Bll2 s8c também acumulados o metanol da coluna
de destilacBo K113 e o metanol de reposic8c. Portanto, o vaso
Bll2 é o regulader de refluxo do metanol enviado para a
coluna K112.

0 metanol do fundo da coluna K112, ja livre dos gases
dcoidos, é o0 responsavel pela recirculagdoc do metanol no
processc. O metancl é recireculado através da bomba P110AB,
sendo Que uma parte val para a ¢oluna K113 e o restante para

o gistema de absorcéo.

3.4.3 Destilacdo de Metanol

0 metanol contaminado com H20 deve zer recuperado através de
destilag8o na coluna Kil13 (Figura 3.4), onde é alimentado no
72 prato. Para sjudar a destilag2o, um pouco de metancl da
recirculacdo ¢ enviado da coluna K112 e entra no topo da

coluna.
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‘A destilac8o ¢ conseguida através da injec8c de vapor
nc funde da coluna, o qual deve manter a temperatura do fundo
da coluna no minimo em 100e C. O metanol destilado é conden-
sado nos trocadores W115A e W115B, sendo enviado para o vaseo
acumulador Bl12. 0Os gases nio condensados nos trocadores s&o

eliminados.

3.4.4 Descrigdp dos Equipamentos
Apresentamos neste item a descricao dos principals equipamen-—

tos utilizados no processo de purificacgdo:

1) K110
Coluna de pré-lavagem
0.35 x 8.38 m
12 € 4 pratos com borbulhador
Press8o de trabalho = depende da pressic do gés
Diferencial de preassfo x 0 mbar
Pressfo de projeto = 25 bar
Temperatura de projeto = B0 «C
Z2) Kil1

Coluna de absorgéo

0.5,0.3 x 15.25 m

anéis pall de 25 mm

altura de empacotamento = 10 m

cinco redistribuidores

Press8c de trabalho = depende da pressic do géas
Diferencial de pressdo = 0 mbar

Pressdo de projete = 25 bar

Temperatura de projeto = -10/450 oC
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3) K112
Coluna de Desabsorcéo
0.5/0.36 x 16.25 m
anéis pall de 20 mm
altura de empacotamento = 10 m
cinco redistribuldores
vaporizador W112
Pressdo de trabalho = atmosférica
Diferencial de pressao = 15 mbar
Pressdo de projeto = 5 bar
Temperatura de projeteo = 100 =C
4) K113
Coluna de destilacéo
0.3 x8.1m
18 pratos com borbulhador
Presado de trabalho = atmosférica
Diferencial de pressdo ~ 15 mbar
Press@o de projeto = & bar
Temperatura de projetc = 120 eC
5) Wi11

Permutador de calor tipo casco e tubo horizontal
TEMA tipo BFM

125 tubos internos de 14 x 2500 mm

8 pasgses no tubo

13.5 m2? de superficie de troca térmica

Diametro do casco é de 324 mm

2 trajetos no casco {(contracorrente)

32 chicanas

Lado interno dos tubos: Press8&o projeto = 25 bar
Temp. projeto = =10 oC
Lade Externo dos tubos: Press3o projeto = 25 bar
Temp. projeto = 80 eC
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6) W113

7) Wiib

Condensador de calor tipo casco e tubeo horizontal

TEMA tipo BFM

80 tubos internos de 14 x 2500 mm

1 passe no tubo

8 m2 de superficie de troca térmica

Diémetro do casco é de 219 mm

1 trajetec no casco (contracorrente)

15 chicanas

Lado interno dos tubos: Pressdo projeto
Temp. projeto

Lado Externo dos tubos: Pressf8o projeto

Temp. projeto

5
50
5
80

bar
oC
bar
oC

Condensador de calor tipo casco e tubo horizontal

TEMA tipo BFM

34 tubos internos de 14 x 2500 mm

1 passe no tubo

3,8 m2 de superficie de troca térmica

Didmetro do casco é de 168 mm

1 trajeto no casco (contracorrente)

22 chicanas

Lado interno dos tubos: Prese8o praojeto
Temp. projeto

Lado Externo dos tubos: Pregsdo projeto
Temp. projeto

bar

bar
e



Carituloe 4

STMULACAO DA PLANTA DE
MONOXTDO DE CARBONO

Apresentamos neste capitulo a descricd@o das etapas seguidas
para montar a simulacdo da Planta de Mconéxide de Carbonc, e
05 testes realizados para comprovar a validade deo simulador

utilizado.

4.1 Estrutura da Simulac8o
0 simulador utilizado neste trabalhc foi o HYSIM, pertencente
a Hyprotech Ltd., Este simulador é& completamente interativo e
¢ baseado na estrutura modular n&o segciiencial, o gue permite
ao usuario uma grande flexibilidade na alimentacBo das infor-
macdes.

Um simulador comercial n8o é desenvolvido para um caso
particular, mas sim para trabalhar de forma genérica, isto &,
cada caso tem que ser analisado e corrigido no gue for neces-

sdrio.



Cap.4 - Simulacdp da Planta de CO pag.32

Devido a complexidade da planta de C0O, foi necessario
dividir. a planta em trés partes:

1) Unidade de gaseificacéo

2) Abeorcdo e desabsorg8o dos gases acidos

3) Destilacao
A absorc8o, desabsorgéo e destilacéo fazem parte do procesaso
de purificacso e estfo interlipadas. A necesslidade da divis&o

da Planta de CO para a simulacB8p, +torna-se mais clara nos

proximos itens.

4.2 Escolha do Pacote de Propriedades

No simulador, & escolha do pacote de propriedades & um dos
itense mais importantes, pois permite a prediclo das proprie-
dadeeg termodindmicas, fisicas e de transporte.

Na simulac8o da Planta de CO foi necessédrio o uso de
dois pacotes de propriedades. Para as unidades de gaseifi-
cac8o, absorgdo e desabsorg8o dos gases dcidos fol esceolhido
a eguac8o de estado de Peng Robinson (PR). Esta escolha deve-
se ac fato de que este pacote & indicado para aplicagdes em
indistria petrogquimica, 6leo e gds. Além disso, componentes
como Hz, Nz, CO=, HzS5, Hz0, CHz0H receberam especial trata-
mento para serem utilizados pelo paecote de propriedades PR
(Hyprotech, 1987). E bom sasalientar no entanto, que para
sistemas metanol/dgua, onde a propor¢do dos dois componentes
¢ significativa, o pacote de propriedade PR ndo pode ser
aplicado. Esta conclusio foi obtida diante de problemas
ocorridos na coluna de destilacdo K113, onde a proporc8o de
metanol e dgua é significativa. Portanto, tivemos que optar
por outro pacote de propriedades para a destilac8o, sende
escolhido ao invés de uma equagdo de estado wum paccote de
propriedades que wusa um modelo de atividade. O pacote de
propriedades escolhido foi o de Wilson. Para a escolha deste
modelo de atividade foi realizade um estudo, o qual & apre-

sentado posteriormente.
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4.2.1 Peng Robinson

A escolha deste pacote de.propriedades para ser usado nag
unidades de gaseificacdo, absorgdo e desabasorcdo de gases
dcidoa, j& foi justificada anteriormente. A eguac3o de estado
PR, & aplicada a.sistemas aimples, duas ou trés fases com
grande grau de eficiéncia e confiabilidade. Esta equacio é&
aplicada sobre uma faixa de condic¢bes amplas, como a mestra-
da asbaixo (Hyprotech, 18991):

Temperatura. 2C Pressgfio. psla
PR > 271 =C < 15.000

A equac8o de estado PR tem a seguinte forma:

p= BT _ a
V-b V{V+b) +b(V-b}
(4.1)
23-(1-B) 22+ (a-2B-3B%) Z- {aB-B?-B?) = 0 ,
(4.2)

onde:

N
b = px_{b_{ H
=1

RT
by = 0.077796-3<

[

¥ K

a = xx laay)®5(1l-ky,)
?;;?:; Xy\a.ay 15
a; = %y ;

(RTe3)®

a_, = 0.457235
P,

als = 1+m (1-T5;%)
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m; = 0.37646+1.54226w,-0.26992a% ;

aP

A = ;
(RTY?

-b—P

B -
RT

A entalpia e entropia s80 calculadas rigorosamente pelo

simulador, o qual utiliza as seguintes relactes termodindmi-

cas:
i 1 op
= Z-1+— =1 —-PidV
RT RT ."[ BT)V ]
5-5,7 P 143P) 1
- - —_F Bl el RS} .
R 1nz-1n po f.‘[R(aT)V VdV
Para a equacic de estado PR, temos:
H-H*® 1 da v+ {2°-%+1) b
L8 e Z e = la-T—|1
RT 21'5bRT[ dt] n[v+ (20-5-1)b
5-55" P, A [Tda\,]z+(295+1)B
= 1n(Z2-8)-ln—+——|—=——1]1
R (z°B) p° 2t5pg\a dT) Z-(2°°-1)B
onde: ID = gas ideal
o = patado de referéncia
R = constante do gdas ideal
H = Entalpia
S = Entropia

(4.3)

(4.4)

(4.5}

(4.6)
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4.2.2 Wilson

Embora modelos de equacdes de estado té&m provado serem
confidveie na predic&o de propriedades de muitos sistemas
liguidos de hidrocarbonetos, sob uma faixa ampla de condicgBes
de operagao, suas aplicacBes tem sido limitadas a componentes
nio-polares ou levemente polares. Sistemas quimiccs né&o
ideais ou polares tém sido manejados tradicionalmente, usan-

do-se modelos duplos. Isto &, uma equag8o de estado & usada
para a predicdo dos coeficientes de fugacidade da fase vapor

(normalmente assume-se gds ideal ou a equacdo de estado de
Redlich Kwong, apesar da eguag@io de estado da Virisl ser
usada em casos especifices), enguanto gue o modelo de coefi-
ciente de atividade & usado para a fase liquida.

A separac8o das fases ou razdc de eauilibrio Ki para o
componente i, definido em termos do qoeficiente de fugacidade
da fase vapor e coeficiente de atividade da fase liquida €

calculado da segulinte expressio:

Ki = ﬁ
Xy
(4.7)
K ¥i£7
1
X P‘I’x
(4.8)
onde:
¥, = coeficiente de atividade do componente 1
f,0 = fugacidade do estado padrdc do componente i
P = pressdo do sistema

coeficiente de fugacidade do componente i

bs
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Embora para solugles ideais o coeficiente de atividade
é unitdrio, para a maiorie dos sistemss gquimicos (nao-ideal),
egta aproximaclio é incorreta. Os modelos de atividade feoram
desenvolvidos para predizer o coeficiente de atividade dos
componentes na fase liquida. As correlacdes deduzidas foram
baseadas na fungdc energia livre de Gibbs excesso, a qual &
definida como a diferenca entre o valor real da energia livre
de Gibbs e o valor da energia livre de Gibbse caso a mistura
fosse ideal, nas mesmas condicdes de temperatura e preasfo.

Para uma mistura multi-componente consistindo de na
moles do componente 1, a energia livre de Gibbs exceseo é

representada pela seguinte expressdo:

G% = RTY (nJdny,) .
73 (a oy, (4.9)

As equacgfes de modelo de atividade existentes no simu-
lador s80: Margules, Van Laar, Wilson, NRTL e Uniquac. Todos
eages modelos envolvem o conceito de pardmetro de iteracgdo
bindric, o8 quais devem ser ajustados com dados experimentais
ou calculados. Estes parimetros tem sido regredidos baseado
nos dados de equilibrio liguido-vapor do DECHEMA (Gmehling e
Onken, 1977), usando modelo de gds ideal para a fase vapor.

Afim de Bgselecionarmos o melhor modelo de atividade,
usamos dados de equilibrio liquido-vapor do DECHEMA para
testar o8 vadrios modelos. Foram escolhidos trés conjuntos de
dados experimentais do DECHEMA, os quais foram comparados com
os resultados obtidos no simulador. 0z resultados s8c apre-
sBentados nas Tabelas 4.1 & 4.3.

Como podemos observar nas Tabelas 4.1 a 4.3. & equagéo
de Wilson é a gque apresenta os menores desvios em todos o8

trés conjunto de dados, portanto, justifica—-se a sua escolha
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Tabzla 4.1 Coaparage dos virios andeios 42 atividads Com 05 dados experisentais obtidns
por Green e Venner {DECHERA, 19775

P e e ittt
— o —

EXPERTMENTAL NARGULES-TDEAL VAN LARR-IDEAL VILS0K-10EAL KRTL-IDEAL

UHIQUAC-TBEAL

bif. X bit, X1 Dif. ¥

bf, Y

bit. X

0,63 &80 | 0,800 it BN RN 8,802 | -4,0018 024 | -0,B4i%

8,16 9,4030 | -4,004% §, 4003 -6,0808 | 0,004 ] -0, 8509 S0810 ] 4,60 ¢, 0611

6,00 | e | owoess | oeemm | e | e | oeee [ oomee | oomees |oegm | o0 | oo
6,50 | e | oogree | ooi0ate |oeenes | ooz | oooms | oogzee | st | oeems | om0
o4t oo | ootam | ooeme | oeger | oo0ms | ooeem | ooz |ooeass |oegmse |ooem3 | oo
e [ oomsee | oo § o0m3 | o0ue | oo | oeaser | ogeme | oemmr | oogme | osgms | oo
sio | e |oomns | oogn | opome | om0 | ooene | oegtes oo |oaems foeaam |00
o0 | onerse | oegoer |osmne ) owemr | et | s | oeue | e | oones | e | o6nw
o.80 | s |ooome | onee | oegtme | osesr | ooy | oemes | ocotse | osoess | ootms | oeme

0,9 | 0,00 2,064

KT RV

DESYID K£BID B,0180 0,8133 0,0177 0,013 ¢,0137 8,0137 0,0184 0,0141 0,171 90,0132
NaX. DESYID 4,0397 06,0238 ¢,034¢ 0,0233 9,0362 0,0243 0,057 0,0254 ¢,0333 0,0234 I
Bif. X oiienner T Yewe - Ysinutane
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par Kohdulovs, Suska; Movak e Pick {DECHERA, 1977)
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como o modelo de atividade a ser utilizado na simulécao - da
coluna de destilagé&o.

As Figuraes 4.1 a 4.3 repregentam o diagrama de equili-
brio do sistema metanol/dgua obtido no simulador utilizande a
equac8o de Wilson, e o8 dados experimentais do DECHEMA.
Podemos observar que os resultados obtidos pelo simulador se
ajustam bem aos pontos experimentais para os trés conjuntos
de dados, o que nos demonstra a eficiénecia do modelo de
atividade de Wilson para este tipo de sistema.

A eguagdo de Wilson ndo pode ser usada em sistemas que
envolve equilibrio liquido-ligquido. O modelo de atividade

Wilson tem a seguinte forma:

N k=N
3 Xrﬁu

lny, = 1.0-1n;xjﬂﬁ ; ; ,
XAxs

(4.10}

onde:
Y; = coeficiente de atividade do componente i ;
A= Vi . aii+b1-iT] ;
Ty, RT
Xx; = fragdo molar do componente i na fase liguida ;
T = temperatura(X) ;
N = ndmero total de componentes ;
a,; = par8metro de energia independente da temperatura entre

o8 componentes 1 e § (cal/gmol~K) ;
by,; = pardmetro de energz% dependente da temperatura entre

o8 componentes i e j (cal/gmol -X) ;
V, = volume do componente 1 (11 tros/gnol)
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1.00 5
4 % = Pontos Experimentais
{ P = 1,013 Bar
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Figura 4.1 Diagrama de equilibrio do sistema metanol/dguo obtido

no simulador, versus dados experimentais obtides por
Green e Venner (DECHEMA, 1977).
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1.00
] % = Pontos Experimentais
1 P = 1,013 Boar
0.80 -
i *
0.60
] *
0.40
0.20
0.00_ UL R I L I L LI e I L L .
0.00 0.20 0.40 0.60 0.80 1.00

X

Figura 4.2 Diagrama de equilibrio do sistema metanol/dgua obtido
no simulador, versus dados experimentais obtidos por
Huges e Maloney (DECHEMA, 1977)
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1.00
1 * = Pontos Experimentais
] P = 1,013 Bar
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Figura 4.3 Diagrama de equilibrio do sistema metanol/dgua obtido
no simulador, versus dados experimentais obtidos por
Kohdutova, Suska, Novak e Pick (DECHEMA, 1977)
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Us cdlculos da entalpia e entropia deo ligquide para o
modelo de stividade & baseade na correlac3oc de CAVETT:

para Tr1 < 1

HL-H® AHJ® (sb) AH;"(sp)}

ﬂu ihi ’ zﬂ
(4.11)
para Tri >= 1:
Hi-g® _ AH"(sp)
T, T
(4.12)
onde:
AH?E (sb)
1 - a,_*a,(l-Tﬁ)l a, (T, 0.1) ;
Tci
AH;" (8p)

. = max (0, by thy T7+by Testh, Testbs Py T2)

A entalpia e entropia do géas dependem do modelc esco-
lhide para representar o compeortamento da fase vapor. Para
Gas ideal:

(4.13)
s=s> CvdT . g 1n-2
T 1

(4.14)
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4.3 Unidade de Gaeseificagfo

Com o pacote de proﬁriedades Ja definido, podemos comecar a
montar a simulacdo. Esta unidade é composta pelo gaseifica-
dor, filtro e +trocador de calor. Na realidade, devido =a
complexidade do modelo do gaseificador, n&io fol possivel
simular o gaseificador (C10l1) de uma maneira rigorosa. Os
efeitoe de transferéncia de calor, reagSes da combust&o,
tipo, forma e condiclies de operac8c do gaseificador sio
peculiares e' tornam dificil a simulagdo do gaseificador
através do simulador. Como o objetive do trabalho é fazer o
eatudo paramétrico do processo de purificac8o do CO, optamos
por simular o gaseificador de uma forma simples, a gual nos
fornece os produtos do gaseificador levando em considerac¢8o
as egpecificacbes garantidas pela C. Otto Gmbh (BASF, 1882).
A simulacdo do gaseificador é descrita no préximo item.

E bom salientarmos gue devido ao tipo de simulacic do
gageificador, a simulacgdo do filtro e trocador ndo fol neces-
sidria, ja que para o estudo paramétrico do processo de puri-
ficag8c o que interessa é a composig8o dos gases que saem do

gaseificador, n3ec levando em considerac8o o balanco energéti-

co e 0 arraste de cinzag pelo gas.

4.3.1 Gaseificador
0 simulador possui reatores do tipc esteguiométrico, egqui-
librio, Gibbs, CSTR e PFR, o2 quais no entanto, nado sdo
totalmente aplicédveis 8o caso em estudo. A sclucBo fol usar
uma combinac8&o destes tipos de reatores. Os reatores utiliza-
des foram © de Gibbs e ¢ esteguiométrico. Com o reator de
Gibkbs foi reproduzido a producdo doa gases (0, COz, Hz e O=.
Os gases derivades do enxofre (HzS8, CO8 e CSz)} s&0c repro-
duzidos através de um reator estequiométrico.

A seguir é descrito as reac¢fes Que envolvem a gagei-

ficac8o, bem como a estrutura dos dois reatoree utilizados.
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4.3.1.1 Reacfes da Gaseificacdo
As reacbes basicas envolvidas s8c (Ilsley, Littlewocd e
Thring, 1862):

C + Cz 2 COz (1)
C + 302 = CO (2)
C + H=0 2 CO + Hz (3)
C + 2H=20 2 CO0= + ZHz (4)

As reagles 1 & 2 s80 as principais oxidagcBes e reacgSes de
producac dos gases, e s8o fortemente exotérmicas. 3 e 4 séo
ag duas reagdes endotérmicas, sendo gue & reacloc 3 & predo-
minante & temperaturas acima de 10000 C, enguantc que a
temperaturas entre 500 e 6002 C a reagclo 4 predomina. Nas
temperaturas intermediérias, as proporcdes formadas de CO e
COz variam.

Em adic80 as reacdes heterogéneas discutidas acima, ha

também as trés seguintes reacdes homogéneas:

2C0 3 Coz + C (3)
co + Hz0 = CCz + Hz (B)
CO + ¥0z = CO=z (7)

0 mecanismo de formacdio dos gases do enxofre (HzS, COS
e CSz) tem sido estudado, mas até o momento as reagtes gue
ocorrem durante a gaseificac8o com o enxofre nfc =80 total-
mente conhecidas (Kelly, 1881). Para podermos utilizar o
reator estequicmétrico do szimulador, c¢onsideramos que ocor—

rem as seguintes reacdes com o enxofre:

s + H=20 o =5 + B AR (8)
S + CD 3 COog (8)
25 + C = Coz {10)

Devido as impurezas do combustivel a ser gaseificado,
outras reacdes podem ocorrer durante a gageificacl8c. As
reacbes aclima apresentadas, no entanto, sdc as mals signifi-

cativas e necessidrias para a simulaclo.
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4.3.1.2 Reatores de Gibbs e Estequiométrico

No reator de Gibbs assume-se que a corrente de saida estd em
equilibrio fisico e quimico. Neste tipo de reator, n&o é
necessdrio © conhecimento da estegquiometria da reacso. A
composicBo da mistura resultante é calculada baseada na
condic8o de que a energia livre de Gibbs do sistema reagente,
no equilibrio, tem o seu valor minimo.

0 reator estequiométrico & um reator de convers8o. A
converséo‘dos componentes tem que ser fornecida para cada
reacdo.

Através das especificagdes da matéria-primal, do uso
dos reatores de Gibbs e Estequiométrico e das especificacbes
garantidas pela firma C. Otto Gmbh para os gases do gaseifi-
cador?, a simulac8o tornou-se possivel.

E bom salientarmos que a simulagdo do gaseificador
levou em conta somente o balanco de massa, 8Sem se preocupar
com o balanco energétice. Devido a complexidade do gasei~
ficador, o balanco energético n8o foi considerado, jad que o
interesse estd somente na composicdo dos gases efluentes do
gaseificador.

Desta forma a composic8o dos gases que ir8o para o com-—

pressor V110 ja estéo simulados.

4.4 Absorcédo dos Gases Acidos e Recuperacdo do Solvente
A simulacio da absorc8o dos gases dcidos e recuperacdoc do

solvente é apresentada nos prdéximos itens.

4.4.1 Compressor e Bombas
Estes equipamentos sio de facil simulacg8o, jad que possuimos

todos o8 dadce necessirios. 0 compressor V110 & considerado

ide item 3.2 - Especificacg8o das matérias-primas e do
CO produzido

ide item 3.3 — Unidade de Gaseificacdo
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como uma operag8o adiabatica e a eficiéncis € assumida como
75%. As bombas Plil e Pl1l3 =80 também calculadas com uma
eficiéncia de 75%. Como a pressioc de entrada e saida destes
equipamentos é conhecida, a temperatura da corrente e potén-
cla do equipamento & calculada automaticamente. Somente para
a bomba P110 a eficiéncia & calculada, Jj& que possuimos além
da pressfic a temperatura de entrada e saida deste egquipamen-
to. Com uma eficiéncia de 45% para a bomba Pl1l1l0, conseguimos

reproduzir os dados da planta.

4.4.2 Unidade de regfriamento (V120)

E a unidade utilizada para resfriar o metanol (V120), a qual
no simulador € descrita através do uso de um treocador de
calor (de um lado somente}. A corrente de entrada ¢ resfriada
ou aquecida para as condicbes de saida requeridas. Para este
equipamento fornecemos a temperatura e pressdo de saida que
querenmos para o metanol, a gual & correspondente aos valores
encontrades na planta. 0 simulador calcula qual o© fluxo

energético necessdrio para conseguir as condigdes de saida.

4.4.3 Vaso Acumulador (B112)

Esta operac8o & representada no simulador por um simples
misturador. A coperacdo do misturador combina duas ou mails
correntea de entrada para produzir uma Unica corrente de
sajda. Un completo balanco de energia e massa &€ produzido
nesta operacdoc. Neste caso as propriedades das correntes de
entrada para esta operagdc 830 conhecidas (temperatura,
pressio e composicgdo), € portantc, as propriedades da corren-

te de sBaida s8o calculadas automaticamente pelo aimulador.

4.4 4 Trocadores de Calor
0 simulador possul diversos procedimentos para calculo de
trocador de calor. A condensag8io e vaporizacdo sdo manejadas

de forma rigorosa. A perda de carga através do trocador pode
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ser fornecida ou calculada, assim como o coeficiente global
de troca térmica. Usamos primeiramente o simulador para
calcular a perda de carga dos trocadores. Os resultados para
o trocador W11l, W113 e W115 s8%c mostrados nas Tabelas 4.4 a
4.6. 0 coeficlente global de troca térmica n&o foi calculado
devido a falta de informactes sobre as temperaturas interme-
diarias dos trocadores. Possuimos somente a temperatura de
=ntrada e saida para cada conjunto de trocadoress3,

Como vamocg simular cada conjunto de trocadores de calor
como fossem somente um trocador, a perda de carga calculada
nas Tabelas 4.4 a 4.6 devera ser multiplicada pelc nlmero de
trocadores.

Para a simulac3o usamos os resultados da perda de carga
calculados anteriormente, e instalamos os trocadores para

calcular a pressfo da corrente de saida.

4.4_5 Colunas

Estas operagles s8¢0 as mals importantes do processo, devendo
a simulacBc ser a mais realista pessivel. 0 simulador BHysim
fol planejado para simular todos os tipes de colunas. O
método utilizado (Russel, 1883), & uma combinacéo de técnicas
existentes, pertencendo a c¢lasse -ingide-outside» de métodos
originados por Boston.

A eficiéncia de Murphree modificada & usada pelo simu-
lador, para cada estédgico. Outro detalhe importante & que o
cdlculo da coluna &€ felito através de estdgios, sendo desta
forma necesgario prara as colunas de recheio o wvalor da HETP
(altura de empacotamento equivalente a um prato tedrico). Nos

proximes itens é discutido a simulac8@o das colunas.

Sconjunto de trocadores corresponde ao mesmo tipo de
trocador colocado em gérie, por ex.: W111AB corresponde a
dois trocadores W11l em aérie.
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Tabela 4.4 Especificaclic do Trocador de Calor Will

Nome da Operac8oco: W111AB

ESPECIFICAGAD — o oo e e e e e

Trocador {(TEMA) Tipoc BFM

DADOS DO LADQ DO TUBO DADOS DO LADO DO CASCQ

Passes E,0000 Trajetos 2,0000

Fat. Incrust. 00,0000 Fat. Incrust. 0,0000

Tubos//Casco 125,0000 piémetro 324 ,0000 mm
Area 13,5000 m=2

Dados do Tubo: Dados da Chicana:

Comprimento 22,5000 Metros Tipo Simples

D.E. 17,1450 mm Orientacdo Vertical

Espessura 1,6510 mm Corte 16,0000

Passo 23,8130 mm Ecpacamento 70,0000 mm

Orientacdo Horizontal

Disposigdce 30,0000 ©

DADOS DE ENTRADA ———-—-—— LADO DO CASCO —\——————- LADO DO TUBQ —(———-————-

Nome da Corrente MET K111 MET P110A

Press8o Bar 11,8332 17,2133

Fluxo Ke/h 2917,7808 2937,8189

DADOS DE SATDA ~————mee om0l

Nome da Corrente MET Wili MET P110W
Presséo Bar 11,7758 16,7017
Fluxo Kg/h 2917,7808 2837,6199
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Tabela 4.5 Easpecificagc8o do Trocador de Calor W113

HYSIM

Nome da Operagf8io: W113ABCD

ESPECIFICAGR) — - oo

Trocador {TEMA) Tipoc BEM

Passes 1,0000 Trajetos 1,0000

Fat. Incrust. 0,0000 Fat. Incrust. 0, 0000

Tubos/Casco 80,0000 Diémetro 219,0000 mm
Area 9,0000 m=

Dados do Tubo: Dados da Chicana:

Comprimento 2,5000 Metros Tipo Simples

D.E. 17,1450 mm Orientac&c Vertical

Espessura 1,510 mm Corte 34,0000

Passo 23,8130 mm Espacamento 150,0000 mm

Crientacéo Horizontal

Disposicg8o 30,0000 =

DADOS DE ENTRADA ————- LADO DO CASCO —~——————- LADO DO TUBO ————m——————

Nome da Corrente GNC_K112 AGUA_P/W113

Pressio Bar 1,10565 4,133

Fluxo Kz /h 1077 ,7024 7714,4321

DADOS DE SAIDA ~—-—-——-  —emmee—— e

Nome da Corrente GNC_W113A AGUA _Wil13
Presséoc Bar 1,0890 4,6114
Fluxo Keg/h 1077,7024 7714,4321
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Tabela 4.6 Especificag8c do Trocador de Calor Wils

HYSIM

Nome da Operac8o: W115AB

ESPECIFICAQAQ —— - — e o e e

Trocadeor (TEMA) Tipc BFM

DADOS DO LADO DO TUBO DADOS DO _LADC DO CASCO

Passes 1,0000 Trajetos 1,0000

Fat. Incrust. 0,0000 Fat. Incrust. 0,0000

Tubos/Casco 34,0000 Di&metro 168,0000 mm
Area 33,8000 m=

Dados do Tubo: Dados da Chicana:

Comprimento 22,5000 Metros Tipo Simples

D.E. 17,1450 mm Orientacso Vertical

Espessura 1,86510 mm Corte 25,0000

Passo 23,8130 mm Espacamento 100,0000 mm

Orientacdo Horizontal

Disposig8o 30,0000 <

DADOS DE ENTRADA —————- LADD DO CASCO ———————- LADO DO TUBO —————————

Nome da Corrente MET _Ki13 AGUA_P/W115

Press8o Bar 1,0628 4,8133

Fluxo Kg/h 70,3813 7714,4321

DADOS DE SATDA ———w—eme o

Nome da Corrente MET W115 AGUA_W115
PressEo Bar 1,0627 44,6001
Fluxc Kg/h 70,3613 7714,4321
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4.4.5.1 Colunas de Absorcio

As colunas a serem simuladas s3o a K110 e Kl1l1l, as gqualis sdo
as responsdvelis pela absorcio dos gases &dcidos. Quando come-
camos a obter os primeiros resultados da simulacds destas
colunas, observamos que a temperatura de saida do metanol da
coluna K111 estava totalmente diferente dos dados encontrados
na planta. Esctudamos o caso e concluimos gque o© modelc de
cdlculo do simulador para este tipo de coluna de absorc8o,
n&o considera rigorosamente os efeitos térmicos associados
aos calores de absorcio, transferénecia de calor entre as
correntes de liquido e gds, evaporacidc e condensacdo do
solvente. Para ¢ balanco de massa da coluna, o calculo da
eficiénecia corrige as distoreBes decorrentes da hipdtese de
equilibrio para os estégios. Desta forma uma corregdc no

balanco energéticeo da coluna K111 deverd ser efetuado.

a) Calculo da Eficiéncia:
A solubilidade e velocidade do gés e do ligquido, viscosidade,
mecanismo de absorg&o, bem como o tipe de recheio ou prato
s80 alguns dos fatores que afetam a eficiénecia das colunas. O
cédlculo da eficiéncia através dos métodos de transferéncia de
massa, ou o uso de alguma correlacio empirica pode ser usado
na predic8o da eficiéncia.

Uma outra alternativa para predizer a eficiénecia € usar
o proprio simulader, isto &, com os dados de balanco de
massa e energia da coluna, a eficiénecia no simulador é modi-
ficada até gue o balanceo de massa para a coluna simulada se
iguale aos dados reais. Este & 0o método que utilizamos para
predizer a eficiéncia das colunas de absorgdo. Como né&o
possuimos informagdes seguras sobre o balango de massa nas
colunas, para a Planta de CO, usamos o0s dados obtidos de uma
Planta Piloto.

Os dados utilizados s8o de uma Planta Piloto de Gasei-
ficacdo e Purificagdo de Carvdo localizada na Universidade da

Carolina do Norte (Kelly, 1981). Possuimos os dados de balan-—
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o de massa e energia para a coluna de absorc8o, a qual usa o
mesmo processo gue o da Planta de CO para a purificac8o do
gids (FProceasso Rectisocol). Oa componentes do g&8s a ser purifi¥
cado, bem como as condigcBes de operac8Bo da coluna, s8o seme-
lhantes ao da Planta de CO. '

Como ¢ simulador, como citado anteriormente, possui um
modelo simples de cdlcule para o balange energéticeo, para
este tipo de sistema, a soluglio foi corrigir o balango ener-
gético da coluna manualmente e deste modo determinarmcs a
eficiéncia da coluna. Adicionamos & coluna de ebsorgéo uma
corrente de energia a qual manipulamos para cbtermos a tempe-
ratura correta do metancl na saida da coluna.

Az Figuras 4.4 a 4.7 mostram os resultados das simu-
lacBes para quatro condicBes de operacdes diferentea. A
composi¢8c da corrente gasosa que sal da coluna de absorcéo
na Planta Piloto é representada nas figuras por SWEET_GAS,
enquanto que a composic8o calculada prelo simulador, para
determinada eficiéncia, € representada nas figuras por SG_SI-
MULADC. A eficiénecia foi determinada 1levando em consideracéo
a composeic3o de CO=, isto é, fomos mudando a eficiéneia dos
estdgios no simulador &até conseguirmos reproduzir o mesmo
resultade de composiclo de C0z que © encontrado na Planta
Pilote. O didxido de carbonoc (CO=z) & o contaminante em maior
guantidade encontrado na corrente de gés a ser purificada,
além de sua solubilidade em metancl ser menor do que a maio-
ria dos outros gases acidos (Tabela 2.4). Por estes motivos é
que escolhemos o COz comc componente chave na determinacdo da
eficiéncia para a coluna de absorgio.

Como mostrado nas Figuras 4.4 a 4.7, a eficiéncia da
coluna de absorgdo mudou para cada caso. No entanto, esta
variacso de 50 & 68% era esperada, J& que as condicfes de
operac8o para cada caso s8o diferentes. Para a coluna de
absorcic da Planta de CO optamos por fazer a média destas
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quatro eficiéncias. Portanto, a eficiéncia para cada estéagio
da coluna de absorgdo K111 a ser simulada & 56,18%.

Este cdleculo de eficiéncia é para a absorg¢dfo principal
(coluna K111), mas devido a falta de informa¢Bes vamos extra-—
polar éste valor para a parte superior da coluna K110 (seca-
gem dos gases com metancl). Esta extrapolag8o n&o prejudicara
a simulacdoc, Jjé& que o valor encontrado para a eficiéneia
(b6,18%), € wum wvalor razodvel para colunas de absorcdy.
Encontramos na literatura‘(Perry, Green € Maloney, 1884),
indicacfes de que a eficiéncilis para colunas de absorcd8c varia
entre 50-100%.

Para a parte inferior da coluna K110 (lavagem com
agua), usamos um valor de B0O¥% para a eficiénecia. Este valor &
a eficiéncia minima encontrada para colunas de absorcio na
literatura. Esta aproximac&@o n&o prejudica a simulacdo, J&
que a func8o principal desta coluna é simplesmente remover
HCN e NHs, o5 guais se enceontram na corrente em peguenas
quantidades. Simulamos com eficiéncias diferentes estas segéo
da coluna e obzervames que ndo ocorria grandes modificacdes

em seu comportamento, portanto esta aproximacdo é valida.

b) Correcio do balanco energético da coluna K111

0 projeto de uma coluna de absorc8o de gases é complicada
devido acs efeitos térmiceos associados aos calores de ab-
sorclo, transferéncia de calor entre as correntes de liquido
e gis, evaporacdo e condensacdo do solvente.

Varias alternativas para corrigir o balanco energético
da coluna K111 foram estudadas, mas devido as complicacdes de
cada caso, optamos pela corregdo do balange energétice atra-
vés da adig8o de energia & coluna. Como possuimos dadoa a
respeito da rplanta de CO em varias condigBes de operacdo,
simulamos estes casos e adicionamos uma corrente de energia a
coluna K111 para corrigir a temperatura do metancl. Desta

forma possuimos varias simulac¢tes corrigidas de forma manual,
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a gqual nos

fornec

e a taxa de

energia

necessaria

para cada

caso. A Tabela 4.7 apresenta a taxa de energia para as varias

condic8es de operac&o, bem como os

consideramos come sendo as que

temperatura do metanol.

rossuem maior

Tabela 4.7 Taxa de energia necessédria para correcéo

__da temperatura do metancl na saida da K111

valorea dag variaveis gue

influéncia na

Nome da | Energia VL VG Tz. Ta
Simulac8o }§ KJd/h Kg/h Eg/h oC oC
A030781 24350 1804,10 169,982 -3,0 19,33
A1B60781 25525 1767,01 124,720 -7,56 20,00
A1820781 26230 1881,04 138,031 -9,0 21,50
A0BOTB1 26750 1814,80 124,536 -3,0 17,00
ADB0TB1 26800 1805, 58 109,501 -9,5 19,00
AD20781 57330 1763,78 139,868 -9,8 18,10
A0B80781 29265 1805, 65 136,700 -92,6 18,00
A050781 230580 i837,03 149,680 -9,5 17,25
A1920781 33550 1830,73 135,188 -8,0 24,00
A0B0191 54000 3436, 60 364,131 -8,3 22,70
AQ70181 58200 3438, 47 362,588 -8,7 23,30
AQ80191 60300 3437 ,45 350,802 -8,5 22,00
A100191 652300 3469,81 180,873 -9,3 23,30
A0BO181 63000 3369,98 361,042 -9,3 23,70
A150181 67250 3452,49 180,430 -8,7 23,70
A120191 70230 3458,79 160,920 | -10,0 23,30
A180181 70530 3438, 39 181,550 -8,7 23,30
Cada simulagdo (ex.: A03078B1) corresponde & condigdes

de operaclo de determinado periodoa,

Q préximo

fornegca a correcgio

Pasgso

foi

dia,

achar uma

da taxa de energia

mé&s e ano.

correlacdp

sutomaticamente.

gue hnog
Esta

correlacdic deve conter as varidveis citadas na Tebela 4.7, as
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quais s8oc consideradas como sendo as varidveis gue'possuem
maior influéncia na temperatura do metanol na saida da K1il.

No pacote estatistico do SAS encontram—se varios méto-
dos que produzem a estimativa dos pardmetros de um modelo
linear ou n8o linear. Para este caso usamos o NLIN, método de
regressdo nao linear, o gual produz a estimativa dos paréme-
tros de um modelc através da minimizacdo da soma dos erros ao
quadradc. No NLIN ha varios métodes iterativos que podem ser
usados na estimativa dos parémetros. Optamoes em usar ¢ método
da Secante, o gqual estima as derivadas do modelo a ser usado.
Este método €& também chamado de método da Falsa Posic8c, ou
método DUD. E bom salientar que a express@o da correlacdo, ou
melhor, © modelo n8o linear e o8 valores inicials para os
parémetros devem ser fornecidos.

Como o modelo n8o linear tem que ser fornecido, tenta-
mos Vvarios modelos, mas © gque apresentou melhores resultados

& p descrito a =seguir:

FE = K1xVG + K2xVL + K3xVGxVLx(TL-TG), (4.15)
cnde: Kl e K2 — constantes (KJ/Kg);
K3 - congtante (KJh/oCKg2):
VG ~ vazdo de gas (Eg/h);
VL - vaz8o de liguido (Eg/h);
TL - temperatura do liguido (=C};
TG - temperatura do géas (eC);
FE - taxa energética (KJ/h).

Através deste modelo e com ajuda do métode NLIN, os
pardmetreos K1, K2 e K3 foram estimados. A seguir apresentamos

08 valores estimedos e os seus respectives desvios:

Pardmetro = Valor == Desvic Padrig % Desvio
K1 -125,62208685 20,408256852 16,32
K2 21,4860410 1,011696445 4,71

K3 -0,0007912 0,000148860 18,94
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Na Tabela 4.8 é apresentado os resultados. Podemos
observar que os desvics s#%o na maloria dos casos inferiores a
10%, o que nos mostra que a correlagdo é adequada para as

condi¢tes de operag8o da Planta de CO.

Tabela 4.8 Taxa de Energia Calculada pela Correlacéo

Nome da Simumlaco % Desvio
4030781 24350 25135,3 3,22 |
A160781 05505 97093,7 6,15
A1820781 26230 £9189,7 11,28
AOBO781 26750 27992, 5 4,64
AD90781 26800 29497, 1 10,06
A020781 27330 25958,7 5,02
A0B0781 29265 08755, 6 8,57
A050781 29050 26487, 3 8,82
£1920781 33550 31111,3 7,27
A0B0181 54000 £8790,2 8,87
A070191 58200 59896, 9 2,92
A080191 50900 58889, 5 3,30
A100181 62300 67654, 3 8.59
A050191 £3000 58822, 1 6,63
A150191 B7250 674840 0,35
A120181 70230 67730,9 3,56
A160191 | 70530 | e6876,1 5,18

E bom salientar gue soménte a coluna Klli precisa de
correc&o, ja gque € a coluna onde os efeitos térmicos da
abeorg8o sf&o mais significativos. A correlag8o foi programada
com ajuda da calculadora (linguagem de programacso propria do
simulador)}, sendc automaticamente corrigida gquande alguma de

guas varidveis muda de valor.
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c) Calculc da HETP

Esta informacdo é necegsiria para as colunas gque pogsuem
recheio, Jjé gque no simulador o cdlculo € feito através de
estagics. Para o cdlculo da HETP (altura de empacotamento
equivalente a um prato tedrico), usamos 08 valores que se
encontram no Perry s Chemical Engineer’ s Handbook (Perry,

Green e Maloney, 1984), o0s quais =s8o mostrados na tsesbela

abaizxo:

Tabela 4.2 Calculo da HETP

Tamanho do Rechelio HETP
mm (in) m
25 (1) 0,4 - 0,5
38 (1i%) 0,b - 0,7
50 (2) 0,7 - 0,9
75 (3) 0,9 - 1,0

Estes valores sBo aplicados &4 sistemas de absorgdo e

desabsorcido, onde ocorre scomente absorcdc ou desabsorcdo

fisica dos gases.

4.4.5.2 Coluna de Desabsorcac
Para simular a coluna de desabsorcdo K112, foi necesséario
obter informactes sobre a eficiéneias e o valor da HETP.

0 cdlculo da HETP & obitido diretamente da Tabela 4.9,
apresentada no item anterior.

Para o calculo da eficiéncila, encontramos na literatura
(Perry, Green e Maloney, 1984), uma correlaglio empirica
desenvolvida por O Connell obtida a partir de dados praticos,
a qual aplica-se & sistemas de hidrocarbonetos € nfio hidro-

-

carbonetos. A eficiénecia é calculada em funci3o da voletilide-
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de relativa e da .viscosidade da alimentac8o, as guals sdo
avaliadas na temperatura média aritmética dos valores do topo
e base da coluna. '

A correlagdo de U Connel & apresentada na Figura abai-

X0O:

2

8
/

/

Eficigncia, =
/ |

/

R

]

0.00

0.1 10
Volatividade Relativa do Componente Chave X Viscosidade da Afimentagdo, cp

Figura 4.8 Correlagdo de O'Connel
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temperatura do topo & de 83,62 C
de 66,3 C.

Ccompo-—

Para a coluna K112, a
e da base 692 C. Portanto, a temperatura média é
Na Tabela 4.10,
sicdo da corrente de alimentac8o da coluna K112.

apresentamos valores da viscosldade e

Tabela 4.10 Viscosidade e ComposicB0o da Corrente de Ali-
mentac8o da Coluna K112

DESCRIGAO UNIDADE |ALIMENTACAO VAP5;====;?ZE?;:=1
Temperatura oC 66, 3000 66, 3000 68, 3000
Preasto Bar 1,1055 1,1055 1,1055
Vigecoasidade Cp —_—— ———— 0,3254
COMPONENTES ALIMENTAGAD VAPOR | LIQUIDO
Hz Frac8io Molar 0,00 (.03 0,00
H=0 0,08 0,01 0,08
Nz 0,01 0,20 0,00
0= 0,00 0,06 0,00
Co 0,18 6,82 0,00
COz 0,05 1,75 0,00
H=S 0,04 1,08 0,00 |
CS2 0,18 0,31 0,18
COS 0,01 0,17 0,00
Metanol 99,44 88,57 89,73
HCN 0,00 0,00 0,00
Ambnia . 0,00 0,00 0,00

Og calculaos

seguir.

da volatilidade

relativa es8p descritus a
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A volatilidade relativa é definida como:

Y,/X,
¥ v /x, !
7 (4.16)
onde: i e J 88 os componentes;

a fracdo molar na fase vapor;

o
M I

a fracBo molar na fase liquida.

Dog componentes acidos presentes na corrente de alimen-—
tagSo (COz, HzS, COS e CSz), o CSz & o mais dificil de ser
removido da corrente. Desta forma, escolhemos o CSz como
componente chave para o cdlculo da volatilidade relastiva.

Portanto para i = Chz e J = ﬁetanol, a volatilidade

relativa é calculada como:

_ _0,31/0,18 _ 1
37 g9,57/99,73 = Ot

Desta forma, o produtc velatilidade relativa x viscosi-
dade de alimentac8o = 0,62. Através deste valor e com ajuda
da Figura 4.8, encontramog para cada estdgio da coluna K112
uma eficiéneia de 55% .

Podemos obseervar, d4que este valor é proximo ao wvalor
encontrado para a coluna de absorcé@oc K111, o gque demonstra
que og resultados est@o coerentes, j&d gue a desabsorgio € o

processe inverso da absorgic.

4.4.5.3 Coluna de Destilacao
Para simular esta coluna precisamos conhecer ¢ valor da
eficiéneia dos estdagios, o gual ¢é totalmente diferente dos

valores apresentados anteriormente,
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A Figura 4.9 apresenta valores de eficiéncia rara
.destilacBo do sistema metanol/dgua em funcB8o da velocidade
superficial do vapor, obtidos por Kastanek e Standart (Perry,
Green e Maloney, 1984). A coluna na gual foram obtidos esses
valores, opera a pressac atmosférica € possui pratos com
borbulhador. Através deste grafico conseguimos obter a efi-
ciénecia para a coluna K113, a qual também opera a pressfo

atmosférica e utiliza prato com borbulhador.

R -
o 100.00 4
D p
| .
£ ]
o |
[
= ]
= p
@ 80,00 S
© )
-
5 ]
e ]
cq_.} :
0 o
T 60.00
Ld
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40-00 A AR AR AR AR AR ARE R LA AR AN AR RS AR SR RN R AN N LA R RN R R AR A AR L N A R AR A S LR RN B
0.50 1.80 2,50 3.80 4.50 5.50

Ut, Velocidade Superficial do Vapor (ft/s)

Figura 4.9 Cadlculo de efici@ncia para sistemas metanol/dgua
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A Tabela 4.11 apresenta valores da vaz8o de vapor para
os diversos estdgics da coluna K113, obtidos com ajuda do

simulador, bem como a velocidade superficiasl do vapor.

Tabela 4.11 Vazdo e Velocidade Superficial
do Vapor na Coluna K113

; VAZAO DE VAPOR

NOMERO

ESTAGIO Ke/h n3/h
1 70,36 57,840
2 69,56 57,284
3 69,50 57,277
4 69,43 57,266
5 69,34 57,252
6 69,21 57,233
7 69,06 57,198
8 72,41 60,330
9 72,43 60,373
10 72,37 60,366
11 72,26 60,348
12 72,01 60,310
13 71,47 60,229
14 70,32 60,056
15 67,78 59,695
16 62,13 58,968
17 50,52 57,621
18 38,40 56,445

! VAZAQ DE VAPOR MEDIO 58,672

—

AREA DA COLUNA K113 0,08240 m<
VELOCIDADE SUPERFICIAL 0,19779 m/s
DO VAPOR

0,64B892 ft/s
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Através da velocidade superficial do vapor na coluna e
da Figura 4.9, encontramos uma eficiéncia de 93,3% para cada

estdgio da coluna K113.
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4.5 Teste de Validade do Simulador

Antes de efetuarmos a andlise paramétrica do processe de
purificac8o da Planta de Mondxido de Carbono, devemos verifi-
car, se o simulader pode ser utilizado para este tipo de
sistema, e se a correlacfo utilizada na correc8o do balanco
energético da coluna de absor¢ioc é eficiente.

A coluna de absorg8o K111 possui grande importéancia
dentro da Planta de CO. Esta coluna, como descrito anterior-
mente, precisou ser corrigida no seu balango energético. Com
o intuite de verificar a confiablilidade do simulador para
este tipo de coluna, utilizamos dados experimentals de uma
Planta Piloto, e comparamos o0s resultados obtidos pelo simu~-
lador com o8 dados experimentais de prépria Planta Plloto e
do programa MCOMP, desenvolvido por Kelly (Kelly, 1881). Os
resultados s&o apresentados no item 4.5.1.

Utilizandc os dados coletados na Planta de CO da BASF
Quimica da Bahia, simulamos todo o processo de Purificac8o de
CO e com isto conseguimos comparar os resultados obtidos pelo
simulador com 08 dados coletados na Planta. No item 4.5.2

apresentamos os resultadog desta comparacio.

4.5.1 Dados Obtidos da Planta Piloto

Através dos dados experimentais da Planta Piloto, podemos
simular uma coluna de absorgdo e verificar se o simulador
produz resultados satisfatorios.

Os dados utilizados =80 de uma Planta Piloto de Gasei-
ficacBo e Purificac8o de Carvéo localizada na Universidade da
Carolina do Norte (Kelly, 1981). Possuimos os dados de halan-
co de massa e energia para a coluna de absorcéo, a qual usa ©
mesmo processo da Planta de 0 para purificag®o do gds (Pro-
ceaso Rectisol). Os componenteg do gas a ser purificado, bem
como ag condicles de operagd8o da coluna, sac semelhantes ao
da Planta de CO.
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Da Tabela 4.9 calculamos o valor do HETP para a coluna,

K111.
devera ser corrigido.
desta

apresentada anteriormente

enquanto gue a eficiénecia & a mesma da 0 balanco ener-

gético, como explicado anteriormente,

Para a correg8io do balango energético coluna,

utilizaremos a correlacic para a

Kill. © medelo

os valores dos parémetros

encontrade anteriormente
KEl, K2 e K3

novamente através dos dados experimen-

coluna ndo-linear

serda utilizado, mas

deveré8o ser estimados
tais da Planta Piloto.
& Takela 4.12

para as diversas condig¢®es de operacdo,

apresenta a taxa de energla necessdarisa

e o valor das varia-

veis que fazem parte da correlacdo.

Tabela 4.12 Taxa de energia necessdria para a correcio da
temperatura do metanol na saida da coluna
(Planta Piloto) i

Nome da Energia VL [ VG Tr Ta E

Simulagdg Ki/h Ke/h Kg/h oC o

AMI__36 4615 146,870 22,0612 -358, 767 14,1687
AMI_30 5010 122,483 22,4235 -36,738 12,2444
AMI_35 5810 145,659 22,4073 -37,950 12,1444
AMI_37 7490 143,639 21,6480 -37,861 15,5111

Os valores e desvios estimados para o8 parametros K1,

K2 e K3, para os dados experimentais da Planta Piloto apre-
sentadoes na Tabela 4.12, sigo:

Pardmetro Valor Degvio_ Padriag % Desvio

K1l 328,1617668 14.774645703 4,50

K2 —-423,7054091 10,081303991 2,38

K3 -0,3682651 0,007805111 2,12

Na Tabela 4.13 apresentamos os resultados da taxa de

energia ajustada através da correlac8o e o8 respectivos

degvice. Podemos observar que o desvios e8oc peguenos e
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portanto a correlag8o com o8 novos valores dos parémetros &
adequada para as condicdes de operac8ic da Planta Piloto.

Tabela 4.13 Taxa de Energia Calculada pela Correlac&o
(Planta Piloto)

Nome Simulac8o FE FEaJsusTapa %X DESVIO
AMI_36 4815 4595, 48 0,42
AMI 30 5010 5005, 45 0,08
AMTI 35 Hh810 5847,81 0,65
AMI=37 7430 T7475,47 0,19

Nas Figuras 4.10 a 4.13 € apresentado a simulaca, gpg

varios casos: AMI_30SC, AMI_355C, AMI_3868C e AMI_378C, os
quais representam as diversas condi¢Ses de operacfc da Planta
Piloto. Podemos observar satravés das Figuras, que nestas
simulacfes o balancgo energético da coluna ndec foi corrigido.

As Figuras 4.14 &8 4.17 apresentam a simulac8o dos
mesmos casos: AMI_30, AMI_35, AMI_36 e AMI_37, no entanto,
para estes cases fol criado uma taxa de energia para corrigir
o balango energético da coluna satravés da correlacso acima
descrita.

Os dados das correntes de entrada MEOH e SOUR_GAS,
presséo da coluna e altura de empacotamento foram obtidos da
Planta Piloto.

Nas Tabelas 4.14 a 4.17, encontram-se os resultados da
composicBo da corrente gasosa e femperatura do metanol gue
saem da coluna. Os resultados das Tabelas representam o©s
dados experimentais da Planta Piloto, do programa MCOMP e das
simulactes com e sem corregdo do balango energéticc da
coluna. O programa MCOMP utiliza o coeficiente global de
transferéncia de massa para descrever ¢ transporte que ocorre
na coluna, e foi desenvolvido especialmente para predizer o
comportamento de uma ceoluna de absorgsio para este tipo de
sistema (Kelly, 1881).
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Tabela 4.14 Comparacdo dos Resultados para a Coluna de
Absorcdo AMI__30

PLANTA
PILOTO

PROGRAMA

SIMULADOR

MCOMP

AMT_305C

AMI__30

COMPOSICEO DA CORRENTE G&gEPURO (¥ MOLAR)
COz 1,48C0 1,3780 0, 7500 0,9200*ﬁ
H=5 0,0480 00,0020 00,0100 0,0100
CQas 0,0030 traccs 0, 0000 0, 0000
MEOH tracoé 0,0130 0,0100 0,0100
Hz 43,1800 44,4580 45,0900 45,0000
CO 28,4800 27,8880 28,3500 28,2000
Nz 24,8900 24,3450 23,9200 23,8900

1,9500

2,0850

MEOH_F l ~15,09

-14,74

1,8700

TEMPERATURA DA CORRENTE MEOH_F

1,8800
(eC)

-26,5

B ~15,01

Tabela 4.15

Absorgao AMI_35

PROGRAMA SIMULADOR I

Comparacslo dos Resultados para a Coluna de

MOOMP

AMI_355C

AMTI__35

TEMPERATURA DA CORRENTE MEOH_F

COMPOSICAO DA CORRENTE GASEPURO (% MOLAR) X
CO= 0,8500 0, 3600 0, 6000 00,7100
H=8 £,0370 tracos 0,0100 00,0100
C0os 0,0030 tracos ¢,0000 Q, 0000
MECH tracos 00,0080 0,0100 0,0100
Ho 45,5000 47,2240 47,4800 47,3800
CO 27,8500 27,8980 28,5400 28,5000
N2 23,2300 21,7540 21,0900 21,0800

2,4400 2,B8580 2,2800 2,3100

I MEOH_E_!

~17,38

-16,05

-28, 68

-17,28
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Tabela 4.16 Comparac8c dos Resultados para a Coluna de

Absorc3o AMI_36

SIMULADOR
PLLOTO MCOMP=MF_ AMT_36SC AMI_36

l_ﬁ_ggggyslcﬁo DA CORRENTE GAS_PURO (% MOLAR)
COz 0,4200 0,4330 0, 7300 0,8600
HzS 0,0680 tracos 0,0100 0,0100
cog {0,0040 tracaos 0,0000 0,0000
MEOH tracos 0,0160 0,0100 0,0100
Hz 44,3100 43,3450 43,3800 43,3100
o) 20,5800 21,4140 21,9100 21,8700
Nz 33,0400 33,2610 32,5400 32,5100
1,6800 1,5400 1,4100 1, 4200

1 TEMPERATURA DA CORRENTE MECH_F (°C)
MEOH_F l _18,73 l -18,24 27,82 I ~18,85

Tabela 4.17 Comparagsp dos Resultados para a Coluna de
Absorgdo AMI_37

PLANTA PROGRAMA SIMULADOR
PILOTO MCOMP
e
I COMPOSIGAO DA CORRENTE GAS_PURO (% MOLAR)
COz 0, 6400 0,7940 0,5100 0, 6300
HzS 0,0410 0,0020 0,0100 0,0100
cos 0,0030 tracos 0, 0000 0,0000
MECH tragos 0,0140 0,0100 0,0100
Hz 54,9600 52, 5680 53,5500 53,4700
co 23,9200 25,1310 25,5600 25,5100
Nz 19,3000 20,0310 18,1100 19,1100
1,6000 1,4600 1, 2500 1,2600
TEMPERATURA DA CORRENTE MEOH_F (oC)
L MEOH_F l -13,78 -13,21 ~28,59 -13,81 I
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Podemos observar que neos resultados das simulaclesg onde
0 balango energetico foi corrigido: AMI 30, AMI_35, AMI_36 e

AMI_ 37, o simulador mostra um bom desempenho na predicdo da

 composicBo da corrente gasosa e temperatura do metanol.

Peodemos concluir portante, gque a simulagdoc da celuna de
absorcic para este tipo de sistema, & satisfatdria.

Quando verificamos os resultados das simulacdes das
coluras que nh&c tiveram correcfo do balanco energético:
AMI_30s8C, AMI_3558C, AMI_368SC e AMI_375C, notamos que a tempe-
ratura do metanol obtida peloc simulador & totalmente diferen-—
te da temperatura real, o que nos demonstra a necegsidade de

correcio do balanco energético para a coluna.

4.5.2 Dados Obtidos da Planta de CO

Atravéas dos dados coletados na Planta de CO, a simulacfo do
processo de purificac&o pode ser realizada, e o8 resultados
obtidos comparadeos com ¢s dados da Planté-

As informagBes necessarias para a simulacdo {eficién-
cia, HETP e corregdo do balango energético para a coluna
Klll), s%0c as mesmas descritas anteriormente. Nag Figuras
4.18 a 4.22 apresentamos o resultade da simulacB8o do Processo
de Purificacdic de CC. No Apéndice A encontra-se a definig8o
da nomenclatura utilizada nas correntes das Figuras 4.18 a
4.22. HNem todes os equipamentos egtfo representados nas
Figuras. A gimulaci&c completa da Planta de CO encontra-se no
Apéndice B.

Devido a falta de informagdes scbre o balangoe de massa
deste processe, nédo foi possivel analisar de forma guanti-
tativa, os resultados de composicdc obtidos pelo simulador
nas diversas colunas. No entanto, podemos observar ague a
composic8o do gés puro {corrente CO_PURO), encontra-se proxi-

me dag especificacdes descritas no item 3.2.
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Na Tabela 4.18 apresentamos a temperatura para diversas
correntes obtidas pelo simulador e coletadas na Planta de CO.
Podemos obgervar que as diferencas entre as temperaturas
prreditas e reais s8o peguenas, o que representa a boa perfor-

mance do simulador para este processo.

Tabela 4.18 Dados de temperatura da Planta
de CO, e obtidas pelo Simulador

NOME DA TEMPERATURA EM ©C

CORRENTE PLANTA CO SIMULADGCR
GAS_K110AGUA 25,00 25,03 h
AGUA_K110 28,00 25,95
GAS_K11i0 18,40 18,55
MET_K110 21,00 19,96
MET_K11l 2,00 0,082
GNC_K112 63,60 63,59
MET_K112 69,00 69,03
MET_Pli0W 22,50 22,40
MET_K113 69,60 65,60
AGUA_K113 98,00 98,02

A temperatura do metancl aue sai do fundeo da coluna
K111, obtida pelc simulador e apresentada na Tabela 4.18, & o
resultado com a correctio da c¢oluna de absorg8c K111l. Se a
correc8o do balangco energético da coluna K111 n#&o fosse
efetuado, a temperatura obtida pelo simulador seria de
~-2,55 ©C. Com a mudanca desta temperatura todo o balango
energético do Processo de Purificac8Bo ficaria alterado.

Podemos concluir portanto, que a simulac8oc do Processo
de Purificacdc do CO resulta em dados confiédvels, o8 quais
podem ser analisados e utilizados na melhoria do processo. No
proximo capitulo a simula¢8c do Processoc de Purificac8o é

utilizada na pesquisa de novos pardmetros de operacdo.



Capituloc 5

ESTUDO PARAMETRICO DA PURIFICACAO
DE MONOXTDO DE . CARBONO

Neste capitulec apresentamos os resultados do estudo paramé-
trico da purificaclo de Mondédxido de Carbono. Os processos de
abaorgso, desabsorcio e destilac8o =80 estudados detalhada-
mente. A influéncia que a desabscrcdo possul scbre o processo

de absorcio também é analisada.

5.1 Absorcdo dos Gases Acidos

0 estudo paramétrico desta etapa do processo de Purificagéo
de CO consiste em avaliar como a pressio de absorcé8o, a
temperatura e vaz8o méssica do metanol, e & temperatura do
gads para a coluna K111, influenciam a absorc8o dos gases
dcidos. Também mudamos a vazdo massice de dgua e metancl para

a coluna K110, a fim de avaliar ¢ comportamento da coluna na

remoC8p do HCN, NHz e secagem do gas.
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baixo conteudo de gases acidos presentes na

Devido ao

gaseificacdo do cogue de petrdleoi, o qual torna o esgtudo

paramétrico de dificil andlise, criamos uma corrente de géas

com maior contetido de contaminantes.
Na Figura 5.1 é apresentadc um modelo padrdo de simu-
lacAo do processo de absorcdo de gases acidos. Através deste

modeleo foil realizmado o estudo paramétrico da absorcdc de

gases acidos, o© qual & descrito nos proximos itens. A defi-
nigdo da nomenclatura utilizada na Figura 5.1 encontra-se no

Apéndice A.

5_1.1 Pressdo de Absorc¢do da K111l
A Tabela 5.1 apresenta a composicdo da corrente do
ficado (CO_PURD)}, sob diversas pressdes

H=5, CS=z, COS, HCN e NH3

corrente do gds purificado em todas as simulacgdes, e portan-

gés puri-
K111l. Os

egtdo ausentes da

da coluna

componentes H=20,

to, ndec s3o apresentados na tabela.

Tabela 5.1__Influéncia da Pressdo no Processo de Absorgéo

PRESSAO I % MOLAR DOS COMPONENTES DA CORRENTE CO_PURO

;DA Hz No Oz CO COz= MEOH
4 Bar 3,20 1,27 0,72 78,52 | 15,53 0,69
6 Bar | 3,38 1,33 0,76 82,85 | 11,41 0,48
8 Bar | 3,56 1,39 0,79 87,06 6,83 0,36
10 Bar § 3,75 1,48 0,82 91,51 2,18 0,28
12 Bar | 3,83 1,48 0,83 93,34 0,28 0,24
14 Bar | 3,84 1,47 0,83 93,59 0,06 0,21
16 Bar f 3,85 1,47 0,82 93,66 0,02 0,19
18 Bar i 3,86 1,46 0,81 93,69 0,01 0,17
20 Bar § 3,86 1,45 0,80 93,72 0,00 0,16
92 Bar | 3.87 1,44 0,80 93,74 0,00 0,15

Wide item 3.3 - Unidade de Gamseificacéo
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A Figura 5.2 mostra o efeito da press&c sobre a ab-
sorclo do COz. Podemos observar que para pressﬁes'de operacao
inferiores a 13 Bar, o nivel do contaminante COz aumenta
sensivelmente, ¢ qual ¢é indesejavel no processo de purifi-
cacglo.

A Figura 5.3 mostra o efeito da pressfo sobre a compo-
gsicdo do metancl na fase gasosa. Podemos observar que para
pressBes inferiores a 13 Bar, o nivel de metanol na fase

gascsa também sumenta sensivelmente.

5_1.2 Vazio Massica de Metanol Para a Coluna K11l

A Tabela 5.2 apresenta a composicdo da corrente do gds puri-
fieceade (CC_PURD), em funcgio de varias vazdes massicas de
metanol (MET V120). Os componentes H=0, HzS, C8=z, COS, HCHN e
NH3 estéic ausentes da corrente do géas purificado em todas as

simulacdes, e portanto, n8o s8c apresentadcs na tabelsa.

Tabela 5.2 Influéncia da Vazl8o do Metanol Para a K111
no Processo de Absorgdc

VAZAO I % MOLAR DOS COMPONENTES DA CORRENTE CO_PURO

DE MECH

Nz Q= CcO CO= MEQOH
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A Figura 5.4 mostra o efeito da vaz8o méssica de meta-
nol sobre a absorcdo do COz. Podemos observaf gue para vazdes
magsicas infericres a 3300 Kg/h, o nivel do contaminante COz
aumenta gensivelmente.

Na Figura 5.5 & ilustrado o comportamento da composiclo
do metanocl na fase gasosa em func8o da vaz8o de metanol.
Podemos cbservar que n#io hd mudangas significativas na compo-

sic8o do metanol na fase gasosa quando a vazf8o de metancl €

modificada.

5.1.3 Temperatura do Metanol Para a Coluna K111

A Tabela 5.3 apresenta a composicio da corrente do gés puri-
ficado (CO_PURQ), em func8o de varias temperaturas do metanol
(MET_V120). Os componentes Hz20, H2S, (82, CO5, HCN e NH3
est8o ausentes da corrente do gds purificado em todas as

simulagBes, € portanto, n8o sfo apresentadcos na tabela.

Tabela 5.3 Influéncia da Temperatura do Metanol Para a K111
no Processo de Absorcgio

% MOLAR DOS COMPONENTES DA CORRENTE CO_PURO
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A Figura 5.5 mostra o
gobre a absorgcio do (C0=.

raturas do metanol inferiores a -10 eC,

Podemos

nante CO0z aumenta sensivelmente.
Na Figura 5.7 & ilustrado o comportamento da composic¢Zo

do metanol na fase gasosa em fung3o da

observar que para

efeito da temperatura do metanol

tempe-

¢ nivel do contami-

temperatura do meta-

nol. Podemos observar que o nivel de metanol na fase gasosa
aumenta com o aumento da temperatura.

5.1.4 Temperatura do Gas Para a Coluna K111

A Tabela 5.4 apresenta a compogigdo da corrente do gas puri-

ficado (CO_PURC), em fungio
(GAS_K110). Os componentes H=0,

estéic ausentes da corrente do

de varias
HzS, CS=,

gés purificado

temperaturas do gas

CO5, HCN

em todas as

e NH3

simulacbes, e portanto, néo s8o apresentadcs na tabela.

Tabela 5.4 Influénecia da Temperatura do Gds no Processo de

____Abscorcéo
[_ X MOLAR DOS COMPONENTES DA CORRENTE CO_PUROC I
H= N= Oz co COz MECH '
3,83 1,48 0,83 83,36 0,27 0,24
12 =C 3,83 1,48 d,83 83,35 0,28 0,24
15 =C 3,83 1,48 0,83 93,33 0,29 0,24
18 =C 3,83 1,48 0,83 83,32 0,30 0,24
20 =C 3,83 1,48 0,83 93,31 0,32 0,24
23 oC 3,83 1,48 0,83 83,28 0,33 0,24

As temperaturas apresentadas na Tabela 5.4 para =a
corrente de gis, foram obtidas com a variagHeo da temperatura
da dgua que val para a coluna K110 (AGUA_P111). Os wvalores
utilizados para a temperatura da dgua foram: 5, 10, 15, 20,
25 e 30 eC.

A Figura 5.8 mostra o efeito da temperatura do gas
sobre a absorclo do COz. Podemos observar que n8o héd mudancae
sensivelis na abscrg8io do COz. A pequena quantidade de calor
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sensivel associada a corrente de gés explica a insensibilide-
de da absorgBo de COz na mudanga deste parametro.

A Figura 5.9 mostra o efeito da temperatura  do gés
sobre a compesic&c do metanol na fase gasosa. Podemos obser—

var que n&oc ha mudancas no nivel de metancl na fase gasosa.

5.1.5 Coluna K110

A Tabela 5.5 apresenta a composicdo da Hz0, NHz e HCN da
corrente GAS_K11Q0AGUA, em func3o de varias vazdes méssicas de
agua {AGUA_Pl1l1). A composicdo dos outros componentes ndo &
necesgiric ser apresentada, jd que a funcio desta coluna é

somente remover impurezas come NHz e HONZ2,

Tabela 5.5 Influéncia da Vazdio de ﬁgua na Remocfo de
NHs e HCN da Corrente de Géds (GAS_V110)

i % MOLAR DOS COMPONENTES (GAS_K110AGUA) i

0,02 0,00
0,00 0,00
0,00 0,00
0,00 0,00
0,00 0,00
0,00 0,00
0,00 0,00
0,00 0,00
0,00 0,00

Podemos verificar através da tabela acima, que vazles
méassicas superiores a 500 Kg/h removem completamente o NHz e
HCN da corrente de gés. Notamog também que a quantidade de
dgua arrastada pela corrente de gé&s n8p se modifica com a

mudanga na vaz8o de agua.

XNide item 3.4.1 - Absorcéo dos Gases Acidos
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A Tabela 5.6 apresenta a. composic8oc da Hz0 e do metanol
na corrente GAS_K110, em func8o de varias vazdes massicas de
metanol (MET_P/K110}. A composigl3o dos outros componentes nfo
€ necessario ser apresentada, jd que a funcio desta coluna é

somente remover a agua do gas3.

Tabela 5.6 Influéncia da Vazdo do Metanol na Remocdo de
Agua da Corrente de Gés (GAS_K110AGUA)

VAZAO MASSICA % MOLAR DOS COMPONENTES (GAS_K110)
| H=0 Metanol
0,91
20  Keg/h ; 0,01 0,97
25  Kg/h f 0,01 0,98
30 Ke/h | 0,01 0,99
35 _ Ke/h | 0,01 1,01
40 Ke/h | 0,01 1,02
45 Ka/h j 0,01 1,03
50 Kg/h ; 0,01 1,04

Pocdemos verificar através da tabela acima, gue vazfes
massicas supericores a 10 EKg/h de metanol, removem gquase que

totalmente a dgua da corrente de gas.

Fide item 3.4.1 - Absorgéc dos Gases Acidos
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5.2 Efeito da Operacao de Desabsorc8o Sobre a AbBorcao
Em gualquer processc onde a absorgdc e desabsorgfio sfo utili-
zadas paré remover um 8oluto e regenerar o solvente, uma
operacg8o pode afetar a outra significativamente. Isto &
especialmente verdadeiro em situacdes onde a desabeorcdo ndo
regenera o solvente eficientemente e este € utilizado na
alimentac8o da absorg8o. A presenca de qualquer componenfe no
solvente, o gual deve ser removido na absorg¢3o, reduz a forca
motriz para a transferéncia de massa e portanto diminui a
recuperacgdo daguele componente.

A Tabela 5.7 apresenta a composig8c do gds 4&cido na
corrente CO_PUROD, em funcdo da contaminac8o do metancl de

purificacdso (MET_V120) peleo proprio gas dcido.

Tabela 5.7 Influénecia da Presenca do Gas Acido no Metanol
Sobre o Processo de Absorgioc©4

% _MOLAR DO X% MOLAR DOS COMPONENTES NA CORRENTE CO_PURC I

GAS ACIDO
> Q0,00 0,00
> 1,01 0,24 0,11 0,00
) 1,71 0,47 0,23 0,00
y ~ 2,40 0,70 0,34 0,00
, 3,11 0,84 0,45 0,01
, 3,80 1,17 0,56 0,01
s 4,50 1,40 0,68 0,01

As Figuras 5.10 a 5.12 mostram gue a presenca de gas
&cido no metanol de purificac8o, prejudica a absorcico, difi-
cultando a remoc8c do gds Acido gque estd presente na corrente

de metanol.

Como descrito anteriormente, a absorc8oc dos gases

dcidos esta relacionada diretamente com a sua sclubilidade no

“representa a contaminac&o do metanol somente por um
gds acido, isto €&, para uma contaminacd@o de 0,2 % molar de
COz no metancl, a composic8o do COz na corrente CQO_PURO sera
de 1,71.
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solvente de purificacéoﬂ. Deste modo, podemos observar que o
efeito da presenca de cada gads dcido no metanol, e sua capa-
cidade de prejudicar a absorgdo também esté, isto é, o gas
acido que apresenta a maior solubilidade no metanol (o COz),
é justamente ¢ gue mais prejudica a gsua prépria remoc8o.

Através da Tabela 5.7, podemos observar que a presenca
de CSz na corrente de metanol, n&o prejudica de forma sensi-
vel a absorc8o.

Testes realizados com & presenga de todos os gases
adcidos no metanol, mostra que o comportamento da absorcdo é
semelhante aocs resultados apresentados anteriormente. Por-
tantc, concluimos gue um contaminante nfo prejudica signifi-
cativamente a absorcfo do outro,

A Tabela 5.8 apresenta a composicgio do COz na corrente
CO_PURO, em funcdo da contaminac8c do metanol de purificacdo

(MET_V120) com &gua.

Tabela 5.8 Influénecia da Presenca de hgua no Metanol
Sobre o Processo de Absorcao

% MOLAR DO COz
NA CORRENTE DE
GAS (CO_PURD)

0,32
0,32
0,34
0,35
0,36
0,38
0,40
0,43
0,47
0,561
0,60
0,70

5Yide item 2.2 - Processos de Purificacéo
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A Figura 5.13 mostra a influéncia da presenca de &gua
no metancl sobre a absorgdo do C0z. Podemos cobservar que a
.contaminacéo do metancl com agua, prejudica de forma gradati-
va, a absorcdo do COz. 08 gases 4cidos restantes € &a agua

encontram-se ausentes ha corrente de gds em todas as simu-

lac8es.
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5.3 Desabsorc8o dos Gases Acidos
O estudo paramétrico desta etapa do processo de Purificacgéo
de CO consiste em avaliar como a temperatura do trocador W11l3
influencia a composic8io dos gases na saida do trocador, bem
como avaliar o desempenho da coluna de desabsorcio K1l12.

0 resultado da simulag8o padrd&o do processo de absorcéo
é utilizado na simulacéo do processo de desabsorcdo. A Figura
H_.14 apresenta o modele padr@o da simulac8c do processo de
desabscrcdo. A definic&o da nomenclatura utilizada nas cor-
rentes da Figura 5.14 encontra-se no Apéndice A. Através
deste modele foi realizadsc o estudo paramétrico da desab-

sorc8o de gases Acidos, a qual é descrita nos proéximos itens.

5.3.1 Temperatura do Trocador W113

As Tabela 5.8 e 5.10, apresentam a compesicl8o da corrente de
gas GC_W11i3 e GNC_W113, em funcdo de varias temperaturas de
condensacéo obtidas no trocador W113. As Tabelas apresentam
somente a composig8io dos componentes de interesse.

A Figura 5.15 mostra o efeitco da temperatura sobre a
composicdo dos gases dcidos COz e HzS da corrente GC_W113.
Podemos observar gque a composicdo destes doié gases acidos e
do COS diminuem com o aumenio da temperatura. A composicio do
CS5=2, como pode ser chservado na Tabela 5.9, nd8o é afetada
sensivelmente pela mudanca da temperatura.

A Figura 5.16 mostra o efeito da temperatura 3scbre a
composicd8o do metanol e £0 da corrente GNC _W113. Podemos
observar gque a composiclo do metanol, ao contraric da compo-

sicBo do CO, aumenta com o aumento da temperatura.
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Tabela 5.8 Influéncia da Temperatura Sobre a Composicso
da Corrente GC_W113

TEMP. DA I % MOLAR DOS.GASES ACIDOS NA CORRENTE GC_W113 I
CORRENTE

~-15 oC 1,65 0,20 0,07 0,94
~10 oC 1,47 0,18 0,07 0,95
-5 o 1,32 0,17 0,06 0,95
oC 1,19 0,16 0,08 0,95
e 1,07 0,15 0,06 0,95
10 o 0,96 0,13 0,05 0,95
15 oC 0,87 0,12 0,05 0,94
20 oC 0,78 0,11 0,05 0,94
25 oC 0,70 0,10 0,04 0,94
30 ocC 0,62 0,09 0,04 0,94
35 oC 0,54 0,08 0,04 0,93
40 oC 0,46 0,07 0,03 0,92
45 _oc | 0,38 0,06 0,03 0,92

Tabela 5.10 Influéncia da Temperatura Sobre a Composicag
da Corrente GNC_W113
—

TEMP. DA l XA MOLAR DO METANOL E CO (GNC_W113) '
CORRENTE

METANOL CO




Eztudo Paramétrice

20
150 4
L]
o 1004
-
5
L]
= J
" ) €Oy
0.50 +
-—______—___‘___-_---__ ms
m—a 0 T A~ S AR s MRS LR ARN e N Er AR AT AR A )
Temperatura do GC_W113, €
Figura 5.15 Influlncia da Tam Sobre a ComposipSc do
Gds Condsnsdivel (GC_W113)
50.00 1
m:
3 ] Metonol
- -
T 3000
g ]
= ]
o ]
b 4
5 20.00
g 3
= ]
" J
10.00 ]
i/
000 gy R I AASE~ ~anar e nas s arnasa

Temperotura do GNC_W113, ©

Figuru 5,18 Infludncgja do Tempergturo Sob Composigdo do
G&léramhm&dﬂm&lnﬁ‘ g



Cap.b - Egtudo Paramétrico

pag.112

5_3.2 Coluna de Desabsorc8oc K112

A Tabela
(GNC_K112)
K112, em funclo do

e da base

"metanocl a ser

consumc de energia necessario

situagdo, bem como o fluxoc de

Tabela 5.11

estdgio de

Influéncia do
Desempenho da

5.11 apresenta a composicdo
(MET_K112) da
alimentacdo
regenerada (MET Wi1il}.

para o vaporizador W11Z em cada

das correntes

coluna de

Também é

de topo

desgbagorgao

da corrente

vapor do topo da coluna.

Estdgic de Alimentagdc nc
Coluna de Desabsorcdo K112

de

apresentado o

ESTAGIO DE

ALIMENTACAO DO METANOL PARA A K112 |

GNC_K112

VAPOR (Kg/h)

% MOLAR 0,00 0,01 0,01 0,01 0,01
% MOLAR Hz20 0,01 0,00 0,00 0,00 0,00
% MOLAR Nz 0,01 0,02 0,02 0,02 0,02
% MOLAR Oz 0,01 0,02 0,02 0,02 0,02
% MOLAR CO 0,21 0,45 0,42 0,41 0,41
% MOLAR CO=z 4,684 9,38 8,72 8,51 8,52
% MOLAR HzS 0,32 0,58 0,54 0,53 0,53
% MOLAR CS= 0,92 1,17 2,61 3,07 3,01
% MOLAR COS 0,09 0,14 0,13 0,13 0,13
% MOLAR MEOH | 93,80 B8, 22 87,53 87,30 87,35
FLUXO DE

% MOLAR Hz20 0,11

0,11

0,11

0,11

0,11

% MOLAR CSz 0,16

0,158

0,12

0,11

0,11

% MOLAR MEOH

ENERGIA
Kcal/h

564370

319052

341470

349341

348091
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A Figura 5.17 apresenta a influéncia  do estégioc de
alimentag8o sobre o consumc de energla. Podemos vefificar que
héd uma queda brusca no consumc de energia quando o estidgio de
alimentag8o do metanol contaminado n&c & no tope da coluna.

Através da Tabela 5.11 podemos verificar gque a quanti-
dade de gés &cido CBz presente no metancl que sal do fundo da
coluna (MET_K112), diminui para o 42, 92, 132 e 212 estédgio
de alimentacl8co. Também para estes estdgics de alimentaclo, a
quantidade de metancl gue sai no topo da coluna (GNC_K112),
diminui sensivelmente.

Outras formas de operacgdo da coluna de desbhasorcéo como
o aumento da temperatura do topo e/ou baze da coluna, foram
testados, mas nfo resultaram em melhor performance da coluna,

e portanto optamos em nac apresentar os resultados.



Fluxo de Energia (Kcal/h)
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.4 Pestilac8o do Metanol

0 estudo paramétrico desta etapa do processo- de Purificacgao
de CO consiste em avaliar o desempenho da coluna de desti-
lag8&o EK113.

Os resultados da simulag8o padrdo do processo de ab-
sorcdo e desabsorclo sdc utilizados na simulacdo do processo
de destilag®o de metanol. A Figura 5.18 apresenta o modelo
radr8o da simulac8o do processo de destilagdo de metanol. A
definic8c da nomenclatura utilizada nas correntes da Figura
5.18 encontra-se no Apéndice A. Através deste modeleo foi
realizads o ezstudo paramétrice, o qual & descrito nos proxi-

mcs itens.

5.4.1 Coluna de Destilac8o K113

& andlise desta coluna envolveu ¢ estudo de varios parémetros
relacionados & coluna. Estudamocs a influéncia da vazf8o massi-
ca, temperatura e estigio de alimentac8o da corrente
MET_Kii0, a influéncia da temperatura do fundo da coluna, e a

influéncia da vazf8oc maasica da corrente MET_P/K113.

5.4.1.1 Estdgic de Alimentacao

A Tsbela 5.12 apresenta a composig8o da corrente de topo ¢ o
consumo de vapor da coluna K113, em funcdo do estiagio de
alimentag¢doc do metanol da corrente MET K110. Os componentes
Hz, N2, Oz, HCN e NHz esgtdo ausentes da corrente de topo. A

corrente do fundo da cocluna (AGUA_K113), n8oc é influenciada

pela mudanca do estédgic de alimentac3o do metanol.
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Tabela 5.

12

Influéncia do Estégio de Alimentacé&o no

Degempenho da Coluna de DegtilacBo K113

ESTAGIO DE ALIMENTACAO DO MET K110

% Molar MEOH 97,31 97,42 97,45
% Molar H=20 0,22 0,11 0,08
% Molar CO 0,08 0,06 0,06
% Molar COz 0,94 0,94 0,954
% Molar Hz=S 0,14 0,14 0,14
% Molar CS=z 1,26 1,26 1,26
% Molar COS 0,06 0,086 0,06
CONSUMO DE I

VAPOR (Kg/h) 33,95 33,91 33,88

A Figura 5.19 mostra a influéncia do estidgio de alimen-
tag8o sobre a ¥ molar de HzD no metancl. Podemos observar que
a quantidade de H=0 vai diminuindo gradativamente quando a

corrente de metancl & alimentada nos estéagios 7 ou 10.

5.4.1.2 Metanol da Corrente MET K110

Alguns testes mudando a temperatura e wvazdo massica da cor-
rente MET_K110 foram realizados, e os resultados sdo descri-
tog abaixo.

A mudanca da temperatura do metancl provocou somente
alteragtes no consumo de vapor, nfo influenciando na compo-
sic8o das correntes. A Figura 56.20 mostra a influéncia da
temperatura do metanol no consumeo de vapor para a coluna.
Podemos observar que o consumo de vapor diminui com o sumento
da temperatura da corrente de metanocl. E bom salientarmos,
gque se 0 aguecimento deste metanol for realizadoc aproveitan-
do-se o calor do fundo da prépria coluna K113, o consumo de
vapor deverd ser diferente.

A mudanca da vazic méssica da corrente MET_X110, exerce
influéncia sobre a composicdo da corrente MET_K113 e do
consumo de vapor para a coluna. Na Tabela 5.13 apresentamos a
compeaig8o da corrente MET K113 e o consumo de vwvapor para a
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coluna K113. A Tabela apresenta somente &a composic&c dos

componentes de interesse (Hz0 e MECH).

Tabela 5.13 Influéncia da Vazdo Médssica de MET K110 no
Desempenho da Coluna de Destilago K113

VAZAD | % MOLAR (MET_K113) I CONSUMC DE

3&55{CA'DE — oo VAPOR
20 Kg/h | 98,04 0,08 28,5761
30 Kg/h | 97,49 0,11 33,2306
40 Keg/h | 97,05 0,15 37,8839
50 Kg/h j 96, 68 0,20 42,5646
80 Kg/h ; 96,35 0,26 47,2554
70 Kg/h ; 96,08 0,33 51,9541

A Figura 5.21 mostra a influéncia da vaz8p massica de metanol
sobre a quantidade de H20 presente na corrente do topo da
coluna. Podemos cbservar gque gquanto menor a vazfo de metanol
a ser recuperadc, mencr & a guantidade do contaminante H=0
rresente na corrente de metanol. Na Figura 5.22 podemos
observar que o© aumento da vazioc méssica de metanol a s=er

recuperado aumenta o cconsumo de vapor necessdario a coluna.

5.4_1.3 Temperatura do Fundo da Coluna

A Tabela 5.14 apresenta a composic8o da corrente AGUA X113 e
0 censumo de vapor para a coluna K113, em fungdo da mudanga
na temperatura do fundo da celuna. A composicBo da corrente
do topo da coluna (MET_K113), n8o & influenciada pela mudanca
na temperatura deo fundo da cocluna. Somente a temperatura do

topo da coluna muda, e & apresentada na tabela.
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Tabela £.14 Influéncia da Temperatura do Funde da Coluna no

TEMP . % MOLAR (AGUA_K113)

AGUA_K113

o
96 33,5877
98 98,78 1,21 34,0573 63,83
100 83,66 0,34 34,4243 64,42
102 93,66 0,34 34, 6298 66,20
104 98,87 0,33 34,8327 68, 00
106 99, 67 0,33 35,0417 i 69,80

A Figura 5.23 mostra a influéncia da temperatura sobre
a composig8o do metanol do fundo da coluna. Podemos observar
que temperaturas abaixo de 100 oC, provocam aumento na guan-
tidade de metanol na corrente de a&agua gue sai do fundo da

coluna.

5.4.1_4 Metanol da Corrente MET_P/K113

A mudanca na vaz@io mdssica da corrente MET _P/K113, exerce
influéneia scbre a composigiio da corrente MET K113 e no
consumo de vapor para a coluna. Na Tabela 5.15 apresentamos a
composig8o da corrente MET_K113 e o consumc de vapor para a
coluna K113. A Tabela apresenta somente a composigdo dos

componentes de interesse (Hz0 e MECOH).

Tabela 5.15 Influéncia da Vazdo Massica de MET _P/K113 no
Desempenho da Coluna de Destilacdo K113

vaZA0 % MOLAR (MET_K113)
MASSICA DE y—
23,5787
30 _Kg/h 96,84 0,18 27,9724
40 Kg/h 97,30 0,12 32,3922
50 Ke/h 97,63 0,10 36,8049
60 _Kg/h 97,88 0,09 41,2208
70 Kg/h 98,07 0,08 | 45,7000
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A Figura 5.24 mostra a influéncia da vaz8o mdssica de
metancl sobre a qguantidade de HBz20 presénte na corrente do
topo da coluna. Podemos observar, que gquanto maior a vazdo de
metanol, menor & a quantidade do contaminante H20C presente na
corrente de metanol. Na Figura 5.25 podemos observar que o
aumento da vaz8p méssica de metancl aumenta o consumo de

vapor hecessidrio a coluna.
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Capritulo &

RESULTADOS E DISCUSSAD

Neste capitulo apresentamos & discutimos, com base no esgtudo
paramétrico do capitulo anterior, algumas diferentes formas
de configurac8o para o processo de purificagic de monéxido de
carbone, as guais reduzem o custo operacional da Planta de CO

sem prejudicar a qualidade do produto final.

6.1 BEstiagio de Alimentac3o das Columnas K112 e K113

Conforme apresentado no capituleo anterior, a mudanca do
estdgio de alimentag8o para a coluna K112 influencia princi-
palmente o consumo de energia no vaporizador de fundo W112.
Desta forma definimos com base nos resultados da Tabela 5.11,
que o0 melhor estdgio de alimentagdo da corrente MET_W111 & o
9C. HEste estdgio de alimentacdoc resulta em baixo consumo de
energia e uma boa desabsorcio dos contaminantes.

Para a coluna K113, a mudanga no egtagio de alimentagdo
da corrente MET_Kil0 influencia principalmente a gquantidade
de Hz0 na corrente de metanol do topo da coluna. Conforme os
resultados apresentados na Tabela 5.12Z, podemos obhservar que
o estiadgio de alimentac8ic que melhores resultados apresenta &

o 10v.
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Com os novos estagios de alimentacgdo para as colunas
K112 e K113 ja& definidos, podemos simular o processo de
purificac8o para analisar os novos resultados. A simulagéo
padr8o utilizada, & a apresentada nas Figuras 4.18 a 4.22,
sendo gque os estdgios de alimentaglBo das colunas K112 e K113
s80 os definidos nos pardgrafos anteriores.

A Tabela 6.1 mostra os principais resultados ohtidos

com a mudanca nos estdgios de alimentac8o (SPNEA)-Z, bem como
os resultados do processo atual (SPA)Z. Somente os resulta-
dos apresentados na tabela, sofreram influencia significativa

com a mudancga dog estdgios de alimentacéo.

Tabela 6.1 Resultados da Simulacdoc SPA e SPNEA
SIMULACAO DA PURIFICACAO
SPA SPNEA

CONSUMC DE ENERGIA NO '

VAPORIZADOR W112 (Kcal/h) 376.948,6415 81.084,4033
CONSUMO DE VAPOR NA

COLUNA K1i3 (Kg/h) : 33,5626 33,5367

PERDA DE METANOL NO:

CO_PURD (Kg/h) 1,0100 1,0085
GNC_W113 (Kg/h) 1,7432 1,7205
AGUA_K113 {Kg/h) ' 1,2816 1,2831
GNC_W115 (Kg/h) 0,0168 0,0169
TOTAL (Kg/h) 4,0817 4,0300

QUANTIDADE DE Hz0O NA
CORRENTE MET _K113 (Kg/h) 0,0434 0,0287

Como podemos verificar na Tabela acima, a maior in-

fluéneia da mudanca do estagic de alimentac8io da coluna K112,

1ISPNEA = simulac8o da purificag8o com novo estéagic de
alimentac8o.

=WPA = simulac8o do processo atual
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esta no consumo de energia do vaporizador Wil2, a gual &
significativamente reduzida. A mudanga do estdgio de alimen-
tag8o para a coluna K113 acarreta em um decréscimo na quanti-
dade de Hz0 carregada rpelo metanol. A perda de metancl nd3o é
alterada significativamente pela mudanca nos estagios de
alimentacéo.

Desta forma, podemos concluir gque estas mudancas na
configuracso das colunas X112 e K113 trazem bons resultados
para o processo de purificac@o, principalmente na economia de

energia para o vaporizador de fundo W1l1Z2.

6.2 Mudancas nas Variadveis de Operacéo
Com o conhecimento obtido no capitulo anterior, podemos
propor novos valores para diversas variadveis, a fim de encon-
trar uma configuracdo de operacdo que minimize o consumo de
metanol e atenda as especificactes do produto final.
UOtilizandos as condigdes do item anterior, onde os
novos estiagios de alimentacBo das colunas X112 e K113 prova-
ram melhorar o processo, e especificando os seguintes valores

para as variidveis de operacgio:

¥ PreassBo de Absorcgdo = 16 Bar ;
* Temperatura do MET_V120 = -9 oC ;
¥ Vaz8o de MET_V120 = 3.5 m3/h ;
* Vazdo de MET_P/K110 = 25,0 1/h ;
¥ Vazdo de MET_P/K113 - 78,0 1/h ;
¥ Temperatura do Fundos K113 = 100 oC ,

podemos simular novamente o processo de purificac8o de mond-
xido de carbono. 0s novos valores das varidveis s8o sugeridos
com base no estude paramétrico e valores enconbtrados no

manual de operacg8o da Planta (BASF, 1882).
A Tabela 6.2 mostra os principais resultados obtidos

com a mudanca nos estagios de alimentac8o e variaveis de
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operac8o (SPNEAVO})S, bem comc o5 resultados

atual (SPA).

Tal:2la 6.2 Resultados da Simulacé&o SPA e SPNEAVO

SIMULACAC DA PURIFICACAQ

do processo

Comc podemos cobhservar na Tabela

valores das variaveis

SPA SPNEAVO |
| CONSUMO DE ENERGIA NO |
VAPORIZADOR W112 (Kcal/h) 376.948,6415 96.021,3775 |
! CONSUMO DE VAPOR NA ' |
| COLUNA K113 (XKg/h) _ 33,5626 35,1676 |
DERDA DE METANOL NO:
CO_PURO (Kg/h) 1,0100 0,5595
GNC_W113 (Kg/h) 1,7432 2.,0729
AGUA K113 (Kg/h) 1,2816 0,4923
GNC_W115 (Kg/h) 0,0169 0,0118
TOTAL {Kg/h) 4,0517 3,1365
QUANTIDADE DE H=0 NA
CORRENTE MET_X113 (Kg/h) : 0,0434 0,0190
COMPOSIGAQ DO CO_PUROC: |
Hz % Molar 0,7000 0, 7000
H=0 % Molar 0,0000 0, 0000
Nz % Molar 0,9900 0, 9800
Oz % Molar 0.2000 0,1800
CO % Molar 97,8400 98, 0000
COz % Molar 0,0300 0,0000
HzS % Molar 0,0000 0, 0000
CS= % Molar 0, 0000 0, 0000
cos % Molar 0,0000 0, 0000
MEOQH % Molar 0,2400 0, 1300
HCN % Molar 0,0000 0,0000
NH= % Molar 0, 0000 0,0000

acima, a mudanga nos

de operacgdo resultaram em melhoria no

processo de purificacgdo. A gualidade do produto final melho-

ISPNEAVO = simulacg8c da purificacdc com novo estagic de

alimentac&@o e variaveis de operacio.
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rou, e encontra-se dentro das especificagfes exigidas<. A
quantidade de Hz0 na corrente de MET_K113 diminuiu ainda mais
com as alteracdes nag varidveis de operacg8o. A perda de
metanol diminuiu significativamente para as correntes CO_PU-
RO, AGUA_K113 e GNC_W115. Somente a corrente GNC_W113 apre-
senta significativa perda de metancl.

Desta forma, podemos concluir que as mudancas nos valo-
res das varidveis de operaclo , bem como o estdgio de alimen-
tagd&o das colunas K112 e K113, trazem bons resultados para o
processo de purificac8o, principalmente na economia de meta-

nel e energia pars o vaporizador de fundo W112.

6.3 Temperatura de Condensac8o do Trocador W1l3

Comoc observado no item anterior, a perda de metanol no troca-
dor W11l3 {corrente GNC_W113) é ainda significativa. A maneira
de diminuir esta perda de metanocl, & mudando a temperatﬁra de
condensac&o do trocador W113.

Dtilizando & simulacdo do item anterior (SPNEAVO), e
modificando a temperatura de condensacdg dos gases no Lroca-
dor W113 para O oC, 10 =C e 20 =C, podemes simular novamente
o proceesc de purificacd3o e verificar gual & a meihor tempe-
ratura de condensacdo para o trocador W113.

A Tabela 8.3 apresenta alguns resultados obtidos com a
mudanca nas temperaturas de condensag8o de trocador W113, bem
como os resultados do processo atual (SPA). A& Tabela apresen-—
ta somente os resultados qQue mudaram significativamente com a

mudanca na temperatura de condensac&co do W113.

ide item 3.2 -~ Especificac8o das matérias-primas e do
CC produzido
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Tabela 6.3 Influéncia da Temperatura de Condensac&o do
Irocador W113 Sobre o Processo de Purificacdo
TEMPERATURA NO CONDENSADOR W113
SPA g oC 10 =C 20 oC 29 of

QUANTIDADE DE GASE

S ACIDOS E

AGUA NO MET K112 (Kg/h)

CO= 0,0000 00,0000 0, 0000 0,0000 0, 0000
H=5 {0, 0000 0,0000 0, 0000 00,0000 00,0000
Sz 12,8718 6,0012 13,2803 17,0618 16,1131
COS 0, 0000 00,0000 00,0000 0,0000 0,00001
H=0 1,4377 1,5088 1,4506 1,4388 1, 4131'
QUANTIDADE DE GASES ACIDOS E AGUA NO MET_P113 (Kg/h) !
COz i 1,8458 3,2931 1,0773 0,5024 0,2474
Hz5 I 3,1786 5.0960 1,7058 00,7867 0, 3806
sz 15,6237 105,7897 53,0415 31,0681 10,0605
COb 2,2942 3,6772 1,2823 0,5828 0,2793
H=0 D,1114 00,0240 0,0228 00,0223 0,0216

QUANTIDADE DE GASES ACIDOS E AGUA NO GC_W113 (Kag/h)

CO= 1,9389 3,2862 1,07056 0,4956 00,2408
Hz5 3,15670 5,0785 1,688%5 0,7694 00,3632
Co=z 14,8560 105,2382 52,3287 30,2616 9,28862
COS 2,2786 3,6651 1,2803 0,5707 0,28673
H=0 0,0681 00,0039 00,0034 00,0030 00,0025
QUANTIDADE DE METANOL NO GNC_W113 (Kg/h) q
MEOH , 1,7432 0,2874 00,5822 1,1425 2,0728
CONSUMO DE ENERGIA NO VAPORIZADOR W112 (Kcal/h)
I ENERGIA i 376.548 400.847 i 185.981 ] 125-531i 56.021
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Como podemos observar na tabela anterior, a temperatura
de condensacio de O 2C resulta em balxa perda de metanol,
mas o consumo de energia necessidrio para o vaporizador aumen-—
ta significativamente, assim como a quantidade de gaBses
dcidos que é condensada. Devido a isso, sugerimos a tempera-
tura de 10 ©C para ser utilizada na condensac8c dos gases no
trocador W1i3. Nesta temperatura a perda de metancol & um
pouco maiocr que a de 0oC, mas o0 consumo de energia para o
vaporizador diminui, assim como a quantidade de gases &cidos
que & condensada (GC_W113).

6.4 Configuracdo de Operacgéo
Através do exposto nos itens anteriores podemos estabelecer
uma configurag&o de operag8o para a Purificacido de CQ, que
reduz o custo operacional do processo sem prejudicar a guali-
dade do produto final. '

As seguintes condigbes reduzem o custo operacional do

processo de Purificaci&o de CO:

¥ Alimentacdio da Coluna K112 = 90 estagio;
¥ AlimentacgBo da Coluna K113 = 109 estéagio;
* Pressd@o de Absorcéo = i6 Bar H
* Temperatura do MET_V120 = -8 oC :
¥ Vaz8o0 de MET_V120 = 3,5 m3/h :
* Vazdo de MET_P/K110 = 25 1/h :
* Vazd3oc de MET_P/K113 = 78 1/h 3
¥ Temperatura do Fundo K113 = 100 =C :
¥ Temperatura do Trocador W113 = 10 =C .

Os resultados da simulagdo c¢om as condi¢ebes acima
descritas (SPCMCQS) e a simulacdo atual (SPA) sdoc apresenta-

dos na Tabela 6.4.

53PCMCO = simulac&o da purificac8oc com as condic¢Bes que
minimizam o custo operacicnal.
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Tabela 6.4 Resultados da Simulac&c SPA e SPCMCO
' SIMULAGAO DA PURIFICACAO

SPA SPCMCO

CONSUMO DE ENERGIA NO
VAPORIZADOR W112 (Kecal/h) 376.948,6415 185.981, 1448
CONSUMO DE VAPOR NA
COLUNA K113 (Kg/h) ) 33,5828 35,1876
PERDA DE METANOL NO:
CO_PURO {Eg/h) 1,0100 0,5598
GNC_W1i1i3 (Kg/h) 1,7432 0,5822
AGUA K113 (Ke/h) 1,2816 0,4872
GNC_W115 (Kg/h) 0,0169 0,0117
TOTAL (Kg/h) 4.,0517 1,6807
QUANTIDADE DE Hz0 NA :
CORRENTE MET_K113 (Kg/h) ) 0,0434 0,0195
COMPOSIGAQ DO CO_PURO: I
He % Molar 00,7000 00,7000
Hz0 % Molar 0,0000 ¢, 0000
Nz % Molar G, 9900 0,8800
Oz % Molar 0,2000 0, 1900
CO % Molar 97,8400 98,0000
CO= % Molar 0,0300 0, 0000
H=S % Molar 00,0000 D,0000
CS=z % Molar 0,0000 0,0000
C0OS % Molar 0,0000 0,0000
MEOH % Molar 0.2400 0,1300
HCN % Molar 0,0000 0, 0000
NHs= % Molar 0, 0000 a,0000

Esta nova configuracdo de operacéo, mostrada na

tabela antericr, diminui em aproximadamente 50% o consumc de
energia para o vaporizador W11lZ e em aproximadamente 40% o
consumo de metancl. Além dissco, a composic3o do produte final

esta dentro das especificactes exigidas®b.

&lide item 3.2 - Especificac8o das Matérias-Primas e do
CO produzido



Cap.& -~ Resultados e Discussag pag.136

Outra variavel gué poderd ser utilizada para diminuir o
custo operaciconal é o aquecimento da corrente de metancl de
alimentac&o da coluna K113 (MET _K110). Como mencionado no
capitulo anterior, a temperatura desta corrente influencia o
consumge de vapor para & coluna K113. Sugerimos que esta
corrente seja aguecida, aproveitando o caler da corrente de
dgua que sai no fundo da coluna K113, e deste modo reduzir o
consumo de vapor para a coluna K113.

A configuracdo de operac3o do processo de purificacio
apresentada acima, considera gue os dois gaseificadores estio
operando paralelamente?”. No casoc de somente um gaseificador
estar em operacdoc®, a guantidade de metanol utilizada pode
ser reduzida a metade. Esta afirmacdo &€ baseada no que foi
descrito no item 2.2.1: "o fluxo de solvente fisico necessé-
rioc para a absorg8o € proporcional ac fluxo total do gés e
inversamente proporcional & pressfo total é ao coeficiente de
solubilidade dos gases acidos a serem removidos". Deste modo,
continuando a press8c de absorc8o a mesma, a guantidade de
metanol pode ser reduzida pela metade. Como resultados a
perda de metanol nas correntes CO_PURO e GNC_W113, bem como o
consumo de energia para o vaporizador W112 diminuir8o signi-
ficativamente (aproximadamente pela metade), sem prejudicar a

qualidade do preoduto final.

380 Eg/h

4119
bid

7a produ¢8o de gas

190 Kg/h

b4

83 producl8o de gés é&



Capritulo 7

CONCLUSOES E SUGESTOES

Conclustes
Quantc a validade da simulac8o da Planta de Monéxido de

Carbono, podemosg conclulr gue os resultados obtidos através
do us0o do simulador para o processco de purificac8c, mostra
uma boa aproximacgio com o sistema real.

Através do estudo parametrico do processo de purifi-
caclco do Monoxido de Carbono, identificamos ¢ peso gue cada
varidvel de operacgiio tem sobre o mesmo, permitindo desta
forma um conhecimento maicr sobre o processo.

Com o objetivo de reduzir custos de produg8ic e melhorar
a qualidade dos produtogs., o© uso de simuladores de processos,
mostra que &€ potencialmente necessaric na simulac&o de plan-
tas quimicas. Além disso, o uso de simuladores pode auxiliar

no treinamentc de operadores e engenheiros de processocs.

Sugestbes

O processo de Gaseificac&o do coque de petrdlec tem
grande influéncia no custce de producl8ic do Mondxido de Carbo-
no. O estudo alternativo de outras matérias-primas e a simu-
lac8c detalhada do gaselficador, podem trazer resultados

positivos na reducdo dos custos de produgdo do CO.
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0 méetodeo utilizado para © cdéalculo da absorc8o no simu-
lador € andlogo ao utilizado em colunas de estégios. O desen-
volvimento de um programa que utiliza o coeficiente global de
transferéncia de massa para descrever ¢ transporte que ocorre
na coluna, poderé trazer resultados mais precisos sobre o
comportamento da absorcip dos gases dcidos.

0O desenvolvimentce de um programa de otimizacdo para a
Planta de Mont6xido de Carbone, aplicado ac simulador, € 1util

na busca das condicdee de operacdo que minimize o custo de

producio do produto.



APENDICE A

DEFINIGAQ DA NOMENCLATURA UTILIZADA NAS FIGURAS
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CORRENTE
AGUA
AGUA_K110
AGUA_K113
AGUA_P11i1
AGUA_P/W113
AGUA_P/W115
AGUA_W113
AGUA_W115
COQUE
CO_PURO
EN_W11Z2
FLUXO_ENERG
GAS_C101
GAS_F101
GAS_K110
GAS_K110AGUA
GAS_V110
GAS_W101
GC_W113
GC_W115
GNC_K112
GNC_W113
GNC_W11i3A
GNC_W115
MET_EB112
MET_K110
MET_K111
MET_K112
MET_K113
MET_P110A
MET_P11i0OW
MET_P113RECY

DEFINICAQ

Apgua
Agua
Agua
Agua
hgua
Agua
Agna
Agua

da torre
contamina
contamina
que sail 4
da torre
da torre
aquecida

agquecida

de reéfriamento

da que sai da coluna K110
da que sai no fundo da K113
a bomba P111

de resfriamento para o W11l3
de resfriamento para o W115
que sai do trocador W113

que sai do trocador W115

Cogue de Petrdéleo

CO purificado que

Energia consumida

sal da coluna Kl1il

pelo vaporizador W1lZ

Fluxo energético adicicnado a ecoluna K111

Gas
Gas

Géas
Gas
Gas
Gas
Gés
Gas
Meta

Metanocl
Metanol

Metanol

Meta

Metanol

Metanol

sai do
do
da
da
do
do

condensado

que
que sail
que sai
que sai
gue sail

que sai

condensado
que sai no
néo
que sal do
ndo conden
nol gque sa

contam

purifi
ncl purifi
purifi

purifi

gaseificador C101

filtro F101

coluna Kil0 (sec8o de secagem)
coluna K110 (sec8o de lavagem)
compressor VilO

trocador W1021

no trocador Wil3

no trocador W1l1H

topo da coluna K112

condensadoc no trocador W113

trocador W113

sado no trocador W115H
i do tangue BliZ

inado que sal de coluna K110

contaminado gue sai da coluna K111

sal do fundo da K112
sai no topo da K113
sai da bomba P110

sal do trocador W1ll

cado gque
cadc que
cado que

cado gque

Corrente idéntica a MET Bil2
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MET_P/K110 Metanol purificadeo que sai do trocador W1il
MET _P/K113 Metanol purificado gue sai da bomba P110
MET_PURO Metanol puro da tancagem

MET_V120 Metanol purificadoc cue sai do resfriador V120
MET _W111 Metanol contaminado gue sai do trocador W1li
MET_W111RECY Corrente idéntica a MET_Wii1l

MET_W115 Gas gue sai do trocador Wilb

MET P/W111l Metanol purificado gque sai da bomba P110
OXIGENIO Oxigénio

SOLIDOS Particulas retidas pelo f£iltro F101

VAPOR_P/K113 Vapor saturadc oriundo do coletor da planta



APENDICE B

SIMULACAO DA PLANTA DE CO
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SIMULAGAC DA PLANTA DK MONOXIDO DE CARBONO — OPERACOES UNITARIAS

Mix

Gibb

Stoc

Mole

Pump

Colu
Colu

Colu

Ceol

Recy

Tee

Recy RECY_METW111l:

Cl1C1_GIBS:
C101_ESTEQ:
BAL:

Pi11:
K110_AGUA:
K110_MET:
K1i1:

Viz20:

RECY W111l:

TEE_RECYW111:

MISTURADOR: -MAT_PRIMA

MAT_PRIMA
DP: 0.000

GAS_C101G
DP: 0.000
Reaction

Reactants
Products:
Reaction

Reactants
Products:
Reaction

Reactants
Products:

GA5_C101

AGUA_POCO
Efficienc

GAS_V110
MET_P/K11

MET_V120

-MET_K111

MET_P/V12
Dp: 0.511

MET_P110W
Max Numb
Wegstein
VapFr
Press
Rel Flow

MET Wilil
Max Numb
Wegstein
VapFr
Press

NITROGENIO QXIGENIO CCQUE
-GAS_C101GIBS DUTY GIBS
0 Bar
IBS —-GAS_C101 DUTY_ESTEQ
0 Bar
1 BaseComp: HZO Conversion: 100.00%
: -1.000 H20 + ~-1.000 §
0.500 Oxyzen + 1.000 HZS
2 BaseComp: 8 Conversion: 4.00%
: -1.000 5 + -1.000 CO
1.000 COS
3 BaseComp: S Conversion: 12.00%
: -1.000 Carbon + -2.000 8
1.000 C52
~GAS_V110
-AGUA_P111 EN_P111
v: 75.00%
AGUA_P111 -GAS_K110AGUA -AGUA_K110
0 GAS_K110AGUA -GAS_Ki3i0 ~MET_ K110
GAS_K110 FLUXC_ENERG -CO_PURO
0 ~-MET V120 -EN_V120
E Bar
~MET_P110GRECY
Iter: & Type: Simultaneous
Cnt: 3
Seng: 10.0000 Temp Sens: 1.0000
Sens: 1.C000 Enth Sens: 10_.0000
Sens: ©.1000 Rel Comp Sens: 1.0000
MET P11CRECY ~-MET_TESTE -MET_P/V120 ~-MET_P,/K110C
-MET W1ilRECY
Iter: 5 Type: Simultaneous
Cnt: 3
Sens: 10.0000 Temp Sens: 1.0000
Sens: 1.0000 Enth Sens: 10.0000
Sens: 0.1000 Rel Comp Sens: 1.0000

Rel Flow
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Colu K112: MET_W111RECY MET P113RECY -GNC_K112 -MET_K112
EN_W112 )
Pump P110: MET_K112 -MET_P110 EN_P110
Efficiency: 45.00%
Tee TEE_METPllO: MET P110 -MET_P/K113 -MET_P110A
Heat W113ABCD: AGUA_P/W113 -AGUA_W113 GNC_K112 -GNC_W113A
DP1: 0.0076 Bar DP2: 0.0260 Bar
UA Clc: 14586.98 KJ/C-h Shell Passes: 0
JA Spe: ——- KJ/C-h Type: Simple
Sepa SEP_W113: GNC_W113A -GC_W113 —-GNC_W113
Mix B112:-MET_P/P113 MET _ PURO GC_Wi1b GC _W113
Pump P113: MET P/P113 -MET_P113 EN_P113
Bfficiency: 75.00%
Recy RECY _Pi113: MET_P113 -MET_P113RECY
Max Numb Iter:” 5 Type: Simultaneous
Wegstein Cnt: 3
VapFr Sens: 10.0000 Temp Sens: 1.0000
Press Sens: 1.0000 Enth Sens: 10.0000
Rel Flow Sens: 0.1000 Rel Comp Sens: 1.0000
Adju SET_METREP: Adj Var: Mass_Flow of stream MET_PURO
Dep Var: Mass_Flow of sgtream MET_TESTE
Target: ©0.10 Eg/h
Tol: 0.010C Kg/h Step: 1.0000 Kg/h
Type: Secant
Recy RECY_GC_W115: GC_W11BRECY -GC_W115
Max Numb Iter: 5 Type: Simultaneous
Wegstein Cnt: 3
VapFr Sens: 10.0000 Temp Sens: 1.0000
Press Sens: 1.0000 Enth Sens: 10.0000
Rel Filow Sens: 0.1000 Rel Comp Sens: 1.0000
Heat W111AB: MET _P110A -MET_P110OW MET K111 -MET_W111
DP1: 1.0232 Bar DpP2: 0.1148 Bar
UA Clc: 34273.05 KJ/C-h Shell Passes: 2
UA Spec: —--- KJ/C-h Type: Simple
Calc DUTYK111: GAS K110 MET_ V120 -FLUXC_ENERG
DUTYX111
Cale ABS_INT_DEST: MET P/K110 MET_P/K113 -FLOWSHT X

FLOWSHT
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Coel AgQ METK110:

Heat W115AB:
Sepa SEP_W115:
Colu K113:

Adju AJ_VAPORK113:

Cmd DEST_INT_ABS:

MET K110 -MET_AQUEC EN_AQUECIM |
DP: (.1000 Bar :

AGUA_P/W11H -AGUA_W115 MET_¥113 ~-MET_W115
DPl1: 0.0264 Bar DP2: 0.0002 Bar

UA Clec: 4429.42 KJ/C-h Shell Passes: O

UA Spc: —--—- KJ/C-h Type: Simple

MET_W115 -GC_W11H -GNC_W1156

MET P/K113 MET_AQUEC VAPOE_P/K113 -MET K113
-AGUA_K113

Adj Var: Mass_Flow of stream VAPOR_P/K113
Dep Var: Temperature of stream AGUA_K113
Target: ©8.00 C

Tol: 0.1000 C Step: 0.5000 Kg/h
Type: Secant
GC_W11b

D:\HYSIM\CO_SIMUL.PRJ\DESQOSSTR.CMD



Apéndice B

pag.l4tg

SIMULAGAO DA PLANTA DE MONOXIDO DE CARBONO - DESCRICAO DAS CORRENTES

OBS.: Um nimero seguido por ¥ , significa gque o valor da
variavel foi especificado.

Stream

Deseription
Vapour frac.

Temperature C

Pressure
Mass Flow
Carbon
CxyEen
HZ20

s

HCN
Ammonia
Nitrogen
Hydrogen
CD

Ccoz2

HZS

C0OS

52

Stream

Description
Vapour frac.
Temperature

Pressure
Mass Flow
Enthalpy
Carbon
Oxyeen
H20

S

HCN
Ammonia
Nitrogen
Hydrogen
Co

CcOz

H25

CCeSs

cs2

Bar

Keg/h
mole
mole
mole
mole
mole
mecle
mole
mole
mole
mole
mole
mole
mole

C
Bar
Kg/h
KJ /h
mole
mole
mole
mcle
mole
mole
mole
mole
mole
mole
mole
mole
mole

COQUE OXIGENIO

0.C008 1.0000
25.0000% 25.0000%
1.0132% 1.16832%
167.6672 208 _78B00x
frac. 0_8700x% 0.0000%
frac. 0.0000% 0.38950%
frac. 0.0100% 0.0000*
frac. 0.01b0* 0.0000%
frac. 0.0025% 0.0000x*
frac. 0.0025% 0.0000%
frac. 0.0000% 0.0050%
frac. 0.0000% 0. 0000%
frac. 0.0000% 0.0000x%x
frac. C.0000x% 0.0000%
frac. 0.0000% 0.0000x%
frac. 0.0000% 0.0000x%
frac. 0.0000% C.0000%
GAS_C101GIRBRS DUTY_GIBS
0.9843 2.0000%
1160.0000% 0.0000%
1.0132 0._0000D%
380.3086 0.0000%
582336.4031 -8957070.0000
frac. 0.0009 0.0000%
frac. 0.0004 0.0000%
frac. 0.0031 0.0000%
frac. £.0148 0.0000*
frac. 0.0025 0.0000%
frac. 0.0025 Q.0000%
frac. 0.0098 0.0000%
frac. 0.0068 C.0D00x%
frac. 0.89551 0. 0000%
frac. 0.0040 0. 0000x%
frac. 0.0000 0.0000%
frac. 0.0000 0.0000*
frac. C.C000 C.0000%

NITRCGENIO

.00C0

.0000%
.0132%
.BBOO%
.0000x%
.0000%*
.0000*
. 0000
0000
.0000*
L0000
. 0000
.0000%
_D000O%
.0000%
0000
.0000%

3]

COO0COOrHOCCoCOOONHMIR

GAS_C101

1.0132
380.3081

0.0000
0.0020
0.0000
0.0054
0.0028
0.0025
0.00398
0.0068
0.9583
0.0040
0.0031
0.0006
0.0009

w0 O

W
oo
o

jelejoleleloloNoloNoRuNwle)

MAT_PRIMA

. 3376
.4145
.0132
-3072%
.6495
.3238
L0067
.0100
L0017
.0017
.00867
-0000
L0000
.0000
L0000
.0000
. 0000

DUTY_ESTEQ

OCOCCOCOOOQCOOO |

COOoON

.0000%
.0000%
. OD00x
.0000%

elslalet
. 0000
.0000x
.0000%
. 0000%
. Q000X
_0000*
.0000*
. 0000Ox*
.0000x%
.0000%
. 0000*
_0000x%
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Stream
Description
Vapour frac.
Temperature C

Pressure Bar
Mass Flow Ezh
Enthalpy E~/h
Hydrogen mole
H20 mole
Nitrogen mole
Oxvgen mole
Co mole
coz mole
H2E mols
cs2 mole
cOoz mole
Methanol mele
HCHN mole
Ammonia mole
Strean

Description

Vapour frac.
Temperature C

Pressure Bar

Maecs Flow Eg/h
Enthalry J/h
Hvdrogen mole
E20C mole
Kitrogen mole
Cxygen mole
CC mole
coz2 mole
HZE nole
C3Z mole
o8 mole
Mathanol mole
HCH mole
Ammonia nole

GAS_V110 AGUA_POCO AGUA_Pi1:

1.0000 00000 0.0000
34.0000% 24 9190 25_0000*
11.8733* 4_0133% 13.3133%
380.3072% 887 .4247 967 .4248%
120278.38B52 ~-1.B5315E+06 —-1.85B196E+086
irac. 0.0069% 0_0000¥ 0. 0000
frac. 0.0000x 1.0000% 1.000C
frac. 0.0100%* 0 _ 0000 0.0000
frac. 0.0020% 0.0000% 0.0000
frac. 0.9674%* 0.0000* 0.0000
frac. 0.0040% 0._0000% 0.000C
frars. 0.0031% 0.0000* 0.0000
frac. 0.000%* C.0000* 0.0000
frac. ¢. 0006 ¢.0000# 0.0000
irac. 0.0000%* 0 .0000x 0.0000
frac. G.00256* 0.CGO00* 0 .0000
frac. 0.0025% 0. 0000# {.0000
AGUA_K110 MET P/Kil1l0 GAS K110
g_0000 Q.0000 ¢.9887

28 _85%Z0 22.38984 18.5511

11.8733 156.1901 11.8733

9E8. 6686 31.6500% 381.7688
-1.64781E+08 -3072B.8598 114108_4775
frac. ¢.0000 0.0000 0 _008E
frac. 0.988¢c 0.0008 0.000%
frac. C.000C C.000C ¢.0100
frac. 0. 000C 0.000C C.0020
frac. 0.0000 0. 0000 0.96ns4
frac. 0.000¢C 0.0000 C.003&
irac. 0.0001 C.0000 0.0028
frac. 0.000: 0.0018 00002
frac. C.000C ¢ .0000 0.000E
frac. 0.0000 0.9973 0.0021
frac. 0.000¢& C.0000 0.0000
frac. 0.0006 §.0000 0_0000

GAT

_E110AGUA
10000
25.028E
11.8733
379.06C2
116312.070¢
C.00ES
0.0030
0.010C
0.0026
0.9829
0.0040
0.0028
0.000¢
0.000¢
0.0000
C.000C
¢.0000

MET_K110

0.0000
15.8558
11.8733
28.9443

—2B714 T3HE
0.000C

0.044%

0.000C

C.000C

G.001E

G, 0004

0.000E

¢.00REE
0.00G2
0.843E

0.0001

0.0000
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Stream MET V120 CO_PURC MET_EK111 MET _P/V1Z20
Description
Vapour frac. 0.0000 1.0000 0.0000 0.00060
Temperature C -4.0000x% -3.9446 0.8242 22.3994
Pressure Bar 15.6785 11.8236 11.8332 16.1901
Mass Flow KEg/h 29086 . 0000 369.9882 2917 .7808 2908. 0000
Enthalpy KJ/h -3.08518E+06 102289.7833 -3.0390BE+06 -2.82142E+06
Hydrogen mole frac. 0.0000 0.0070 C_ 0000 0.0000
H20 mole frac. 0.0009 0.0000 0.0009 0.0009
Nitrogen mole frac. 0.0000 0.0098 0.0001 0.0000
Oxyvgen mole frac. 0.0000 0.0020 0.0000 0.0000
CO mole frac. 0.0000 0.59785 0.0018 0.0000
Ccoz2 mole frac. 0.0000 0.0003 0.00056 0.0000
H2S mole frac. 0.0000 0.0000 0.0004 0.0000
C82 mole frac. 0.0018 0.0000 0.0018 0.0018
Cos mole frac. 0.0000 $.00G0 ¢.0001 0.0G000
Methanol mole frac. 0.8973 0.0024 0.9044 0.9973
HCHN mole frac. 0.0000 ©.0000 0.0000 0.0000
Ammonia mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Stream EN_V120 EN_P1i11 FLUXO_ENERG MET_W1li1l
Description
Vapour frac. 2.0000% 2.0000% 2.0000% 0. 0000
Temperature C 0.0000% 0.0000% 0. 0000x% 50.0000%
Pressure Bar Q_0000x% 0.0000% 0. 0000% 11.7184
Mass Flow Kg/h 0 .0000x% 0.0000% 0.0000% 2917 .7808
Enthalpy KJ3/h 2B83782.1250 1180.4369 34274 .5703 -2.53972E+06
Hydrogen mole frac. 0. 0000 0.0000% 0. 0000% D.0000
H20 mole frac. 0.0000x 0.0000x% 0.0000% 0.0009
Nitrogen mole frac. 0.0000% 0.0000% 0.0000x% 0.0001
Oxygen mole frac. 0.0000% 0.0000% 0.0000% 0.00C0
CO mole frac. 0.0000% D.0000x% 0_0000x 0.0018
co2 mole frac. 0.0000% 0.0000x% 0.0000x% 0.00058
H2S mole frac. 0.0000% 0.0000x% 0 .0000% 0.0004
G52 mole frac. 0.0000x% 0.0000* 0.0000% 0.0018
COS mole frac. 0.0000% 0.0000% 0.0000% 0.0001
Methanol mole frac. 0.0000% 0.0000% 0.0000% 0.9944
HCHN mole frac. 0.0000% 0.000Dx 0.0000% 0.0000
Ammonia mole frac. 0.0000% 0.0000x% 0.0000% 0.0000
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Stream MET_P110A MET_P110W MET P110RECY MET_TESTE
Description '
Vapour frac. ¢.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Temperature C 69.9539 223987 22.3994x% 22.3994
Pressure Bar 17.2133 16.18901 16.1901x% 16.1901
Mass Flow Kg/h 2937 .6198 28937.6199 2937 .8245 -0.0255
Enthalpy KEJ/h -2 _352B7E+06 —2.85204E+08 -2.B5212E+06 24.7461
Hydrogen mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000x% 0.0000
H20 mole frac. 0.0008 0.0008 0.0009% D.0009
Nitrogen mole frac. 0._0000 0 _0000 0.0000x 0.0000
Oxygen mole frac. 0.0000 0.0000 Q.0000x 0.0000
Co mele frac. 0.0000 ¢.0000 0.0000% 0.0000
Cco2 mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000% ¢.0000
- H2S mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000x% 0.0000
cs2 mole frac. 0.0018 0.0018 0.0018x% 0.0018
COS mole frac. 0.0000 C.0000 Q.0000% 0.0000
Methanol mole frac. 0.99873 0.8873 0.9973% 0.5973
HCN mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000x% 0.0000
Ammonia mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000% 0.0000
Stream MET_W111RECY MET_P113RECY GNC_K112 MET K112
Description
Vapour frac. 0.0000 0.0000 0.0638 0.0000
Temperature C 50.0000x 29.3083% 83.5842 69.0331
Pressure Bar 11.7184x% 4.2130% 1.1055 1.1055
Mass Flow Kg/h 2917 _.8089 1140.9150 1077 .7024 2981.0198
Enthalpy KJ/h -2 _.53992E+06 -1.0B609E+06 -B00020.7663 -2.40165E+06
Hydrogen mole frac. 0.0000% 0.0000% C.0000 0_0000
HZ0 mole frac. 0.0009x% 0.0002% 0.0001 0.0009
Nitrogen mole frac. 0.0001% 0.0000x% 0.0001 0.0000
Oxzvgen mcle frac. 0.0000% 0.0000% 0.0000 0.0000
CO mole frac. 0.0018%* 0.0001x% 0.0048 0.0000
coz mole frac. 0.0005% 0.0013% 0.0028 0 _0000
HZ5 mole frac. 0.0004% 0_00Z27x% 0.0040 0.0000
£3s2 mole frac. 0.0018% 0.0058% 0.0058 0.0018
Cos mole frac. 0.0001% 0.0011x% 0.0014 0.0000
Methanol mole frac. 0.9945x% 0.9885% 0.9803 0.98973
HCN mole frac. 0.0000% 0.0002% 0.0002 0.0000
Ammonia mole frac. 0.0000% 0.0000% 0.0000 0.0000
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Stream EN_W112 MET_P110 EN_P110 MET P/K113
Degeription
Vapour frac. 2.0000% C.0000 2.0000%* ¢.0000
Temperature C 0.0000% £93.9539 0.0000% 89.953g
Pressure Bar 0. 0000x% 17.2133% 0.0000x 17.2133
Mass Flow Kg/h C.0000% 2981.0198 0.0000% 43.4000%
Enthalpy KJ/h 1.57718E+06 -2.3B743E+06 14220.3174 -34758.1111
Hydrogen mole frac. 0.0000% 0.0000 0.0000% 0.0000
H20 mecle frac. ¢.0000* 0.0008 0.0000x 0.0009
Nitrogen mole frac. 0._.0000% 0_.0000 0 _D000Ox 0._.0000
Oxygen mole frac. 0.0000* 0.0000 0.0000% 0.0000
50} mole frac. 0. 0000% 0.0000 0. 0000 ¢ .0000
Cco2 mole frac. 0.0000% 0.0000 0.0000% 0.0000
H2S5 mcle frac. 0.0000x% 0.0000 0.0000% 0.0000
Cs2 mole frac. 0.0000% 0.0018 0.0000% 0.0018
COs mele frac. 0.0000%* 0.0000 0.0000% 0.0000
Methanol mole frac. 0.0000% 0.9973 0.0000% 0.99873
HCN mole frac. 0.0000% 0.0000 0_0000x% 0.0000
Ammonia mole frac. 0.0000%* 0.0000 0.0000% C.0000
Stream AGUA_P/W113 AGUA_W113 GNC_W113Aa GC_W1i3
Description
Vapour frac. 0.0000 0.0000 0.00895 0.0000
Temperature C 25.2000x 31.0660 29.0000% 29.0000
Pressure Bar 4.6133% 4.B057 1.0795 1.07395
Mass Flow Kg/h 7714.4321 7714.4321 1077 .7024 1087 .2855
Enthalpy KJ/h -1.476876E+07 -1.45724E+07 -995193.8868 -998114.9007
Hydrogen mole frac. 0.0000% 0.0000 0.0000 0 _0000
H20 mole frac. 1.0000% 1.0000 C.0001 0.0001
Nitrogen mole frac. 0.0000% 0.0000 0.0001 0.0000
Oxygen mole frac. 0.0000% 0.0000 0.0000 0.0000
CcO mole frac. 0.0000% 0.0000 0.0049 0.0001
co2 mole frac. 0.0000% 0.0000 0.0029 0.0014
HZ2S mole frac. 0.0000* 0.0000 0.0040 0.0028
52 mole frac. 0.0000% 0.0000 0.0059 0.00860
CcOS mole frac. 0.0000%* 0.0000 0_.0014 0.0012
Methanol mole frac. 0.0000% 0.0000 0.9803 0.9881
HCN mole frac. 0.0000* 0.0000 0.0002 0.0002
Ammoniia mole frac. 0.0000% 0.0000 0.0000 0.0000
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Stream
Description
Vapour frac.

Temperature C

Pressure
Mass Flow
Enthalpy
Hydrogen
H20
Nitrogen
Oxygen
CO

Cco2

HZE

Cs2

COs
Methanol
HCN
Ammonia

Stream

Description
Vapour frac.
Temperature

Pressure
Mass Flow
Enthalpy
Hydrogen
H20
Nitrogen
Oxygen
CcO

Cco2

HZS

Ce2

COS
Methanol
HCN
Ammonia

Bar

Kg/h
KJ/h
mole
mole
mole
mole
mole
mole
mole
mole
mole
mole
mole
mole

C
Bar
Ke/h
KEJ/h
mole
mole
mcle
mcle
mole
mele
mole
mole
mole
mole
mole
mole

MET_P/P113

0.0000
28.2483

GNC_W113
1.0000 .

29.0000

1.0795

10.4169
2920.9800

frac. 0._.0018
frac. 0.00C0
frac. 0.0148
frac. 0.0043
frac. 0.50583
frac. 0.1571
frac. 0.1235
frac. 0.0033
frac. 0.0251
frac. 0.1642
frac. 0.0004
frac. 0.0000
MET P113

0.0000

29_3083
4.2130%
1140.89805
-1.06808E+08
frac. 0.0000
frac. 0.0002
frac. 0.0000
frac. 0.0000
frac. 0.0001
frac. 0.0013
frac. 0.0027
frac. 0.0058
frac. 0.0011
frac. 0.988%
frac. 0.0002
frac. 0.0000

1.0132

1140.9805
-1.06671E+06

.0000
.0002
.0000
.0000
.0001
.0013
.0027
. 0080
.0011
.9885
.0002
.0000

SCO0O0O0QUQOQOoO0O0O

MET__PURC

0.0000
25.2000%

1.01832%

3.4064%

-3288.8880

_DOOO*
. 0000x%x
_D0O0*
. 0000%
. 0000
.0000%
. 0000x%
. D000*
.DO00*
. 0000%®
. 0000
L0000%

QOoORrPCOOoOOO0O0O0C00

EN_P113 GC_W115RECY

.0000%
. 0000*
L0000
. 0000
. 3258
0000
. O000O*
. 0000
. 0000x
. D0OO0%*
.0000%
. 0000
. 0000k
. 0000
elslalet
0.0000%
0.0000%x

OCOCO0COTCOOO~NND0O0ON

0.0001
33.2000%

1.0626%
70.28B93

-65312.1141

.0000%
.0011%
- 0000
.0000x%
. 000Z*
.0001*
.D003x
.0047*
-.0001*
.9935%
-0000x%x
.0000x%

QOO0 OLO0

GC_W115

0.0001
33.2000%

1.0626%
70.2B8B6

-65313.0573

. 0000%*
L0011x
.0000*
.0000%
.0002x
.0001%
. 0003
.0047x
.0001%
.9935x%
. 0000%
. 0000%

QOO OOoO0OQQOO0C0O0C0C
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Stream MET_K110 MET_P/K113 VAPOR_P/K113 MET_AQUEC
Description
Vapour frac. 0.0001 0.0000 1.0000% 0.0001
Temperature C 19.9559% 69.9539% - 14B.0387 25.0000x
Pressure Bar 11.8733% 17.2133% 4_5H133% 11.7733
Mass Flow Kg/h 28.9443 434000 33._BB26x% 28.9443
Enthalpy EJ/h -26531.9608 -31348.8B273 26237.2148 -26012.8867
Hydrogen mole frac. G.0000% 0.0000%* 0.0000x% 0.0000
H20 mnele frac. 0.0442% 0.0009% 1.0000% 0.0442
Nitrogen mole frac. 0.0000% 0.0000x% 0.0000x% C.Co00
Oxygen mole frac. 0.0000x 0.0000% 0.0000x 0.0000
CO mole frac. 0.0019% 0.0000% 0.0000% 0.0018
coz2 mole frac. 0.0004x% Q.0000x% 0.0000%* 0.0004
H2S mole fraec. 0.0008* 0.0000% 0.0000% 0.0008
Cs2 mole frac. 0.0088% 0.0018% 0.0000% 0.0086
C0oSs mole frac. 0.0003% 0.0000x% 0.0000% 0.0003
Methanol mole frac. 0.9438x% 0.9973% 0.0000% 0.9438
HCN mole frac. 0.0001x 0_0000% 0.0000% 0.0001
Ammonia mole frac. 0.0000* 0.0000% 0. C000x 0.0000
Stream EN_AQUECIM MET K113 AGUA_K113 AGUA_P/W11ib
Description
Vapour frac. 2.0000% 1.0000 0.00581 0.0000
Temperature C 0. 0000% 65.5988 98.0219 25.2000%
Pressure Bar 0 .0000% 1.0628 1.0628 4.8133%
Mass Flow Keg/h 0.0000% 70.3613 35.6455 T714.4321
Enthalpy KJ/h 519.0742 25058 .2373 -~55781.4842 ~-1.48344E+07
Hydrogen mole frac. 0.0000% 0.0000 0.0000 0.0000%
H20 mole frac. Q.0000x% 0.0011 0.9794 1.0000%
Nitrogen mcle frac. 0.0000% 0.0000 0.0000 0. 0000%
Oxyegen mole frac. 0.0000% 0.0000 C.0000 0.0000%
Co mole frac. 0. 0000 0.0008 0.0000 0.0000x%
co2 mole frac. 0.0000% 0.0002 0.0000 0.0000%
H28 mole frac. 0.0000% 0.0c003 0.0000 0.0000x%
o2 mele frac. 0. 0000 0.0047 0.0000 0.0000%
COS8 mole frac. 0.0000% 0.0001 C.0000 O.0000*
Methanol mole frac. 0.0000x 0.9927 0.02086 0.0000%
HCHN mole frac. 0.0000% 0.0000 ¢.0000 0.0000%
Ammonia mole frac. Q.0000% 0.0000 0.0000 0.0000x%
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Description
Vapour frac.
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Temperature C

Presaure
Mass Flow
Enthalpy
Hydrogen
H20
Nitrogen
Oxygen
CO

coz2

H25

CS2

COs
Methanol
HCN
Ammonia

Bar

Kg/h
KJ/h
mole
mole
mole
mole
mole
mole
mole
mole
mole
mole
mole
mole

AGUA_W115

0.0000
27.7870
4.5869
7714.4321

-1.47494E+0Q7

frac.
frac.
frac.
frac.
frac.
frac.
frac.
frac.
frac.
frac.
frac.
frac.

.C000
-0000
.0000
.0000
. 0000
.DODO
.0000
.C000
. 0000
L0000
.0000
.0000

DO COoOOO0O0CORO

MET_W115

0.0010
33.2000%
1.0626

70.3613

~-59542.7556

. 0000
.0011
.0000
.0000
.0008
.0002
.0003
L0047
.C001
L9927
.0000
.00C0

=lelsNoReRaoNoNoRoNeNelw)

GC_W115

0.0000
33.2000
1.0626
70.2893

-508063.2802

.0000
.0011
.C000
. 0000
.0002
.0001
.0003
L0047
.0001
.9835
. 0000
.0000

DOQOOVCOVUOOoCOO

GNC_W115

1.0000
33.2000
.0626
.0721
.5247
.0027
.0001
.0207
. Q087
.5B41
.0868
.0290
.0491
.001b
. 2402
-0000
.0000

N

lelsBeoReleRelolvloNoRoReoRel
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SIMULACAO DA PLANTA DE MONOXIDO DE CARBONO} - DESCRIGAO DAS COLUNAS

Hyprotech s Process Simulator HYSIM ~ Licensed to UNICAMP
Date 23/04,/92 Version Ci.51 ~ Case Name AS1211891.5IM
Time 18:10:06 Prop Pkg PR Column Name K110 _AGUA

¥¥¥¥ Column Input kxckx

Number of Real Stages 1z

Stage 1 Pressure 11.873 Bar
Stage 12 Pressure 11.873 Bar
Stage 1 Temperature Estimate 25.000 C
Stage 12 Temperature Estimate 28.000 C
Feed stream GAS_V110 enters on stage i2

Feed stream AQUA P111 enters on stage 1
Overhead Vapour Estimated Flow 375.0000 Eg/h

Overhead vapour product goes to stream GAS_K110AGUA
Bottom liguid product goes to stream AGUA_K110
Note - stage efficiencies are being used!

**x¥% Specifications k¥kxk

Hyprotech s Process Simulator HYSIM ~ Licensed to UNICAMP
Date 23/04,/82 Version Ci1.51 Case Name AS121131.SIM
Time 18:10:086 Propr Pkg PR Column Name K110 AGUA

*x¥¥% Stage Efficiencies *¥kxX

Stage Efficiency

-.500000
. 500000
.500000
. 500000
.500000
.500000
-500000
.50C0o00
. 5000060
.500000
alelolaisle;
.500000

COOCOO0OOOoOO0OOCO
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Hyprotech’ s Process Simulator HYSIM - Licensed to UNICAMP
Date 23/04,92 Version Cl1.51 Case Name AS5121191.SIM
Time 18:10:06 Prop Pkg PR Column Name K110_MET

¥%%% Column Inpub %%k

Number of Real Stages 4

Stage 1 Pressure 11.873 Bar
Stage 4 Pressure 11.873 Bar
Stape 1 Temperature Estimate 18.400 C
Stage 4 Temperature Estimate 21.000 C
Feed stream MET_P/K110 enters on stage 1

Feed stream GAS_K110AGUA enters on stage 4
Overhead Vapour Estimated Flow 375.0000 Kg/h

Overhead vapour product goes to stream GAS_K110
Bottom ligquid product gees to stream MET_K110
Note - stage efficiencies are being used!

¥¥%%x Bpecifications *¥kx

Hyprotech’ s Process Simulator HYSIM - Licensed to UNICAMP
Date 23/04,/92 Version Ci1.51 Case Name AS121181.5IM
Time 18:10:08 Prop Pkg PR Column Name K110_MET

¥¥%% Dtage Efficiencies *¥x¥

Stage Efficiency

1 0.5661800
2 0.561800
3 0.561800
4 0.581800
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Hyprotech’s Process Simulator HYSIMi- Licensed to UNICAMP
Date 23,/04,/92 Veraion C1.51 Case Name AS121191 SIM
Time 18:10:08 Prop Pkg PR Column Name K111

¥kX¥ Column Input ok

Number of Real Stages 22

Stage 1 Pressure 11.824 Bar
Stage 22 Pressure 11.833 Bar
Stage 1 Temperature Estimate -4.000 C
Stage 22 Temperature Estimate 2.000 C
Feed stream MET V120 enters on stage 1

Feed stream GAS_K110 enters on stage 22

Feed stream FLUXOC_ENERG enters on stage 16
Overhead Vapour Estimated Flow 370.0000 Kg/h
Overhead vapour product goes to stream CO_PUROC
Bottom ligquid product goes to stream MET_ K111

Note - stage efficiencies sre belng used!

%%k Specifications ¥¥kx%

Hyprotech s Process Simulator HYSIM ~ Licensed to UNICAMP
Date 23/04/82 Versicn Ci1.51 Case Name AS121191.5IM
Time 18:10:08 Prop Pkg PR Column Name EKil1l

*x%% Stage Efficiencies *¥kxX

Stage Efficiency
1 0.561800
2 ¢.561800
3 0.561800
4 0.561800
5 0.561800
B 0.581800
7 0.561B00O
B 0.5B1800
g 0.561800

10 0.581800
11 0.561800
12 0.5618B00
13 0.561800
14 0.561800
15 0.5818B00
16 0.561800
17 0.561800
18 0.58681800
19 G.5618B00
20 0.581800
21 0.581800
22 ¢.581800
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Hyprotech’s Process Simulator HYSIM - Licensed to UNICAMP
Date 23/04/92 Version Ci.bl Case Name AS121191.S5IM
Time. 18:10:08 Prop Pkg PR Column Name K112

)%k Column Input *%kx

Number of Real Stages 23

Stage 1 Pressure 1.106 Bar
Stage 23 Pressure 1.108 Bar
Stage 1 Temperature Estimate 63.6800 C
Stage 23 Temperature Estimate 69.00C C

Feed stream MET W11il1RECY enters on stage 1

Feed stream MET P113RECY enters on stage 1

Overhead Vapour Estimated Flow 1088.0000 Kg/h

Side Exchanger on stage 23 is energy stream EN_W11Z
Overhead vapour product goes to stream GNC_K112

Bottom liguid product goes to stream MET K112

Note - stage efficiencies are being used!

¥k¥x% Specifications *¥kxk
1: Temperature on stage 1 is to be 83.6800 C

Hyprotech’ s Process Simulator HYSIM - Licensed to UNICAMP
Date 23/04,/92 Version Ccl.51 Case Name AS5121181.85IM

Time 18:10:06 Prop Pkg PR Column Name K112

*¥*¥%% Stage Efficiencies *x¥*¥x%

Stage Efficiency 1
1 0.550000
2 0.550000
3 0.550000
4 0.550000
5 0.550000
6 (.550000
7 0.550000
8 0.550000
8 0.550000

10 0.550000
11 0.5350000
1z 0.550000
i3 0.550000
14 0.550000
15 0.550000
16 0.550000
17 0.550000
18 0.550000
18 0.550000
20 0.550000
21 0.550000
22 0.550000
23 1.000000
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Hyprotech’ s Process Simulator HYSIM - Licensed to UNICAMP
Date 23/04/82 Vergion C1.51 Case Name D121191.SIM
Time 18:9:28 Prop Pkg Wilson Column Name K113

¥¥%xk Column Input Xkkx

Number of Real Stages 18

Stage 1 Pressure 1.063 Bar
Stage 18 Pressure 1.063 Bar
Stage 1 Temperature Estimate BE.O00 C
Stage 18 Temperature Estimate aB.0c00 C
Feed stream MET_P/K113 enters on stage 1

Feed stream MET_HEAT enters on stage 7

Feed stream VAPOR_P/K113 enters on stage 18
Overhead Vapour Estimated Flow TO.0000 Kg/h
Overhead vapcur product goes to stream MET_K113
Bottom liquid product goes to stream AGUA_K113
Damping Factor is 0.25000

Note —~ stage efficiencies are being used!

x¥kk Specifications *¥kxxX

Hyprotech’s Process Simulator HYSIM - Licensed to UNICAMP
Date 23/04/92 Version Cl1.61 Cage Name D121191.5IM
Time 18:9:28 Prop Pkg Wilson Column Name X113

*¥x% Stage Efficiencies k*kx*

Stage Efficiency
1 0.933000
2 0.933000
3 ¢.933000
4 0_.833000
5 0.833000
6 0.833000
7 0.833000
8 0.8933000
g 0.833000

10 0.933C00
11 0.933000
12 0.833C00
13 ¢.833000
14 0.833000
ib 0.833000
16 0.833000
17 0.933000
18 0.933000
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