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RESUMO

Com o aumento da competitividade no mercado nos ultimos anos, a busca por alternativas
que permitam a reducao dos custos de producdo tem sido constante. Este fato, aliado aos
custos crescentes da energia e a preocupagdo cada vez maior com o impacto ambiental
dos processos, traduz um dos maiores desafios da industria. Neste contexto, deseja—se
com esse trabalho investigar o processamento de gas natural de uma unidade industrial
com o objetivo de aumentar a lucratividade. Inicialmente foram simuladas as condig0es
operacionais da mesma utilizando um simulador de processos petroquimicos e verificou-
se que o melhor modelo termodinamico foi Peng-Robson para a validagdo com os dados
reais da planta industrial. Posteriormente, foi realizada uma anélise de sensibilidade nas
variaveis de processo mais importantes, visando avaliar o impacto das mesmas na
lucratividade do processo. A temperatura do primeiro vaso flash e a carga termica do
refervedor, se mostraram as varidveis que mais influenciaram na lucratividade.
Finalmente, a partir da analise de sensibilidade, utilizando a funcionalidade de
otimizacdo, j& integrada ao simulador, foram determinados os valores das variaveis de
decisdo (variaveis livres) que permitiram garantir as especificacGes e identificar um
aumento de 48% do lucro da unidade.

Palavra chave: UPGN, Géas Natural, Lucratividade de Processo, Simulacéo.



ABSTRACT

With the increasing competition in global market over the last years, the search for
opportunities to reduce the production costs has been constant. This fact associated to the
higher energy costs and the concern about the processes environmental impact, represents
one of the greatest challenges in the industry. In this context, the aim of this work is to
investigate the natural gas processing unit in order to increase its profitability. It was
initially simulated the operating conditions of the unit, using a process simulator of
petrochemical processes. It was verified that the best thermodynamic model was Peng-
Robson for the validation with the process data of the industrial plant. In the next step, a
sensitivity analysis was performed on the most important process variables, in order to
evaluate their impact on process profitability. The temperature of the first flash vessel and
the reboiler heat dutty were the variables that most influenced profitability. Finally, from
the sensitivity analysis, using optmization tool already integrated with the simulation
software, an optimization was carried out. The values of the decision variables (free
variables) were determined by optimization, which allowed to guarantee the
specifications and to increase the process profitability of 48%.

Keywords: Natural gas, Process Profitability, Simulation.
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1. INTRODUCAO

O gas natural (GN) era considerado um problema a ser encontrado de forma
associado ao petréleo, pois era necessario a separacao desses compostos, 0 que acarretaria
em um investimento adicional que ndo era compensado, ja que o gas tinha um valor
comercial baixo e em muitos casos seria descartado. Atualmente esse
cendrio vem mudando e a industria quimica vem direcionando esforcos para o
aproveitamento de gas associado e inclusive explorando campos de producao de gas nao
associado (OLIVEIRA, 2008).

Em consequéncia a essa expansdo da oferta de gas natural, a sua participacao na
matriz energética vem aumentando, aliado a profundas mudancas no campo da tecnologia
e da preservacdo ambiental, o que tém contribuido para uma crescente demanda tanto
industrial quanto doméstica (MME, 2015). Em resposta a essa crescente exigéncia para
geracdo de energia, a industria petrolifera vem realizando acBes para aumentar a
eficiéncia do mercado de gas natural.

Dessa forma tém-se a necessidade de um maior conhecimento sobre o GN nas
areas de sua exploracdo, transporte, e principalmente, seu processamento. Como o
sistema de fracionamento do gas € uma etapa de grande impacto em uma Unidade de
Processamento de Gas Natural (UPGN), é relevante seu melhor dominio para garantir
principalmente, uma operagdo rentavel. O sistema de fracionamento € constituido
basicamente por destilacdo, consumindo grandes quantidades de energia e tendo uma
influéncia significativa sobre os custos operacionais do processo.

Entre as recomendacdes para a otimizacdo de colunas de destilagcdo com baixos
custos esta a revisao de procedimentos operacionais, uma alternativa mais viavel do que
projetar uma nova unidade. Esta op¢do tem a vantagem de ndo necessitar a aquisicao de
novos equipamentos e poder ser utilizada em um processo ja existente. Desta maneira, é
importante o desenvolvimento de metodologias que busquem a otimizagao, onde um dos
principais retornos é a reducdo de custos em funcao de modificacGes operacionais, 0 que
leva a ganhos expressivos. Nesse trabalho serd avaliada a otimizagdo das condi¢cOes

operacionais de uma UPGN.
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2. OBJETIVOS

2.1 Objetivo Geral:

Otimizacdo das condicGes operacionais de uma Unidade de Processamento de Gas

Natural visando maximizar a lucratividade e por influéncia a eficiéncia energética.

2.2 Objetivo Especificos:

e Validar modelos matematicos e termodinamicos que sejam representativos dos
dados do processo através do software iiSE;

e ldentificar as varidveis que tem maior impacto sobre a lucratividade da unidade;

e Avaliar cenarios de processamento, reduzir custos operacionais e consumo de

energia que sejam relevantes.
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3 REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1 Evolucao histérica, mercado e futuro do Gas Natural do Brasil

O gas natural era considerado um empecilho ao ser encontrado junto com o petréleo
até a década de 70, pois exigia uma série de procedimentos de seguranga que encareciam
e complicavam as atividades de prospecgdo. No entanto, a partir dos anos 80, 0 consumo
do géas natural entrou em expansao, e 0 que era um problema se transformou na fonte de
energia de origem fdéssil a registrar maior crescimento no mundo (ANP, 2010).

No Brasil, o desenvolvimento do mercado de gas natural pode ser dividido em duas
fases. A fase anterior a inauguracdo do gasoduto Bolivia-Brasil (GASBOL) em 1999 e a
fase pos-inauguracdo. A inauguracdo do GASBOL marcou uma mudanca radical na
politica de gas nacional, que passou a buscar uma elevagdo da participacdo do gas na
matriz energética do pais.

No altimo balango energético de 2015 (Figura 1) a média diaria de producgéo do ano
foi de 87,4 milhdes de m3/dia e o volume de gas natural importado foi de 52,9 milhdes de
m3/dia. Com isto, a participacdo do gas natural na matriz energética nacional atingiu o
patamar de 13%.(MME, 2015).

Figura 1 - Matriz energética brasileira de 2015 com o ano base 2014.

Edlica Biomassa
2% 7%

Gdés Natural
13%

Derivados de
Petrdleo

Hidrdulica
7% 65%
Nuclear
3%
Carvao e Derivados
3%
M Hidraulica M Carvao e Derivados
 Nuclear Derivados de Petrdleo

B Gas Natural M Edlica

Fonte:MME, 2015.

A capacidade instalada de refino era em 2.352 mil barris por dia (bbl/dia) ao final
de 2014, mostrando acréscimo de 149 mil bbl/dia em relagdo a 2013. Em 2014, entrou

em operacdo a Refinaria Abreu e Lima — RNEST, em Pernambuco, com capacidade de
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115 mil bbl/dia. Houve ainda expansdo de 15 mil bbl/dia na Refinaria Gabriel Passos
(REGAP MGQG), e de 19 mil bbl/dia, na Refinaria de Paulinia (REPLAN SP).

Estima-se que a expansdo média anual de demanda pelo gas natural devera ser de
5,7% até o ano de 2021, assim a projecdo da matriz energética brasileira indica que a
participagdo do gas natural serd de 15,5%, nessa data. Esse crescimento se da pelo fato
de que o setor energético prevé uma projecdo de expansdo media anual de 4,7%, sendo o

principal responsavel pelo aumento da demanda do gas (MME, 2012).

3.2 Aplicagdes do Gés Natural

O gas natural apresenta diversas aplicacdes, podendo ser usado como combustivel
para fornecimento de calor, geracdo e cogeracdo de energia e como matéria-prima nas
industrias siderargica, quimica, petroquimica e de fertilizantes.

Durante a exploracdo do petréleo, o gés natural é injetado nos reservatorios naturais
com o intuito de aumentar o fator de recuperacao do petroleo. Ja na industria petroquimica
é utilizado como combustivel para geracao de energia térmica em caldeiras, fornalhas e
refervedores e em turbo-geradores para a geracdo de energia elétrica em plataformas e
unidades de producdo em terra (SANTOS, 2010).

O gés natural também pode ser empregado no setor de transporte como uma opgédo
técnica e economicamente viavel em substituicdo ao alcool e gasolina ou até mesmo do
diesel. A vantagem do uso do GN consiste na reducao significativa da emisséo de residuos
de carbono além de suavizar os custos de manutencdo e aumentar a vida atil do motor.
Por ser mais econémico que outros combustiveis liquidos o seu uso gera uma consideravel
economia para os usuarios (BASTQOS, 2014).

O gas natural é mais empregado na geracao de energia elétrica, através da queima
desse combustivel em caldeiras, motores a combustao interna ou turbinas a gas. Outra
vantagem é que o gas natural pode ser usado em sistemas de cogeragdo de energia que é
a producdo sequencial de mais de uma forma util de energia, a partir do mesmo material
energético.

O gés natural vem sendo utilizado em companhias siderdrgicas como redutor, como
matéria-prima em processos de transformacdo quimica, principalmente para a producéo
de metanol, e na industria de fertilizantes para a producao de amonia e ureia. Por fim seu
uso em residéncias para aguecimento de agua e ambientes substitui o GLP em fogdes e

aquecedores domiciliares.
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3.3 Composicao do Gas Natural

O gés natural (GN) é uma mistura de hidrocarbonetos leves que, em condicdes
normais de temperatura e pressao, encontra-se em estado gasoso, mas também pode ser
encontrado dissolvido em 6leo, nas condi¢des originais do reservatério (VAZ, 2009).

A composicdo do gés natural é afetada por diversos fatores, tais como o local de
origem, o tipo de matéria organica proveniente, 0S processos naturais aos quais foi
submetido, o processamento em unidades industriais, dentre outros fatores. Sua
composicdo consiste predominantemente de metano e quantidades menores de etano,
propano e outros hidrocarbonetos de maior massa molecular.

Além dos hidrocarbonetos que estdo presentes em um maior percentual, o gas
natural também contém algumas impurezas como nitrogénio, didxido de carbono, agua,
gés sulfidrico e hélio. A presenca dessas impurezas é praticamente insignificante, fazendo
com que o GN seja considerado uma mistura de hidrocarbonetos parafinicos.
Ocasionalmente ocorre a presenca de compostos ciclicos e aromaticos.

Na Tabela 1 encontra-se as porcentagens volumétricas das substancias que compde

0 géas natural de acordo com o local onde foi extraido.

Tabela 1 - Composigdes tipicas do gas natural no Brasil distribuida por Estados.
Composicédo Sergipe/ Rio de

(% vol.) Ceara/RN Alagoas Bahia Janeiro Séo Paulo
Metano 74,53 81,32 81,14 79,69 87,88
Etano 10,4 8,94 11,15 9,98 9,27
Propano 5,43 3,26 3,06 59 2,86
Isobutano 2,81 1,84 1,39 2,13 1,16
Isopentano 1,3 0,74 0,72 0,77 0,27
Hexanos e

mais 14 0,42 0,3 0,44 0,07
pesados

Nitrogénio 1,39 1,51 1,43 0,8 1,16
Dioxido de 274 1,97 0,81 05 0,23
carbono

== 1,5 7.5 7.6 6,7 tragos
sulfarico

Fonte: VAZ, 2009.
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O gés natural pode ser classificado segundo a sua origem como gas associado ou
ndo-associado, isto vai depender da predominancia do petréleo na exploracéo da jazida,
de forma que quando se tem uma alta porcentagem de petréleo é denominado gas
associado e é separado no processo de produgdo. J& o gads ndo-associado pode ser
encontrado quando é obtido em grande quantidade diretamente do reservatério, sendo
pequena a quantidade de petroleo produzida. Na Figura 2, se encontra o0 esquema da

origem de extracdo do gas natural (VIEIRA, 2005).

Figura 2- Origem e extracéo do gas.

Fonte: VIEIRA, 2005.

Além disso, 0 gas pode ser denominado como gas Umido quando contém fragdes
liquidas de hidrocarbonetos comercialmente recuperados, e de gas seco quando tem a

fracdo liquida retida depois de processado na UPGN.

3.4 Unidade de processamento de gas natural

O processamento do gas natural consiste nas etapas de condicionamento e
fracionamento do gas em compostos de maior valor agregado, esse ultimo realizado na
UPGN. O condicionamento do gas abrange as etapas de desidratacdo, para evitar a
corrosao e a formac&o de hidratos nos gasodutos, e a dessulfurizacéo, que é a remogao de
composto de enxofre para também evitar a corrosdo. A remogédo do CO; ¢ feita quando
sua presenca no gas é expressiva, de modo a reduzir o custo de transporte e ocorréncia de
processos corrosivos (SANT’ANNA,2005).

O gés natural passa em sequéncia por um processo de resfriamento através de trocas
térmicas, onde 0os compostos mais pesados do gas sdo liquefeitos. Para essa operagéo,

podem ser utilizados diversos processos que variam conforme pressdo disponivel ou
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recuperacdo desejada. O processo empregado na refrigeracdo da UPGN, define a
tecnologia da unidade a ser projetada (CORDEIRO, 2011, ECKERT, 2013).

Atualmente, séo utilizados quatro tipos de processos de resfriamento, que tem como
principio a condensacdo de hidrocarbonetos mais pesados pela reducéo de temperatura.

Um dos métodos € por refrigeracdo simples através da utilizacdo de um fluido
refrigerante. Outra técnica € o resfriamento por aplicacdo de absorcédo refrigerada, onde
0 gas é submetido a um contato direto com um fluido auxiliar numa torre a alta presséao e
baixa temperatura. J& a Turboexpansdo é outro processo utilizado para o resfriamento do
gas através da expansdo em uma turbina. Por fim, a Gltima forma de resfriamento, ocorre
por meio da expansdo Joule-Thompson na qual ocorre uma forte diminuicao de pressao
por expansdo em uma valvula adiabatica (PEREIRA, 2004).

O gés resfriado é separado em uma coluna de destilacdo, onde é promovida a
separacdo das fracOes leves, que inclui os compostos metano e etano, constituintes do
chamado gas residual. As fracbes pesadas, que apresentam um maior valor comercial, sdo
formadas de gas liquefeito de petroleo (GLP) que é constituido de propano, butano e
gasolina natural.

O objetivo principal da unidade € recuperar a maior quantidade possivel de gas
liquefeito por volume do gas natural. As principais etapas de uma UPGN estdo

esquematizadas na Figura 3.

Figura 3 - Etapas de uma unidade de processamento de gas natural.

LIQUEFAGAO
GAS NATURAL SEP/T::;?;O SN TR’E-roAgEg‘TO [ | »| FRACIONAMENTO | —» ESPECIFICAGAO [ |
(RESFRIAMENTO)

SISTEMAS
AUXILIARES

1l

Fonte: Eckert, 2013.

3.5 Processos de separagdo
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Sdo processos que transformam uma mistura de substancias em dois ou mais
produtos com diferentes composicdes, sendo que a separacdo destes pode ser
proporcionada pelo uso de um agente de separacdo, onde nos vasos de flash é a reducéo
de presséo e na destilagdo fracionada é o calor. Em ambos 0s processos o principio da

separacgdo é a volatilidade relativa.

3.5.1 Destilacéo flash

A destilacdo flash € uma operacdo de um Unico estagio no qual a mistura liquida é
parcialmente vaporizada dando origem a duas correntes saturadas, uma fase liquida e uma
fase vapor, que sdo separadas e removidas. Na Figura 4 tem-se uma representacao
esquematica de uma destilacéo flash (ROITMAN, 2002).

Esta operacdo € muito utilizada na primeira fase de separacéo do petréleo ou do gas
natural em uma refinaria, pois reduz o tamanho da torre de fracionamento e/ou o0 seu

consumo energético.

Figura 4-Representagdo de um destilador flash.

Vapor {V,y,hy}

Carga {F,z,hs} P, T

—V

PFITF

Liquido {L,x,h}

Fonte: Gomide, 1997.

3.5.2 Destilacéo fracionada
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A destilacdo fracionada é o tipo de destilacdo mais utilizada em industrias quimicas,
possibilitando a divisdo de uma substancia em varias fracdes na mesma coluna. E uma
operacdo de separacdo de compostos que por via de vaporizacGes e em sequéncia a
condensagOes, aproveita as diferentes volatilidades das substancias e permite o
enriguecimento do vapor com as substancias mais volateis (SEADER, 2011, ROITMAN,
2002).

As vaporizacdes e condensacdes sdo executadas em equipamentos caracteristico
nomeados de torres ou colunas de destilagdo. O processo, em linhas gerais, funciona

conforme esquematizado na Figura 5.

Figura 5 - Representacdo de uma coluna de destilag&o.

e

1 Lo N
2 Produto de Topo D, xp
Carga F,z,q
— N
N-1 Ln+
N
\l/ Qr
>
I-N-l

Produto de Fundo W, xw

Fonte: Gomide, 1997.

A mistura a ser destilada € inserida em um ponto intermediario da coluna, com carga
F, titulado de alimentacdo. Essa mistura pode estar no estado liquido, vapor ou liquido-
vapor. Na parte interna da torre, a carga alimentada se agrega as correntes de liquido e
vapor, sendo que o liquido ird descer até atingir a base da coluna onde encontrara
aguecimento do refervedor.

O refervedor, consiste em um trocador de calor aquecido por vapor d'agua ou outra

fonte quente, que vai trocar calor com uma mistura elevando sua temperatura até a
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ebulicdo. Neste ponto, a mistura emitird vapores que irdo circular em sentido ascendente
na coluna em contracorrente com a carga da alimentacdo da coluna.

Os vapores atingirdo o topo da torre de destilacdo e irdo para um condensador, que
tem a finalidade de liquefazer o vapor que deixara a coluna como produto de destilagcdo
D. No fundo da coluna, a mistura, isenta de componentes mais volateis, deixa o
equipamento como produto residual, W (ROITMAN, 2002).

A separacdo dos componentes da mistura a ser destilada é permitida pela
volatilidade relativa entre os componentes. Ja a transferéncia de massa e a separacao dos
componentes, em niveis de pureza desejados, sdo dados pelo contato entre as fases liquida
e vapor ao longo da coluna.

Utiliza-se o retorno de parte do destilado, D, na forma de refluxo, L,, para melhorar
a eficiéncia da separacéo das fragOes desejadas que enriquece o produto de topo da coluna
com produtos mais volateis, aumentando a pureza do destilado.

3.5.3 Calculo de processo de separa¢ao

O calculo de processo de separagédo, baseados em destilacdo, passa pela resolucéo
de um conjunto de equacdes algébricas (modelo matematico), estas equacdes sdo
aplicadas para cada estagio. Independente da técnica de resolugdo utilizada as seguintes
equacdes precisam ser satisfeitas (GOMIDE, 1997, MULLER, 2012):

e Equacdo de equilibrio termodindmico entre as fases;

e Restricdo de soma das fragdes molares;

e Balango material por componente e global,

¢ Balanco de energia.

A solucdo de um vaso flash ou de uma coluna fracionaria é obtida a partir da
resolugdo das equacOes para cada um dos componentes, que estdo presente em uma

mistura.
3.5.3.1 Equilibrio de fases
O critério de equilibrio de fases implica que a fugacidade de um dado componente

seja a mesma em qualquer fase de uma mistura. Para sistemas ideais, onde as leis de

Raoult e de Dalton sdo satisfeitas, tem-se a Equacdo 1. Essa equacdo relaciona as
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composicdes do componente i nas fases liquida (x;) e vapor (y;) (GOMIDE, 1997,
MULLER, 2012, SEADER, 2011).

Py; = Pf% x; i=1,..,N, (1)

Onde P é a pressdo do sistema e Pt ¢ a pressdo de saturagdo do componente i

que é funcdo da temperatura.
Para sistemas ndo ideais a linearizacdo da fase vapor é realizada pelo coeficiente de
fugacidade do componente i (@;), e o efeito da ndo linearidade na fase liquida € corrigido
pelo coeficiente de atividade y;. Portanto a condigdo de equilibrio se modifica para a

Equacéo 2.
Pwiyi = Pl'sat XiVi i = 1, ...,NC (2)
Na solucéo de problemas de destilacdo, a relagdo entre os componentes nas fases

vapor (y;) e liquida (x;) pode ser representada pela razéo de equilibrio liquido-vapor, K;,

definida pela Equagéo 3.

i=1,..,N, (3)

Quando o sistema pode ser aproximado por comportamento ideal (@, =1e y; = 1)

tém-se a Equacao 4.

A Equacdo 5, referente a volatilidade relativa (a;;), representa o grau de dificuldade
de separar uma mistura por destilacdo. Quanto maior for o seu valor, mais facil sera a
separacdo. Por outro lado, valores baixos sugerem que a separacdo por destilacdo sera
muito dificil ou economicamente inviavel, buscando-se assim a avaliacdo de outras

técnicas de separacéo.

_ Yi/xi _ Ki P
aij__y,-/x,-_K,- iej=1,..,N, 5)
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Genericamente, a condicdo de equilibrio de fases, em qualquer que seja o modelo,

pode ser expresso através da Equagéo 6.

yi = Kix;, K;=f(T,P,x;,yi) (6)

3.5.3.2 Restricao das fracdes molares

A restricdo de composicdo na fase vapor (y;) bem como na fase liquida (x;) é a

consisténcia para a soma das fragdes molares representada pelas Equagéo 7 e 8.

Nex;—1=0 i=1,..,N, (7)

Neyi—1=0 i=1,..,N, (8)

3.5.3.3 Modelagem de vaso flash

O balango de massa global, considerando o processo em estado estacionério, indica
que a soma das vazdes de carga F, deve ser igual a soma das vazdes de vapor e liquido
retirados, conforme representado pela Equacdo 9 (GOMIDE, 1997, MULLER, 2012,
SEADER, 2011)..

A Figura 4 representa a alimentacdo (F) que é abastecida em um tanque na qual
parte da alimentag&o vaporiza (1), o liquido ndo vaporizado (L) séo retirados na base do
tanque.

O balanco de material por componente, dado pela Equacdo 10, representa as fracGes

molares z;, y; e x; de cada componente na alimentacdo, vapor e liquido respectivamente.

F=L+V 9)

FZi = in + Vyl i = 1, ""NC (10)

O balanco de energia no estado estacionario em um vaso flash é dado pela Equacéo

11, mostrando que a soma da energia de saida, associada as entalpias das vazdes de
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liquido (h;) e vapor (h,), deve ser igual ao produto da carga com a entalpia de

alimentagao (hs) junto com a adigao ou remocao de calor (Q).
Fhg +Q =Lh; +Vh, (12)

Essas equacdes juntamente com as equacdes de consisténcia e de equilibrio

constituem o modelo do vaso flash.

3.5.3.4 Modelagem de uma coluna de destilagao

Em colunas de destilacdo fracionada, cada prato é considerado um estagio de
equilibrio. Através da Equacéo 12 observa-se a interacao entre o liquido do prato superior,
Lj_4, e 0 vapor do prato inferior, V;,; onde o balango de massa em um dos pratos da
coluna, j, deve ter a soma das vazGes de vapor (V;) e do liquido (L]-) retiradas deste

estagio. A Figura 6 representa os fluxos em um prato (estagio de equilibrio) de uma
coluna (GOMIDE, 1997, MULLER, 2012, SEADER, 2011)..

O balango de massa por componente é representado pela Equacgéo 13.

Figura 6 - Fluxos em um estagio de equilibrio.

Vi, Vi Li1 |, Xij1

P, T;
Fj; : Estagio j :
Zjj | +— [N ——

—» ! ELV ! Z Q
— |
y1=KXy
Vj+l Yij+1 Lj Xij
Fonte: Gomide, 1997.

P}ZU + Vj+1Yij+1 + Lij_lxij_l = V]yU + L]xlj ] = 1, ,N eli= 1, ...,NC (13)
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Em colunas de destilacdo fracionada o balanco de energia no prato da torre € dado

pela Equacdo 14.

F}'hF,j + I/j+1hV,j+1 + Lj—th,j+1 = ‘/th,j + L]hL,] ] = 1, ,N (14)

Para cada estagio tém-se as equac@es de consisténcia para as fracbes molares e 0
equilibrio de fases.

3.6 Modelagem e simulacéo

A simulacdo é um metodo empregado para examinar o desempenho de um sistema
por meio da concepcdo de um modelo matematico, o qual deve representar da maneira
fiel, as caracteristicas do sistema original (EHRLICH, 1985).

A qualidade do modelo matematico do processo é importante, ja que serve como
restricdo para a validacdo dos dados e estimativa de parametros, de modo a relacionar
medidas individuais junto com a retificacdo de desvios ou falta de ajuste ou residuos e
para uma otimizacdo econémica, a fim de determinar a melhor condicdo de operacédo da
planta (BARALDI, 2015).

Com o modelo matematico escolhido, as variaveis conhecidas e as metas tracadas
do projeto e de operacdo é necessario realizar o Balanco de Informacao, que tem como
objetivo fazer uma analise prévia da consisténcia do problema formulado através do
calculo dos Graus de Liberdade (PERLINGEIRO, 2005).

3.6.1 Graus de liberdade para simulagdo

Para tornar o modelo consistente com uma possivel solucdo Unica, a Equacédo 15,
que € utilizada para calcular o grau de liberdade (G), tem que ser igual a zero. Para isso
ocorrer é necessario especificar algumas variaveis de forma que as mesmas apresentem
um valor fixo (PERLINGEIRO, 2005).

Se o grau de liberdade for menor que zero, o problema é inconsistente e ndo pode
ser resolvido, pois existe um excesso de equacdes ou de especificagdes. Ao contrario, se
o grau de liberdade for maior que zero, o problema é consistente, mas indeterminado,

tendo assim uma deficiéncia de equacGes ou de especificacdes.
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G

V'— (N +E) (15)

Onde:

e N é 0 nimero de equacdes independentes presentes no modelo matematico;

e /' é 0 nimero de variaveis que estdo nas equagdes do modelo;

e E é 0 subconjunto das variaveis com valores mantidos fixos durante os calculos

relativos ao processo.

3.7 Otimizacéao

A otimizacdo consiste no uso de métodos sistematicos que permite minimizar ou
maximizar um determinado objetivo, o qual pode ser produtividade, lucro, rendimento do
processo, reducdo nos impactos ambientais ou perdas no processo. Dessa forma a
otimizacdo atravessa 0s ramos da ciéncia, engenharia e negdcios. Essa técnica € uma das
ferramentas quantitativas mais utilizadas na tomada de decisdo industrial (MIKOSCH,
2006, HIMMELBLAU, LASDON, 2011).

3.7.1 Graus de liberdade para controle e otimizagdo

Ao contrario da simulacdo, para uma possivel otimizacdo de um processo é
necessario que o grau de liberdade ndo seja consistente, isto €, que ndo seja igual a zero,
obtendo assim alguns parametros livres excedentes, conhecido como variaveis de decisao.

Para que a otimizacdo seja alcangada é necessario que as variaveis de deciséo
tenham um impacto relevante sobre a funcédo objetivo. No caso de um processo existente
a escolha dessas variaveis se limita aos parametros que possam ser ajustados.

O graus de liberdade para controle, N,,, € obtido pela compreensdo do processo
como sendo as variaveis independentes que possam ser manejadas por meio externo, tais
como valvulas, equipamentos elétricos e mecanicos ajustaveis. Destes, somente uma

parte deve ser considerada como graus de liberdade de otimizagdo, N,y que é

representado pela Equacédo 16 (REPENNING, 2015).

Nopt =Ny — N, (16)
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Onde N, é o numero de variaveis que ndo afetam a funcéo objetivo.

Em um processo de destilacdo tém-se cinco varidveis de decisdo, se a alimentacao
(1) for conhecida (composicdo, pressdo, temperatura e vazado), assim como 0s estagios
intermediarios (2) da coluna operarem de forma adiabatica e a pressao (3) de cada estagio
for especificada (usual no projeto), sobram apenas dois graus de liberdade que podem ser
usados para especificar a composi¢do dos componentes chave da separa¢do no topo e/ou
fundo da coluna.

Os componentes chaves ou simplesmente as chaves da destilacdo definem a
separacdo e sdo representados por dois componentes, sendo o mais volatil dos dois

denominado chave-leve e o componente menos volatil, chave-pesado.

3.7.2 Otimizagdo de processamento de uma unidade de gas natural

A otimizacdo em uma unidade de processamento foi estudada poe Eckert (2013)
que buscou avaliar o comportamento do lucro operacional de uma unidade produtora de
gés natural e identificar o ponto 6timo de operacdo para cada etapa de fracionamento a
partir de trés cenarios de composicao da matéria-prima.

Eckert (2013) avaliou a funcéo objetivo lucro através da analise de sensibilidade da
unidade os testes foram realizados, a partir da simulagdo estacionaria, utilizando- se o
recurso Sensitivity, constituinte da ferramenta Model Analysis tools do software Aspen
Plus. As variaveis avaliadas foram as temperaturas nos trocadores de calores, a pressdo
do primeiro estagio e a razdo de refluxo das colunas desetanizadora, desbutanizadora e
despropanizadora.

Outro trabalho que utilizou uma unidade de processamento de gas natural, visando
a otimizagéo de ciclos de refrigeracdo por compressao de vapor foi realizado por Baraldi
(2015). A metodologia empregada teve como proposito otimizar este sistema através da
determinacdo dos valores das variaveis a fim de atender a demanda energética e
maximizar a eficiéncia do ciclo.

Para a analise foi utilizada o Excel, com o auxilio da biblioteca termodindmica do
Coolprop, onde foram definidos os valores mais efetivos das variaveis que causam maior
impacto no Coeficiente de Performance (COP) no ciclo da unidade.

Uma anéalise de performance para uma UPGN foi realizado por Domeneghini

(2015) propondo um indice de eficiéncia energética baseado na variagdo da exergia do
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sistema durante o processo, através de uma simulacdo em estado estacionario
implementado no Software AspenPlus. Foram propostas duas expressdes, adaptadas da
literatura, para o calculo da eficiéncia da UPGN.

Buscando a otimizacdo em uma unidade de processamento de gés Praca (2013)
desenvolveu um modelo matematico utilizando programacao linear binaria para apontar
quais as infra-estruturas de distribuicdo de gas natural devem ser implantadas, de modo a
minimizar o custo total. Na resolu¢do do modelo foi utilizado o software LINGO 7.0. O
modelo proposto foi validado através de testes em 3 cenarios elaborados, demonstrando-
se eficiente e flexivel, permitindo a obtencao da solugdo 6tima mesmo quando sujeito a
variacdes dos parametros de entrada.

Bayer (2011) também teve o objetivo de minimizar o custo, porém para solucionar
o problema de otimizag8o utilizou trés diferentes rotas: a primeira, através da funcédo
“Optimizer” que esta acoplado ao proprio simulador HYSYS; a segunda, através do
software EVOLVER 4.0, o qual tem a fungdo de solucionar um problema de otimizacao
modelado em planilha eletrénica usando algoritmo genético e, a terceira, através da

otimizagdo utilizando o método simplex néo linear sequencial.
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4. METODOLOGIA

4.1 Coleta de dados da planta

A metodologia deste trabalho foi aplicada com os dados de uma Unidade de
Processamento de Gas Natural, situada no polo industrial de Guamaré no Estado do Rio
Grande do Norte. As informagdes do processo seréo provenientes do manual de operagéo

da unidade e de trabalhos de simulacéo ja realizados nessa refinaria.

4.1.2 Descricao da unidade

Com os dados coletados, para construcdo da simulagdo € necessario o entendimento
geral da unidade e de todos os seus equipamentos e suas correntes de fluxos.

O processo da UPGN (Figura 7) em estudo é composto por cinco etapas que inclui
0s equipamentos de trocadores de calor, vasos flash, um turbo-expansor e por colunas de
destilacdo. Para um melhor entendimento do funcionamento da unidade, esta sera
apresentada na seguinte ordem: Sistema de resfriamento (A) , turbo expansor (B), sistema

de desetanizacdo (C), sistema de desbutanizacdo (D) e sistema de despropanizacéo (E).

4.1.2.1 Sistema de Resfriamento

Essa etapa junto com o turbo expansor séo constituintes da area fria da UPGN que
é responsavel pela liquefagdo dos componentes mais pesados do gas natural, operando a
baixas temperaturas e altas pressdes, de forma que ele possa chegar ao turbo expansor
com a menor temperatura possivel.

O gés natural, efluente da unidade de pré-tratamento, passa por uma sequéncia de
resfriadores P-01, P”-02, P”’-03 e P”-04, sendo que o primeiro e o terceiro aproveitam o
fluido obtido no topo da torre de destanizacdo (T-24001) para troca térmica com 0 gas
natural, enquanto o segundo e o quarto sdo trocadores nos quais 0 propano proveniente

do ciclo de refrigeracdo atua como fluido refrigerante.



Figura 7 - Fluxograma da unidade de processamento de gas natural I1.

Descricdo dos principais equipamentos

PROPANO

TAG Equipamento TAG Equipamento TAG Equipamento

C-01 Compressor Turbo-Expansor V-24001 Vaso Separador de Gas de Carga V-24007 Acumulador de Refluxo da Deshutanizadora
C-02 Compressores de Gas Residual V-24002 1° Separador de Gas T-24001 Torre Desetanizadora

P-01 1° Trocador Gas x Gas V-24003 2° Separador de Gés T-24002 Torre Desbutanizadora

P-02 1° Refrigerador de Gas V-24004 Separador de Gés para Tubo Expansor T-24003 Torre de Reposicéo de Propano

P-03 2° Trocador Gas x Gas V-24005 Tambor de Descarga do Turbo Expansor TE-01 Turbo Expansor

P-04 2° Refrigerador de Gas V-24006 | Acumulador de Refluxo da Desetanizadora

Fonte: Autor, 2016.
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A corrente de gas natural parcialmente liquefeita flui para o vaso V-24002 (1°
separador de gas natural) onde ocorre a separacao das fases liquida e gasosa A corrente
de fundo (15) sofre brusca reducdo de pressdo e temperatura na valvula B4. O fluxo
bifasico gerado alimenta a coluna de destilacdo T-24001.

A corrente gasosa (49) é resfriada e flui para o V-24003 (2° separador de gas
natural). A corrente de topo desse vaso é refrigerada e em seguida, encaminhada para o
V-24004. A fase liquida (6) € resfriada e entdo alimenta o prato 31 da T-24001.

4.1.2.2 Turbo Expansor (TE)

O turbo expansor € um equipamento mecanico que contém um rotor no qual o gas
natural é movido pelo gradiente de pressdo que incide diretamente sobre as palhetas do
rotor, a alta velocidade, gerando um movimento de rotacdo. Essa expansao provoca a
queda brusca de temperatura do gas natural, fazendo com que as fracfes mais pesadas do

gas natural sejam liquefeitas, originando a partir dai o0 LGN e o gas industrial.

4.1.2.3 Sistema de Desetanizacéo

O sistema de desetanizacdo tem como objetivo o fracionamento das fracfes mais
leve do LGN, de forma que a contaminacdo pelo etano fique em niveis que possibilite o
seu processamento na torre desbutanizadora e consequentemente, do GLP na torre
despropanizadora. A torre de destilacdo desetanizadora (T-24001) possui 44 pratos e
opera a uma pressao de aproximadamente 25,8 bar.

A corrente de topo da T-24001 é composta pelo gas combustivel que encaminhada
a uma sucessao de permutadores, posteriormente, é encaminhada aos compressores C-01
e C-02, para que ocorra a recuperacdo de pressdo de gas para que parte seja
comercializada e a outra parte seja utilizada como combustivel na geracao de energia que
fornece calor as torres de destilagdo da UPGN. O fluxo de fundo da T-24001 alimenta o

sistema desbutanizacéo.

4.1.2.4 Sistema de Desbutanizacdo
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O sistema de desbutanizacdo tem como objetivo o fracionamento do LGN em GLP
(fase gés) e corte em C5. (gasolina natural). A torre desbutanizadora (T-24002) possui 29
pratos e opera a uma pressdo de 14,8 bar. A gasolina natural, produto de fundo da T-
24002, passa por resfriamento para posterior envio a estocagem.

O GLP, efluente do topo da coluna, é misturado com a corrente 11 (fundo da torre
despropanizadora), € condensado e na sequéncia, acumulado no vaso V-07, onde se divide
0 produto em duas: a corrente 42, a qual retorna a coluna T-24002 como refluxo e a
corrente 26 é enviada para o separador. No separador, a corrente € dividida para carga da

torre despropanizadora (43) e produto final segue para estocagem.

4.1.2.5 Sistema de Despropanizacéo

A funcdo do sistema de reposicdo de propano é produzir o propano refrigerante
especificado, que é utilizado como fluido refrigerante na UPNG. A torre
despropanizadora (T-24003) possui 30 pratos e opera a uma pressdo de 21,8 bar. A
corrente de topo da coluna, composta por propano e etano, apos resfriada pode retornar
integralmente a coluna ou recompor a carga da UPGN, conforme as condices do
processo. O produto de fundo da T-24003 retorna ao processamento do GLP na T-24002.

A retirada do propano especificado ocorre em uma retirada lateral.

4.2 Modelagem e Simulacéo do Processo

Foi necessario a modelagem e a validacdo do modelo para a obtencéo de resultados
que se aproximam da realidade de operacdo da planta. A constru¢do do modelo foi
realizada através do simulador de processos iiSE.

O simulador 1iSE possui em sua biblioteca um modelo (Figura 8) de uma unidade
de processamento de gas natural disponivel. Esse modelo ndo possui 0s compressores, 0
turbo expansor e a coluna de despropanizacdo, porém foi feita a escolha de utilizar o
mesmo nesse trabalho, ja que isso ndo iria afetar o objetivo de otimizar os equipamentos
de vasos flash e as colunas de desetanizacdo e desbutanizacdo e nem influenciar a
representacdo da UPGN.

Nesse modelo utilizado, o propano utilizado é produzido na prépria unidade no
ciclo de refrigeracdo, sendo assim foi estimado que 100% do produto fica na unidade,

sendo assim sua receita ndo foi contabilizada.



33

Figura 8 -Modelo para simula¢do de um UPGN diponivel no iiSE.

Rich Gas %‘
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Residual Gas
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Fonte: iiSE, 2016.

A partir do modelo disponivel do simulador iiSE, foi realizado o procedimento
béasico de edicdo das correntes com a inser¢do de dados oriundo do manual de operagao
da unidade, essas especificagdes estdo disponiveis em anexo desse trabalho, adequagéo
dos equipamentos, como exemplo a quantidade de pratos na coluna de destilacdo e qual
o0 estado de equilibrio é feito a alimentagdo proveniente dos vasos flash, tambem foi feito
a ajuste de temperaturas e pressdes dos equipamentos.

O 1iSE possui uma caixa de ferramentas que inclui os principais equipamentos de
uma industria quimica e uma calculadora que foi utilizada nesse trabalho para a inclusao
das equac0es de receita e custo, relacionando as mesmas com as vazdes dos produtos e
com 0s gastos energéticos, o que possibilita uma analise mais dinamica e rapida.

Apos a finalizagdo do modelo no simulador, foi necesséria a validagdo do mesmo
através da comparacdo dos valores e das equacgdes termodinamicas Peng-Robinson (PR)
e Soave-Redlich-Kwong (SRK) obtidos com a simulacéo e o processo real. Considerou-
se validada a simulagdo que conseguiu prever o comportamento das principais variaveis

do processo com precisdo razoavel.
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4.3 Analise de Sensibilidade do Processo

A analise de sensibilidade tem o intuito de examinar o impacto dos parametros
operacionais selecionados nas variaveis de saida do processo. Tal procedimento foi
realizado com o uso do simulador de processos, onde diversas combinacGes entres as
variaveis de operacao foram modificadas criando um “cenario” operacional no simulador.
Para cada “cenario” foi executado uma simulagdo, sendo que os resultados das variaveis
de interesse, como custo, por exemplo, serdo registrados e avaliados. Através da analise
de sensibilidade foi possivel efetuar a busca pelas principais variaveis operacionais que
influenciam o processo, sendo necessario uma avaliagdo preliminar das operacdes da
unidade.

Uma operacgdo unitaria fundamental da planta em estudo é a coluna de destilacéo,
ja que o processo utiliza uma sequéncia de colunas que sdo responsaveis por fracionar os
componentes presentes na vazao de entrada. No sistema de fracionamento se destaca as
colunas de destilacdo T-24001 ja que é responsavel por definir a vazdo de gas natural que
pode ser liquefeita, e a coluna T-24002 onde é obtido o produto com maior valor
agregado. Variando o calor fornecido ao refervedor nas colunas de destilacdo sera
possivel alterar as vazes dos produtos da planta, além de provocar uma mudanca na
carga térmica dos condensadores, e consequentemente, uma variacdo no custo
operacional.

A unidade de processamento possui também um sistema de pré-fracionamento que
é composto por quatro vasos de separacao (tipo flash ja apresentado na sec¢do 1.1.2). Os
vasos V-24002, V-24003, V-24004 e V-24005 permitem um pré-processamento da
alimentacdo nas colunas de destilacdo reduzindo o consumo de energia na T-24001,
ampliando assim a capacidade da unidade. Uma analise de sensibilidade nos pardmetros
de temperatura dessas operagdes unitarias podera alterar a composicéo da vazdo inseridas
na T-24001 e a montante no processo, permitindo assim alterar o custo operacional do

processo.

4.4 ldentificacdo e Quantificacdo dos Custos

Uma analise de custos e/ou de lucratividade pode subsidiar o processo de tomada
de decisOes, assim, a verificagdo dos resultados ndo se baseia apenas na quantidade

produzida ou na venda dos produtos fabricados (BRUNI, 2007).
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Dessa forma, foi necessario quantificar o lucro do processo a partir de variaveis
disponiveis da unidade e de preco dos produtos. Utilizando a Equacdo 17, baseada no

estudo de Eckert (2013), temos o lucro do processo (L) definido como:

L=VGR+VGLP +VC*>—1.23 xCOP (17)

Sendo:
e VGR: Receita de Vendas do Gas Residual;
e VGLP: Receita de Vendas do Gas Liquefeito de Petroleo;
e VC™>: Receita de Vendas de compostos com mais de 5 carbonos;

e (COP: Custo Operacional dos Equipamentos da Unidade.

As Equacdes de 18 até 20 representam a receita da venda dos produtos que € resultado
entre a multiplicacdo do preco (P") e a vazéo disponivel (F") obtida via simulagdo. O Gas
Residual que € utilizado para suprir as utilidades quentes é produzido na prépria unidade,

sendo assim foi desconsiderado 5% da vazdo produto que fica na UPGN.

VGR = P'GR * F'GR % 0,95 (18)
VGLP = P'GLP % F'GLP (19)
VC*5 = P'CYS « F'C*S (20)

O custo operacional foi demonstrado a partir da Equagao 21.

COP = (UAC) = CE (21)

Onde :
e UAC: Poténcia Requerida Pelos Aquecedores;

e (E: Custo elétrico.

Os valores utilizados nesse estudo sdo apresentados na Tabela 2.
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Tabela 2 - Preco dos produtos especificados pela UPGN e o custo da energia elétrica.

Produto Preco  Unidade
Gas residual (P’GR) 1,05 R$/m3
GLP (P’GLP) 2.08 R$/kg
C™ (P’ C*») 2,30 R$/kg
Custo da energia elétrica 0,30 R$/kWh

Fonte: Eckert, 2013.
4.5 Otimizagao

Na Figura 9 tém-se a ilustracdo da sistematica que constitui a solu¢do problema
de otimizacdo presente nesse trabalho, que tem o intuito de maximizagdo da funcéo
objetivo, ou seja, o lucro estimado pela Equacio 17. E possivel observar que o problema
de otimizacdo é modelado e simulado com auxilio de um simulador, no qual os
pardmetros operacionais sdo alterados e uma nova simulacdo é realizada. A cada
simulacdo, verificam-se as principais varidveis de resposta e se avalia o lucro do processo.
O objetivo é encontrar o valor da combinacgédo dos parametros operacionais (temperatura
dos vasos de flash e taxa de refluxo de refervimento das torres) que conduzam a um

méaximo lucro.

Figura 9- Sistematica para a solugdo de um problema de otimiza¢éo.

$
TI' TZ. T3 e T4
Qie Q E:> Q E:>

Fonte: Autor, 2016.

L M,

Neste trabalho a estratégia de busca adotada foi o uso do otimizador ja incorporado

o simulador iiSE, que tem rotinas prontas para otimizacao.
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5 RESULTADOS

5.1 Validacéo

Na Tabela 3 séo apresentados os valores decorrentes das simulagdes, variando o
modelo termodindmico e comparando com os valores reais da saida do gas residual e do
GLP provenientes do manual de operacdo da unidade.

O procedimento de validacdo tem por finalidade verificar se a transformacéao
entrada-saida (input-output) predita pelo modelo tem uma precisdo satisfatdria para
representar o0 mesmo procedimento no sistema real (BALCI,1997). O processamento de
gas natural representado nesse trabalho possui trés correntes de saida, porém para fim de
validacdo foi considerado apenas a saida do gés residual e do GLP.

De acordo com Baker e Lokhandwala (2008) o gas natural possui teores de 75%
a 90% de metano, dessa forma o gas residual € o principal produto, ja que é composto
basicamente de metano. O GLP também é um produto que se destaca em decorréncia da
demanda do mercado e do valor agregado deste produto, a validacdo do mesmo €
relevante. Para a confirmacdo do modelo utilizado foram avaliadas duas equacdes cubicas
de estado, sendo essas Peng-Robinson (PR) e Soave-Redlich-Kwong (SRK). Segundo
Menner (1995) a validacdo pode ser realizada de forma subjetiva ou estatistica, dessa
forma empregando procedimentos estaticos para a escolha da melhor equacdo que
represente o processo real foi calculado o desvio percentual.

Podemos observar na Tabela 3 para o propano no GLP que as duas equacdes de
estado representaram o processo com 0 mesmo erro percentual, entretanto para o teor de
metano e etano no gas residual, o modelo Peng-Robinson conseguiu prever o
comportamento com menor erro percentual. As duas equagBes apresentaram uma boa
reproducéo da unidade de processamento, o que ja era esperado ja que ambas as equacdes
representam bem o comportamento de mistura hidrocarbonetos.

Em decorréncia do menor desvio, nesse trabalho foi escolhido o modelo Peng-

Robinson para a continuidade do estudo.



Tabela 2- Compara¢do da vazao de saida do gas residual e GLP utilizando as equagdes de estado Peng-Robinson (PR) e Soave-Redlich-Kwong (SRK).

G43s Residual GLP
Caio . Simula¢do SRK Simulagdo PR Cafo . Simula¢do SRK Simulacdo PR
Referéncia Referéncia

Vazao Vazao Desvio Vazao Desvio Vazao Vazao Desvio Vazao Desvio
Compostos (Kgmol.h) (Kgmol/h) (%) (Kgmol/h) (%) (Kgmol.h)  (Kgmol/h) (%) (Kgmol/h) (%)
N2 64,21 62,54 2,60% 64,44 0,36% 0 0,00 0,00% 0,00 0,00%
COo2 37,53 38,23 1,87% 37,77 0,64% 0 0,00 0,00% 0,00 0,00%
Metano 2647,83 2675,60 1,05% 2651,87 0,15% 0 0,00 0,00% 0,00 0,00%
Etano 351,76 356,65 1,39% 351,15 0,17% 29,73 31,07 4,49% 31,06 4,46%
Propano 5,58 0,0052 99,91% 0,00 99,99% 175,22 175,36 0,08% 175,36 0,08%
i-butano 0,00 0,00 0,00% 0,00 0,00% 37,39 37,41 0,05% 37,41 0,05%
Butano 0,00 0,00 0,00% 0,00 0,00% 54,90 54,91 0,01% 54,91 0,01%
i-pentano 0,00 0,00 0,00% 0,00 0,00% 2,13 3,87 81,48% 3,91 83,36%
Pentano 0,00 0,00 0,00% 0,00 0,00% 0,84 2,58 206,80% 2,66 216,31%
Hexanos 0,00 0,00 0,00% 0,00 0,00% 0,00 0,00 0,00% 0,00 0,00%
Heptanos 0,00 0,00 0,00% 0,00 0,00% 0,00 0,00 0,00% 0,00 0,00%
Octanos 0,00 0,00 0,00% 0,00 0,00% 0,00 0,00 0,00% 0,00 0,00%
Nonanos 0,00 0,00 0,00% 0,00 0,00% 0,00 0,00 0,00% 0,00 0,00%

Total 3106,92 3133,02 0,84% 3105,23 0,05% 300,22 305,20 1,66% 305,31 1,70%
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5.2 Analise de Sensibilidade

Nesse estudo, variaram-se as temperaturas especificadas nos vasos flash (V-24002, V-
24003, V-24004 e V-24005). A variacdo considerada foi de um intervalo de -10°C a +10°C em
relacdo a temperatura nominal especificada. Enquanto que a carga térmica fornecida ao
refervedor sofreu a alteracdo de um intervalo de até 30% do valor base. Na Tabela 4 encontram-

se os valores limites das variaveis para a analise de sensibilidade.

Tabela 3 - Limites das variaveis para analise de sensibilidade

. ., Limite Especificacdo Limite

Equipamento Variavel . . .
inferior de processo  superior

Flash V-24002 Temperatura -279C -179C -72C
Flash V-24003 Temperatura -35,5¢C -25,52C -15,52C
Flash V-24004 Temperatura -52,42C -42,4°C -32,4°C
Flash V-24005 Temperatura -88,3°C -78,32C -68,32C

Torre T-24001 Carga de Refervimento 2700 kW 3744 kW 4200 kw
Torre T-24001 Carga de Refervimento 1200 KW 1630 kW 2200 kW

As analises realizadas nesta secdo tem o intuido de promover um maior entendimento
do comportamento da unidade de processamento do gas natural e do impacto no lucro frente as
principais variaveis de decisdo. Com esse intuito, verificou-se o efeito de cada variavel
individualmente, sendo as demais foram mantidas fixas.

Os testes foram realizados, a partir da simulacdo estacionaria, utilizando- se o recurso

Response Study, constituinte do software iiSE.

5.2.1 Temperatura do Vaso Flash V-24002.

Na Figura 10 podemos observar o comportamento da variagcdo da temperatura do vaso
flash mantendo as variaveis da temperatura dos outros vasos e da carga de refervimento das

colunas de destilacdo constante.
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Figura 10 — Porcentagem do lucro da UPGN variando a temperatura do vaso flash VV-24002.
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Fonte: Autor, 2016

Segundo ECKERT (2007) o lucro estimado na UPGN referente ao cenario base de
matéria-prima e de precos dos produtos é estimado em aproximadamente R$ 115.238,00/h a
qual o gas residual representa 68,9% deste valor, nesse trabalho o valor encontrado foi de R$
110.393,91/h essa diferenca pode ser compreendida, ja que nesse estudo como ja mencionado
alguns equipamentos nao foram considerados e nem a receita do propano produzido na UPGN.

Para analise de sensibilidade se considerou como referéncia 0 caso base entdo se
atribuiu o valor de 100% referente a esse cenario do lucro, dessa forma foi possivel ver se ao
variarmos uma variavel se ela aumenta esse porcentual base ou diminui, podemos observar que
o lucro é afetado sensivelmente por uma variacéo de temperatura no primeiro vaso flash, pode-
se verificar também que com o aumento da temperatura tem-se uma reducdo na lucratividade.

Podemos observar na Figura 11 que com o aumento da temperatura as receitas do gas
residual e do GLP decai, isso por que a UPGN comeca a produzir menos produto, ja que comeca
a se distanciar da temperatura de ebulicdo dos mesmo, sendo assim o vaso flash que teria o
intuito de reduzir o trabalho da coluna de destilacdo fracionada (T-24002), sobrecarrega a
mesma, fazendo com que o processo de separacdo seja mais arduo e gerando menos vapor

(produto).
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Figura 11- Receita do Gés Residual e do GLP variando a temperatura do vaso flash V-24002.
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5.2.2 Temperatura do Vaso Flash V-24003

A sensibilidade da temperatura do segundo vaso flash foi avaliada e os resultados foram

obtidos conforme a Figura 12.

Figura 12 - Porcentagem do lucro da UPGN variando a temperatura do vaso flash VV-24003.
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Podemos observar que a sensibilidade do lucro frente a variagfes na temperatura do
vaso flash V-24003 é relativamente menor se comparado ao primeiro vaso. Além disso,
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diferentemente do primeiro vaso, com a diminui¢do da temperatura tém-se uma reducéo no
lucro. Verifica-se também com a Figura 13 que um dos motivos dessa reducdo pode ser dado
pelo fato da atenuacéo do custo.

A reducdo do custo se da pelo fato que o produto do fundo do Vaso V-24003 entra na
torre de destilacdo T-24001 a temperatura de -20°C, para isso ele passa por um trocador de calor
logo ao dimuniur a temperatura no vaso tem um consumo maior com enérgia pelo trocador de
calor.

Figura 13 - Receita e Custo da UPGN variando a temperatura do vaso flash V-24003.
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5.2.3 Temperatura do Vaso Flash V-24004.

Na Figura 14 podemos observar a analise do comportamento do lucro da UPGN em

relacdo a variacdo da temperatura do terceiro vaso flash VV-24004.
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Figura 14 - Porcentagem do lucro da UPGN variando a temperatura do vaso flash VV-24004.

__100,05%
o X
o -
o 3
T @ 100,00%
- o)
> 9
® O
S o 99.95%
3 ©
(O]
S €
° 8 99,90%
o QL
o (O]
E —
S 3 9985%
8 ©
5 2
o
> 99,80%

-55 -50 -45 -40 35 30
Temperatura Vaso V-24004 (2C)

Fonte: Autor, 2016

Com o aumento da temperatura no terceiro vaso flash, observa-se um aumento do lucro.
Este efeito ocorre, pois, com um aumento da temperatura tem-se uma reducao de custo com a
energia. Isso ocorre porque a corrente que sai no fundo do V-24004 se mistura com a corrente
que sai do topo do vaso V-24005, a qual que passa por um trocador de calor para
condicionamento da corrente de alimentacao da coluna T-24001. Ao reduzir a temperatura do
V-24004, aumenta o gradiente de temperatura com o trocador 0 que consequentemente aumenta
0 gasto de energia.

Na Figura 15 podemos observar a variagcdo da poténcia do trocador a qual a corrente de
fundo da V-24004, a temperatura do vaso flash VV-24004 e o custo e da UPGN.

Figura 15 - Poténcia do trocador e custo da UPGN variando a temperatura do vaso flash V-24004.
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5.2.4 Temperatura do Vaso Flash V-24005.

A analise de sensibilidade realizada no Vaso Flash V-24005, apresentou resultados
significativos no lucro da UPGN, porém temperaturas inferiores a -77°C a UPGN comeca a
operar com o lucro inferior ao caso base.

Na Figura 16 podemos observar o comportamento do lucro da UPGN em relacdo a
temperatura do V-24005.

Figura 16 - Porcentagem da lucratividade da UPGN variando a temperatura do vaso flash VV-24005.
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Fonte: Autor, 2016.

A corrento de fundo do Vaso V-24005 também passa por um trocador de calor antes de
ser alimentada na Torre 24001, a temperatura desse trocador é de -67°C, sendo assim operar 0
vaso flash a temperaturas inferiores da temperatura do trocador se tem um consumo maior de

energia.

5.2.5 Carga térmica no refervedor da T-24001.
Variando-se a Carga térmica no refervedor da coluna desetanizadora T-24001,

observou-se que o lucro da UPGN aumenta com o aumento da carga termica (Figura 17).
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Figura 17- Porcentagem da lucratividade da UPGN variando a Carga térmica no refervedor da T-24001.
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Esse aumento do lucro se da pelo fato que a carga térmica do refervedor nao tem um
impacto direto no custo da UPGN, ja que é utilizado o gas residual produzido na unidade para
gerar essa carga, dessa forma se tem uma repercussao de 5% a menos na receita do gas residual,
mas como se tem um aumento do que é produzido, como podemos observar na Figura 18, o
aumento do lucro é compreensivel, ja que por mais que a unidade esteja consumindo mais gas
residual ela também esta produzindo mais.

Podemos verificar na Figura 18 que outro fator que contribui para o aumento do Lucro
da UPGN é que com 0 aumento da carga térmica, também se produz mais GLP que é um
produto de grande valor agregado.

Figura 18 - Receita do gas residual e GLP variando a Carga térmica no refervedor da T-24001.
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5.2.6 Carga térmica no refervedor da T-24002.
Por fim, foi feita a ultima analise de sensibilidade na coluna desbutanizadora. Tais
resultados séo apresentados na Figura 19, onde é possivel observar o lucro da UPGN em relagéo

a Carga térmica no refervedor.

Figura 19 - Variacdo da lucratividade com a Carga termica do refervedor da T-24002.
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A lucratividade variou sensivelmente com a variacdo de refervimento da coluna T-
24002, porém a reducéo da carga (abaixo de 1400 KW) observa-se que a lucratividade diminui.
Verifica-se na Figura 20 que ao diminuir a Carga térmica no refervedor a UPGN passa a
produzir mais GLP e consequente produz menos C5+ um produto com o maior valor agregado,

fazendo que dessa forma, trabalhar com Carga térmica do refervedor mais elevadas é vantajoso.

Figura 20- Variagdo da Vazdo dos produtos C5+ e GLP com a Carga térmica no refervedor da T-24002.
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5.2.7 Analise Geral

De forma geral a lucratividade variou sensivelmente em funcéo das variaveis analisadas.
Na Tabela 5 € apresentado um resumo da influéncia das variaveis de processos ao diminuir, as
temperaturas e a carga térmica de refervimento em relacdo ao caso base sobre as vazdes dos
produtos Gas Residual (FGR), GLP (FGLP) e C*™ (FC™), as especificacbes das fracdes de
metano (MGR) e etano (EGR) na corrente de gas residual e a lucratividade do processo (Lucro).
Quatro tipos de efeitos foram considerados: aumento (+), decréscimo (-), ora positivo, ora

negativo ( +) ou auséncia de efeito (N).

Tabela 4- Efeito da variagdo (diminuicdo) das variaveis inerentes aos equipamentos sobre as vazdes de produtos da UPGN,
especificagbes do gas residual e lucratividade do processo.

Equipamentos V-24002 V-24003 V-24004 V-24005 T-24001 T-24002

FGR (+) (#) (+) (#) (-) N
FGLP (+) (-) (#) (-) (#) (+)
FC* (-) (#) (+) (+) (-) (-)
MGR (-) N (+) N (+) N
EGR (+) N (-) (+) (#) N
Lucro (+) (+) (#) (+) (#) (-)

Como podemos observar na Tabela 5 todos os equipamentos sofreram de forma sensivel
a variacdo das variaveis escolhidas nesse trabalho em relacdo ao lucro da UPGN, porém para
continuar os estudos foram considerados apenas 0s equipamentos V-24002 e T-24001 ja que 0
mesmo tiveram um aumento do lucro maior de 0,3% ao aumentar a temperatura e a carga

térmica, respectivamente em cada operacao unitaria.

5.3 Otimizacéo da Unidade

A otimizacdo da Unidade de Processamento do Gas Natural foi realizada utilizando a
recurso Optimization tool disponivel no simulador iiSE. Para analisar o comportamento do
lucro foi escolhido as variaveis que tiveram maior efeito para a decisdo, sendo essas a

temperatura do primeiro vaso (V-24002) e a carga termica do refervedor da T-24001.
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Com o intuito de atender as restricdes operacionais do processo, essas variaveis de
decisdo foram limitadas. A temperatura de entrada do gas natural no primeiro vaso de flash é
de -17 °C e a temperatura do segundo vaso € de -25,5 °C. Dessa forma, a temperatura do
primeiro vaso foi limitada nessa faixa (de -25 °C a -17 °C) para ndo implicar em novos
investimentos. Ja para a Carga térmica no refervedor na T-24001, foi considerado que uma
variacdo da ordem de 30% seria factivel para o refervedor sem que houvesse a necessidade de
uma maior area instalada, o que implicaria em novos custos de investimento.

Na Tabela 6 é feita a comparacao da vazdo dos produtos, as especificacbes das fracdes
de etano e metano do gés residual, lucro da UPGN e as variaveis de decisdes. Para facilitar

visualizag&o e andlise foram considerados os seguintes simbolos:

o (+): Valor aumentou apo6s a otimizacéo;

. (-): Valor diminui apds a otimizagéo;

o “N”: valor se manteve constante apos a otimizagao;
o “FIXA”: Valor foi mantido fixo para a otimizagao.

Tabela 5 - Comparagdo das variaveis de processos, produtos gerados na UPGN e lucro.

Simulacdo Otimizacao Situagao

FGR 3106,92 Kgmol/h Ijglriwlolc}i (+)
FGLP 305,31 Kgmol/h 294,44 Kgmol/h (-)
FC+5 53,95 Kgmol/h 59,51 Kgmol/h (+)
MGR 0,8522 0,852 N
EGR 0,1132 0,1151 (+)
Lucro R$ 110.393,91/h R$ 163.240,00/h (+)
T V-24002 -17 °C -24,99 °C (-)
T V-24003 -25,59C -25,5¢C FIXO
T V-24004 -42,4 °C -42,4 °C FIXO
T V-24005 -78,8 °C -78,8 °C FIXO
TR T- 24001 3744 KW 4827,98 KW (+)
TR T- 24002 1630 KW 1630 KW FIXO

Podemos analisar na Tabela 6, que a otimizacao convergiu de maneira que a temperatura
do vaso flash (V-24002) diminuisse e se aproximando da temperatura do préximo trocador

minimizando o custo. Segundo Lee (2002) o processo de resfriamento do gés natural representa
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um custo de 25-50% do custo da UPGN, o que se explica uma maior economia ao processo ao
reduzir a temperatura do primeiro flash é que se tem uma economia de energia significativa do
proximo trocador de calor da unidade pela qual a corrente do topo do vaso passa.

A carga térmica no refervedor aumentou 29% o que elevaria o custo energético, porém
a UPGN para essa etapa de processo utiliza uma porcentagem do gés residual produzido na
prépria unidade reduzindo assim o impacto do aumento da carga térmica no refervedor no custo.
E possivel observar que as variaveis de decisdo ficaram proximas aos seus limites operacionais.
Variagfes mais expressivas dessas varidveis implicariam em custos de investimentos e/ou
operacionais que deveriam ser levados em consideracdo. Nesse estudo, considerando essas
restricGes operacionais, a lucratividade apresentou um valor de R$ 163.240,00/h, o que implica
em um aumento de 48% em relacdo ao caso base.
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6 CONCLUSAO

Neste trabalho foi executada uma anélise na Unidade de Processamento de Gas Natural
visando a lucratividade do processo. Foi realizado um estudo entre as equacdes de estado Peng-
Robinson e Soave-Redlich-Kwong, foi verificado que os resultados obtidos com a
equacdo Peng-Robinson teve uma melhor representatividade da UPGN.

Foram analisados diferentes cenarios de operacao para a unidade, através de analise de
sensibilidade em variaveis selecionadas no processo. A lucratividade da unidade foi calculada
através de expressOes adaptadas da literatura e apresentou uma variagao sensivelmente dentro
dos intervalos em que as variaveis de processo foram analisadas. As analises de sensibilidade
foram proveitosas para examinar restricbes operacionais.

Observou—se que a temperatura do primeiro vaso flash V-24002 e a carga térmica no
refervedor da coluna desetanizadora T-24001 foram as varidveis mais importantes dentre as
consideradas, pois suas influéncias sobre a vazao, receita e custo foram mais acentuadas que as
demais. Esse estudo permitiu escolher duas, entre as seis variaveis analisadas, como variaveis
decisorias para a etapa de otimizacao.

Verificou-se que para buscar o maior lucro operacional, deve-se operar o0 vaso flash V-
24002 a temperatura menor do que especificadas originalmente, quando o sistema € otimizado
a mudanga da temperatura foi de -24,99°C.

Para a analise da carga térmica no refervedor valor de 4827,98 kW foi encontrado depois
da otimizacdo do processo, observando um aumento dessa variavel ao comparar ao valor
original, por fim os resultados obtidos na simulagdo ao ser comparado aos valores da
UPGN otimizado permitiu ter uma percepgdo que existe um espago para a otimizagdo da
unidade.

Esse trabalho permitiu determinar as melhores tendéncias dos valores para as variaveis
de decisdo para determinar as melhores condigdes de operacdo de alguns equipamentos.
Entretanto, dado a quantidade de variaveis de processos que ndo foram analisadas e a
complexidade da unidade propde-se para trabalhos futuros uma analise da UPGN de forma

geral.
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ANEXO |
1.1 Caracterizacdo da Carga
Volume %
N2 64,45 1,86
CO2 37,77 1,09
Metano 2652,11 76,54
Etano 382,19 11,03
Propano 175,33 5,06
i-butano 37,42 1,08
Butano 55,44 81,6
i-pentano 14,55 0,42
Pentano 21,14 0,61
Hexanos 16,63 0,48
Heptanos 6,58 0,19
Octanos 1,04 0,03
Nonanos 0,35 0,01
H20 (ppm) - <0,1e0,5ppm (Méax.)
Total (Kgmol/h) 3465,00 -
Vazédo massica (Kg/h) 75468 -
Riqueza (% molar)
Temperatura (°C) 55 -
Pressdo (Kgf/cm ©) 69,0 -
Peso molecular 21,78 21,78
Densidade do Vapor (Kg/m®) 64,10 -
Viscosidade do Vapor (cP) 0,014 -
Calor especifico (Kcal/Kg°C) 0,63 -
Fator de compressibilidade (z) 0,85 -
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56

Vazao Nominal: 2.000.000 m 3/d a20°C e 1 atm.

Presséo = 69,5 Kg/m 2
Temperatura = 50°C
Densidade = 66,4 Kg/m3

Composicdo Enxofre = 0,3 ppm max.

1.2 Caracterizacdo de Produto

Vazéo Presséo Temperatura
Produto
M3/D Kgficm? oC
Gés Natural (carga) 2.000.000 69,5 50,0
21,0 45,4
Propano Especial
340 t/d 25,5 45,0
GLP
25,5 45,0
Gasolina (Natural) 178 14,1 45,0
Gas Residual 1.741.800 69,0 45,0
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_ Propano GLP Gasolina | Gas Residual
N> - - - 2,07
CO2 - - - 1,21
Metano - - - 85,36
Etano 15 9,9 - 11,34
Propano 98,4 58,34 - 0,18
i-Butano 0,1 12,45 0,06 -
n-Butano - 18,28 0,93 -
I-pentano - 0,71 21,42 -
n-Pentano - 0,28 35,06 -
Hexano - - 28,73 -
Heptano - - 11,37 -
Octano - - 1,79 -
Nonano - - 0,60 -
Total (Kgmol/h) 10,00 300,22 57,87 3106,92
Vazéao Massica(Kg/h) - 14200 4648 56621
Vaz&o volumétrica (m>/d) - 29,5 7,4 1076,4
Temperatura (°C) 60,2 45 45 45
Pressdo (Kgf/cm ©) 21,5 25,5 14,1 69,0
Peso molecular 43,90 47,30 80,33 18,22
Densidade (Kg/m®) - - - 52,60
Viscosidade (cP) - - - 0,013
Calor especifico (Kcal/ (KgeC) 0,93 0,73 0,57 0,62
Viscosidade (cP) 0,064 0,087 0,23 -
Densidade (Kg/m®) 426 482 624 -
Peso Molecular 43,90 47,30 80,33 -
Fator de Compressibilidade (Z) - - - 0,90
Estado Fisico Vapor Liquido Liquido Vapor
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