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RESUMO

ROMAO, J. F. Otimizac&o de um complexo de producéo de gas de sintese a partir de
gas natural. 2020. 186 f. Dissertacdo (Mestrado em Engenharia Quimica) — Instituto
de Quimica, Universidade do Estado do Rio de Janeiro, Rio de Janeiro, 2020.

O aumento da demanda de gés natural em niveis globais tem estimulado véarios
estudos sobre a otimizacao da producdo de gas de sintese. Entretanto, as formas de
abordagem desse problema na literatura possuem diversas limitacdes, tais como,
modelagem do processo restrita ao reator, utilizacdo de indices técnicos constantes
ou analises econdmicas simplificadas. Visando preencher estas lacunas, o propésito
desse trabalho é propor uma formulacdo mais geral para a solucdo do problema de
sintese de processos de um complexo de producédo de gas de sintese, onde se
apresentam trés tecnologias de producdo de gas candidatas, além de haver a
possibilidade de selecdo de uma unidade de remocéo de CO,. Duas formulacfes séo
exploradas, uma delas envolve a minimizacdo do custo total anualizado e a outra
envolve um problema multiobjetivo que considera a maximizacdo do lucro e a
minimizacdo de emissdes de gases de efeito estufa. Ambas as formulagbes sao
organizadas em uma estrutura geral, na qual as restricdes de balanco de massa sao
empregadas para descrever a relacédo entre as diversas unidades na superestrutura.
O comportamento de cada unidade é representado na otimizacdo através de um
conjunto de restricbes associadas a modelos polinomiais. Os parametros destes
modelos foram obtidos através da aplicacdo de um procedimento de estimacéo de
parametros utilizando dados oriundos do software Hysys®. As simulacGes para
geracdo do conjunto de pontos para a modelagem empirica dos processos sao
baseadas em fluxogramas completos. A formulacdo do problema de otimizacéao
também contém uma avaliacdo econémica abrangente que leva em conta 0s custos
operacionais fixos e variaveis além dos custos fixos de investimento. Os resultados
mostram que a ferramenta desenvolvida pode ser aplicada com sucesso para a
determinacao da configuracdo de menor custo para um complexo de processamento
de gas natural. Adicionalmente, a frente de Pareto de um problema de projeto foi
gerada para ilustrar também a utilizacdo da ferramenta no problema de otimizacéo
multiobjetivo para a conciliacdo entre aspectos econdmicos e ambientais.

Palavras-chave: Otimizacdo de processos. Otimizacdo multiobjetivo. Programacéao
nao linear inteira mista. Modelagem mateméatica. Modelos

substitutos. Estimacdo de parametros. Gas de sintese. Gas natural.



ABSTRACT

ROMAO, J. F. Optimization of a synthesis gas production complex from natural gas.
2020. 186 f. Dissertacdo (Mestrado em Engenharia Quimica) — Instituto de Quimica,
Universidade do Estado do Rio de Janeiro, Rio de Janeiro, 2020.

The increase in the demand for natural gas at global levels has stimulated
several studies about the optimization of synthesis gas production. However, the ways
of approaching this problem in the literature have several limitations, such as, process
modeling restricted to the reactor, utilization of constant technical indices or simplified
economic analysis. Aiming to fill these gaps, the purpose of this work is to propose a
more general formulation for the solution of the process synthesis problem of a
synthesis gas production complex, where it is presented three candidate technologies
for the gas production, in addition to the possibility of selecting a CO> removal unit.
Two formulations are explored, one of them involves the minimization of the total
annualized cost and the other involves a multi-objective problem that considers profit
maximization and greenhouse gas emissions minimization. Both formulations are
organized in a general structure, where the mass balances constraints are employed
to describe the relations among the different units present in the superstructure. The
behavior of each unit is represented in the optimization through a set of constraints
associated to polynomial models. The parameters of these models were obtained
through the application of a parameter estimation procedure employing data from a
commercial simulator. The simulations for the generation of the set of points for the
empirical process modeling are based on complete flowsheets. The problem
formulation also contains a comprehensive economic assessment that considered
fixed and variable operating costs in addition to fixed investment costs. The results
show that the developed tool can be applied successfully for the determination of the
least cost configuration of a natural gas processing complex. Additionally, a Pareto
front of the design problem was generated to illustrate the utilization of the tool in the
multi-objective optimization problem for the compromise between economic and
environmental aspects.

Keywords: Process optimization. Multi-objective optimization. Mixed integer nonlinear
programming. Mathematical modeling. Surrogate models. Parameter

estimation. Syngas. Natural gas.



LISTA DE FIGURAS

Figura 1 — Demanda total de energia Primaria .............cceeeeeriiniiiiiieeiee e 19
Figura 2 — Principais rotas de monetizagdo do gas natural ............cccccceeevviiiiiinnnnnenn. 21
Figura 3 — Fluxograma de processo da Reforma a vapor ...........ccccceeeeiinnnnnnnnnnnnns 34
Figura 4 — Fluxograma de processo da Reforma autotérmica..........cccccceeviuvvvnnennnn. 35
Figura 5 — Fluxograma de processo da Reforma @ SeCO..........cccceeuummimiiimiininnniiinnnns 36
Figura 6 — Processo de separacdo de CO2 do gas de sintese via aminas................ 37

Figura 7 — Entradas e saidas do modelo substituto para os processos de reforma..41
Figura 8 — Entradas e saidas do modelo substituto para o processo de separacéo de

Figura 9 — Projecéo bidimensional das malhas de pontos utilizadas para o ajuste e
para verificacdo de desempenho dos modelos empiriCoS...........cuvvieiiieeeerreeeiinnnnnnnn. 48
Figura 10 — Analise estatistica da estimacao de parametros para reforma a vapor..50

Figura 11 — Analise estatistica da estimacéo de parametros para reforma autotérmica

Figura 12 — Analise estatistica da estimacao de parametros para reforma a seco ...51

Figura 13 — Analise estatistica da estimacéo de parametros para separacao de CO:

Figura 14 — Avaliacdo de performance dos coeficientes técnicos relacionados a
(=1 {0] g 0= U= V= o o CO PP 53
Figura 15 — Avaliacdo de performance dos coeficientes técnicos relacionados a
reforma QUIOTEIMICA ......ooeeeeee e 53
Figura 16 — Avaliacdo de performance dos coeficientes técnicos relacionados a
FEIOIMA @ SECO ..o 54
Figura 17 — Avaliacdo de performance dos coeficientes técnicos relacionados a
Y=] o= L= Tot= Lol o [ O @ F SRR 54
Figura 18 — Entradas e saidas do modelo substituto para estimativa dos custos com
investimentos das unidades de reforma..........cccccooeiii 66
Figura 19 — Entradas e saidas do modelo substituto para estimativa dos custos com
investimentos da unidade de separag@o de COz.......ccoeeeeeieeiiiiiiiiiiieeeeeeeeeeeee 67
Figura 20 — Visao geral do empreendimento.............covuuviiiiiiiiiiiiccciie e 69
Figura 21 — Modelo que representa o comportamento uma unidade de processo....73

Figura 22 — Superestrutura do problema: correntes de processo ........ccccceeeeevvvvnnnnnn. 75



Figura 23 — Superestrutura do problema: correntes de utilidades.................cccccuuneee 75
Figura 24 — Superestrutura do problema: Interdependéncias entre as unidades...... 76
Figura 25 — Custo total anualizado e emisséo de didxido de carbono para diferentes
caracteristicas demandadas para corrente de gas de Sintese ..........ccccceeeeeeeriiinnnnee. 95

Figura 26 — Arranjo da planta para producédo de gas de sintese com razdo molar

[ D2 L@@ I o [0 F= = 01K PSS 97
Figura 27 — Arranjo da planta para producédo de gas de sintese com razdo molar
[ D20 L@@ I o 11 = = e 0 S 98
Figura 28 — Arranjo da planta para producédo de gas de sintese com razdo molar
[ D20 L@@ I o 11 = | = e = RRSPRSRR 100
Figura 29 — Arranjo da planta para producédo de gas de sintese com razdo molar
H2/CO igual @ 2,00 ........cuuiiiieiiee ettt e e e e e e e e e e e e e e e et naeeeee s 101
Figura 30 — Arranjo da planta para producédo de gas de sintese com razdo molar
H2/CO igual @ 2,50 ........uuiiiiieeiie ettt e e e e e e e e s et eaeeas 102
Figura 31 — Arranjo da planta para producdo de gas de sintese com razdo molar
[ D2 L@@ I o T = | = T 70 USSR 104
Figura 32 — Arranjo da planta para producdo de gas de sintese com razdo molar
[ D2 L@@ I o TN = | = T 78 USSP 105
Figura 33 — Arranjo do complexo para o objetivo de minimo custo total anualizado
(LU e o] (oS R oo (] (o] =1 P 108
Figura 34 — Fronteira de Pareto resultado da otimizacdo multi-objetivo.................. 110

Figura 35 — Carga nominal dos processos variando com a emissdo de CO; da planta

................................................................................................................................ 111
Figura 36 — PFD simulado da Reforma a vapor .............ccccceeiiieiiiiiieiiiiiiee e 118
Figura 37 — PFD simulado da Reforma autotérmica ..............ccovvvveviiiiiiiiee e, 119
Figura 38 — PFD simulado da Reforma a Seco...........cocuvvvciiiiiiiiiiiceieee e 120

Figura 39 — PFD simulado da Remocao de CO2 ..........ouvvciiiiiiiiiiieeiieee e 121



LISTA DE TABELAS

Tabela 1 — Faixas das variaveis independentes............ooocvuiiiiiiiee i 39
Tabela 2 — Correlagdo entre categorias dos gréficos e coeficientes técnicos............ 49
Tabela 3 — Fatores tipicos para estimativa do custo total de investimento................ 58

Tabela 4 — Parametros para correlacao de estimativa de custo de equipamentos ...59
Tabela 5 — Estimativas de custo com investimento para os casos base................... 61
Tabela 6 — Fatores tipicos para estimativa do custo fixo de producao...................... 62
Tabela 7 — Estimativa de custo com méo de obra executante por tipo de processo.64
Tabela 8 — Estimativa de custo com mao de obra por tipo de processo ................... 64

Tabela 9 — Critérios de qualidade do gas de sintese para atendimento a cada processo

[0 =70 0= T F= U | (S 89
Tabela 10 — Dimenséo e tempo de processamento do problema............ccccevvvveeeeee. 91
Tabela 11 — Parametros de custo e cargas de referéncia..........ccceeeveeeveeeeeeeeeeeennnnne. 92

Tabela 12 — Consumo e producado de utilidades para o sub-cenario de producéo de
corrente UNica de gAs d€ SINIESE ......uuuuiiiiii i e e 106

Tabela 13 — Consumo e producado de utilidades para o sub-cenario de producéo de

multiplas correntes de gas de SINESE .......uuiiiiiiiiiieieici e e 109
Tabela 14 — Balanco material: Reforma a vapor ...........ccooevviiiiiiiiiceeceeeiiceee e 122
Tabela 15 — Balanco material: Reforma autotérmica ...........ccccceevveeeviiiieiiiiiineeeee, 127
Tabela 16 — Balanco material: Reforma a SECO...........cccovvvvviiiiiiiiieeeceeeiie e 132
Tabela 17 — Balanco material: Remogao de CO2 ..........coovvviiviiiiie e 136

Tabela 18 — Tabela de parametros dos coeficientes técnicos............cccevvvveeeeeeenne. 182



LISTA DE ABREVIACOES E SIGLAS

TAP Lucro total anualizado

TAC Custo total anualizado

CCOP Custo anual de producgéao
ACC Custo anual de investimento
VCOP Custos variaveis de producédo
FCOP Custos fixos de producao
TAP Lucro total anualizado

TFCC Custo total do investimento
ISBL Custo ISBL

OSBL Custo OSBL

FC Custo fixo investido

D&E Custo com projeto e engenharia

X Custo com encargos com contingéncias
oL Custo com méo de obra

R Receita



LISTA DE SIMBOLOS

Letras latinas:

Ciny;
Cinvypga
Crm;
Cut,
Ctax,

Dn
Eghgg ;
Etghg,

Fijji

Fijij

fmpc,j

fmptec,i
Fngb

Fp; ;
Fptei,j

Fri,j

Parametro de correlacao de custo

Parametro de correlagéo de custo

Representa 0s principais componentes presentes no gas de sintese e
gue determinam as suas caracteristicas

{H2: Hidrogénio, CO: Monoxido de carbono, CO2: Diéxido de carbono}
Custo com a aquisicéo de equipamentos

Custo de investimento da unidade j com excec¢do da UDEA ($)

Custo de investimento da UDEA ($)

Custo da matéria prima i ($/t)

Custo da utilidade u ($/t ou $/MWHh)

Custo associado a emissdo do gas g ($/t)

Diametro nominal do equipamento (m)

Eficiéncia da soldagem

Vazao do gas de efeito estufa g que sai no gas de chaminé do forno do
processo j (t/h)

Vazao total do gas de efeito estufa g que sai nos gases de chaminé dos
fornos das unidades selecionadas (t/h)

Vazao massica do produto i que sai do processo j para o processo j’ (t/h)

J

Vazao massica da matéria-prima ou reagente i que vem do processo j
para o processo j (t/h)

Fracdo massica do componente ¢ contido no gas de sintese produzido
pelo processo |

Fracdo massica do componente ¢ na corrente de produto i

Carga de referéncia de gas natural admitida na unidade de reforma j, no
caso base de simulacao (100 t/h)

Vazao massica do produto i fabricado pelo processo j (t/h)

Vazao massica vendida do produto i fabricado pelo processo j (t/h)
Vazao massica de matéria-prima ou reagente i admitida no processo |
(h)



Frfei’j

Fsgb

Ftpte;
Ftrfe;

Irr

NHz2
Pint
PS
Pprod;

Qu,jrj

Qu,j,jl

Vazdo massica comprada da matéria-prima ou reagente i para o
processo j (t/h)

Carga de referéncia de gas sintese admitida na unidade de UDEA, no
caso base de simulacao (100 t/h)

Vazao total do produto ou subproduto vendido i (t/h)

Vazéo total da matéria-prima comprada i (t/h)

Representa os gases de efeito estufa que saem pela chaminé dos fornos
{CO2: di6xido de carbono}

Horas de operacgéo por ano (7920 h/a)

Representa as matérias-primas, os produtos e os subprodutos

{NG: gés natural, S: vapor, O2: oxigénio, CO2: dioxido de carbono, SG:
gas de sintese, SG2MeOH: gas de sintese para producdo de metanol,
SG2Urea: gas de sintese para producéo de fertilizantes, SG2FT: gas de
sintese para a producéo de combustiveis liquidos}

Taxa de juros (% a.a.)

Representa as unidades de processo candidatas

{SR: Reforma a vapor, ATR: Reforma autotérmica, DR: Reforma a seco,
UDEA: Remocéo de diéxido de carbono}

Observacgéao experimental

Total de observacdes experimentais

Comprimento/altura do vaso (m)

Expoente da correlacdo que depende do tipo de equipamento
Quantidade de matéria em monoxido de carbono no gas de sintese
Quantidade de matéria em diéxido de carbono no gas de sintese
Numero estequiométrico do gas de sintese utilizado como parametro de
gualidade para producédo de metanol

Quantidade de matéria em hidrogénio no gas de sintese

Presséo interna do equipamento (kgf/cm?2)

Tensdao permissiva (kgf/cm2)

Preco de venda do produto ou subproduto i ($/t)

Taxa relacionada a utilidade u que vem do processo j’ para 0 processo j
(t/h ou MW)

Taxa relacionada a utilidade u que sai do processo j para 0 processo j’
(t/h ou MW)



Qtufe,
Qtute,

Qufeu,j
Quiu,j
Quo, j

Qute,, ;

RM

SC

Sqr

tw

Xjp ou

Xjvr

(yc)k
(ye)k

Taxa total da utilidade comprada u (t/h ou MW)

Taxa total da utilidade vendida u (t/h ou MW)

Taxa comprada da utilidade u admitida no processo j (t/h ou MW);

Taxa relacionada a utilidade u admitida no processo j (t’h ou MW)

Taxa relacionada a utilidade u produzida pelo processo j (t/h ou MW)
Taxa vendida da utilidade u produzida pelo processo j (t/h ou MW)
Raz&o molar entre hidrogénio e monoxido de carbono no géas de sintese
utilizado como parametro de qualidade para producdo de combustiveis
liquidos sintéticos

Variavel relacionada ao tamanho do equipamento

Coeficiente estequiométrico do gas de sintese utilizado como parametro
de qualidade para producdo de amoénia e ureia

Soma dos quadrados dos residuos

Tempo de vida do projeto (a)

Espessura da parede do vaso (m)

Representa as utilidades consumidas e produzidas

{S: vapor, DW: agua desmineralizada, FG: gas combustivel, EP: energia
elétrica}

Variaveis de entrada do modelo de segunda ordem

Variavel relacionada ao processo j e a propriedade v

Fator de resposta do modelo de segunda ordem
Valor predito k

Valor “experimental” k



Letras gregas:

Bo
By
Bov
Bov
AH

€g,j

6"Sg,j,v,v'
04,0/
O 0,00
Hpi, jwur
09 jvv

HXu, jvur

Fator de escala (0,6)

Parametro independente do modelo de segunda ordem

Parametro linear do modelo de segunda ordem

Parametro bilinear do modelo de segunda ordem

Parametro polinomial do modelo de segunda ordem

Entalpia (kJ/mol)

Coeficiente técnico que representa a razdo entre a vazdo massica de

emissao do gas de efeito estufa g e a vazéo

caso base que é admitida na unidade j

Parametro & do modelo
coeficiente técnico &
Parametro & do modelo
coeficiente técnico ¢
Parametro & do modelo
coeficiente técnico
Parametro & do modelo
coeficiente técnico p
Parametro & do modelo
coeficiente técnico ¢
Parametro & do modelo
coeficiente técnico y
Parametro § do modelo

coeficiente técnico w

polinomial,

polinomial,

polinomial,

polinomial,

polinomial,

polinomial,

polinomial,

que

que

que

que

que

que

que

massica de gas natural do

esta relacionado com o

esta relacionado com o

esta relacionado com o

esta relacionado com o

esta relacionado com o

esta relacionado com o

estd relacionado com o

Coeficiente técnico que representa a razao entre o custo de investimento

na unidade j e a vazdo massica de gas natural do caso base que é
admitida nessa unidade ($/(t/h))

Coeficiente técnico que representa a razao entre a vazdo massica de

produto i e a vazdo massica de gas natural do caso base que é admitida

na unidade |



Pi,j

Ps

Pe,j

Xu,j

Wy, j

Coeficiente técnico que representa a razao entre a vazdo massica da
matéria-prima i e a vazdo massica de gas natural do caso base que é
admitida na unidade |

Massa especifica do metal

Coeficiente técnico que representa a fracdo méassica do componente ¢
contido no gas de sintese produzido pelo processo j

Coeficiente técnico que representa a razdo entre a vazdo massica da
utilidade comprada u e a vazdo massica de gas natural do caso base que
€ admitida na unidade |

Coeficiente técnico que representa a razdo entre a vazdo massica da
utilidade vendida u e a vazao massica de gas natural do caso base que é

admitida na unidade |



1.1
1.1.1.
1.1.2.
1.2.

1.3.
1.4.
2.
2.1.
2.2.
2.2.1.
2.2.2.
2.2.3.
2.2.4.
2.3.
2.3.1.
2.3.2.
2.3.3.
2.3.4.
2.3.5.
2.4.
3.
3.1.
3.1.1.
3.1.1.1.
3.1.2.
3.1.3.
3.1.3.1.
3.2.

SUMARIO

INTRODUGAOD ...ttt 16
Estrutura da diSSertagao .........coooeveeeieiiiee e 18
REVISAO DA LITERATURA . ...t e, 19
GAS NALUTAl ... 19
Gas natural como MAateria-pPrima .......ccceeeeeeeeeeeeeeeeeeeee e 20
Monetizac80 do gas NAUrAl..........cooeeeeiiii e 20

Otimizacéao do fluxograma de processo para producéo de gas de sintese
21

ViS80 geral da lIteratura ...........eeeeueueeiiiiiiiiiiiiiiiiiiiii e 24
A insercao do presente trabalho na literatura............ccccccciiiiiiiiiinnnnnnnns 25
MODELAGEM ... e e e e e ees 26
Unidades candidatas .........ccuuuuiiiiiieiiiiiiiiirs e e e e e e e e e e e e 26
Simulagcdo dOS CasS0S DaASE .....cccv i, 27
REfOIMAa @ VAPOL ..o 28
Reforma auUIOTEIMICA ......oov v et 29
REfOIMA @ SECO ..o oo 30
Unidade de separaCao de COo....oooevveiiiiiiiieiee e 32
Desenvolvimento do modelo substituto (“surrogate model”)................ 38
Selec80 dO MOAEIO ....coei e 38
Escolha das variaveis de entrada ...........cooeeeeeeeee e 39
Escolha das variaveis de Saida ........oooovveeieiiiiie e 40
Formulacdo dos modelos MatemMALICOS .....ooevvvveeeeeeeeeeeeeeeeeeee e 42
Descricdo matematica dos MOdelOS .........covveeeeiiiiiiiie 43
Avaliacdo da qualidade do ajuste e da acuracia dos modelos............... a7
ANALISE ECONOMICA ..ottt 55
Custo total anualizado (TAC) ... 55
Custo total de investimento (TECQC).......cccuvriiiirieeee e it e e e e e e e e ssreraeeeeeeas 57
Custo com a aquisicdo de equipamentos (€e).......cceeeeeeeeeeeeeiiiiiiiieeeeeeeeeennnns 58
Custo variavel de produc8o (VCOP).....ccoeeiiiiieieeeeeeeeeeeeeeeeeee e 61
Custo fixo de producdo (FCOP)......ccoeiiiiieieeeeeeeeeeeeee e, 62
CUStOS COM MAO A€ ODIA.....uuiiiii i 63

Lucro total anualizado (TAP) ... 65



3.2.1.

3.3.

4.1.
4.2.

42.1.
4.2.2.
4.2.3.
4.2.4.
4.2.5.
4.2.6.

4.2.7.

5.2.
5.3.

5.3.1.
5.3.2.

5.4.

RECEITA (R)...ievvuuiieiiiii et e e e e e e e e e et e e e e et e e e earanas 65

Modelo substituto para estimativa do custo com investimento............. 66
OTIMIZACGAO ...ttt nanad 69
Preparagao da SUPEreSIrULUIa.......oooveiei i 70
FOrMUIAGAO ... 77
Problema MoN0-0bJELIVO .........uuuuirie e e e e e 77
Problema MUItiOBJETIVO .......ccevvvriirie e e e e e 80
RestricBes de capacidade méaxima das unidades de processo .................... 83
Restricbes de demandas dos processos consumidores de gas de sintese..84
RestricGes de balanco de massa em cada unidade ...........ccceevvvevvvvninneeennnn. 84
Restricdes de balancos de massa nos divisores e nos misturadores da
SUPEIESITUTUI . ..ot evt ettt et e et e et e et e e et e e et e e e ea e e e ea e e e enn s 86
Restricdes associadas as caracteristicas das correntes de gas de sintese .88
RESULTADOS E DISCUSSOES ..., 91
Parametros dos problemas de otimizag8o ...........cccooeeeeie 92
[V I aT N0 g 1P2= Tot= o o L= I o U F3 o 93
Producéo de uma unica corrente de gas de Sintese..........cceeeveeeveeeeeeeeeeeenn. 93
Producéo de correntes de gas de sintese com caracteristicas diversas ....107
Otimizaga8o MUILI-ODJELIVO ..uveuiii e 109
CONCLUSOES E SUGESTOES......ccooiiiiiieiisieieeeisesie e 112
REFERENCIAS ...ttt ettt eaeaae e 114
APENDICE A — SIMUIAGAD ........eeviivieeie e e ete e eeeee et ses e 117

APENDICE B — Tabelas de parametros dos modelos substitutos.............. 182



16

INTRODUCAO

A disponibilidade de gés natural no mundo vem crescendo significativamente
nos ultimos anos com a descoberta de reservas como as de gas de xisto nos Estados
Unidos (EIA, 2019) e de gés associado ao petroleo do Pré-sal no Brasil (MACHADO,
2019), abrindo assim a possibilidade de conversédo dessa matéria-prima em produtos
de maior valor agregado, ao invés de utilizd-lo exclusivamente em fun¢éo de seu
conteudo energético. Em relacdo a conversao do gas natural, destacam-se as rotas
guimicas associadas a producao de gas de sintese. O gas de sintese é uma mistura
de hidrogénio e 6xidos de carbono, sendo uma corrente intermediaria para a producao
de varios produtos importantes, tais como, metanol, amonia, dimetil éter, acido acético
e combustiveis liquidos sintéticos.

Em funcao desse cenario, a presente dissertacdo apresenta uma investigacao
da otimizacdo do projeto de um complexo para a producédo de gas de sintese, via
processamento de gas natural.

As tecnologias candidatas na otimizacdo do projeto do complexo para a
producéo de gas de sintese exploradas na dissertacdo foram a tradicional reforma a
vapor, a reforma autotérmica e a reforma a seco, escolhidas isoladamente ou em
combinacdo. A selecdo de processos e dos valores das variaveis operacionais é
essencial na busca do fluxograma de processo 6timo e na avaliacdo dos seus
impactos técnico-econdmicos e ambientais.

A reforma a vapor € um processo amplamente usado em refinarias para
geracdo de hidrogénio, necessario nos processos de hidrotratamento e
hidrocragueamento. Nesse processo, os hidrocarbonetos contidos no gas natural
reagem com o vapor de agua na presenca de catalisador, produzindo oOxidos de
carbono e hidrogénio. A reforma a vapor tem como desvantagem o fato de envolver
uma reacdo altamente endotérmica, o que implica na necessidade de grandes fornos
e uma elevada emisséo de diéxido de carbono. Porém, € a alternativa que produz gas
de sintese com o maior teor de hidrogénio, sendo, portanto, o mais indicado para

sintese de amoénia e ureia.
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A reforma autotérmica € um processo levemente exotérmico, no qual os
hidrocarbonetos contidos no gas natural reagem com oxigénio puro em um reator
especial para producdo de gas de sintese. O teor de hidrogénio no gas de sintese
gerado nessa alternativa é inferior aquele obtido no processo de reforma a vapor,
sendo usualmente indicada para a producao de metanol e, por utilizar um forno muito
pequeno quando comparado ao forno da reforma a vapor, apresenta uma emissao
muito menor de diéxido de carbono em relacdo aos outros processos candidatos.

A reforma a seco é um processo fortemente endotérmico, que produz gas de
sintese a partir da reacéo do dioxido de carbono com os hidrocarbonetos contidos no
gas natural. Este processo produz um gas de sintese com menor teor de hidrogénio
dentre as tecnologias candidatas e apresenta um alto custo de implantacdo, estando
também associado a maiores emissdes de CO,. Do ponto de vista comercial, esta
alternativa ndo apresentou grandes usos industriais até agora, porém devido a sua
capacidade de processar diretamente dioxido de carbono, tem sido largamente
estudada na literatura.

De forma complementar, a analise também contemplou uma unidade de
separagdo de CO: por absorcao utilizando amina. Esta unidade ndo implica em
nenhum processo reacional para producédo de gas de sintese, porém foi inserida na
analise pois abre a possibilidade no ambito da otimizacao de ajustar a composicao de
uma corrente de gas de sintese através da retirada de CO2 da mesma.

As abordagens anteriores da literatura visando a otimizacdo do processo e a
determinacdo da rota mais adequada para o processamento de gas natural
apresentam diversas limitacGes, tais como modelos simplificados das unidades
industriais (MARTINEZ-GOMES et al., 2017) e nado inclusédo das variaveis de processo
na otimizacdo (CHOI et al., 2008).

Diante das limitacdes da literatura e da importancia do tema, o objetivo principal
desse trabalho é executar uma abordagem mais completa na otimizacdo de um
complexo de processamento de gas natural, na qual o modelo de cada unidade
contemplaria de forma detalhada os sistemas de reacéo, de separacao e de reciclo.
Os resultados obtidos através destes modelos via simulagdo no software Hysys®
serviram de base para a geracdo de modelos empiricos que foram inseridos na
otimizacdo na forma de um problema de programacao nao-linear inteira mista (MINLP)
para proposi¢éo do fluxograma de processo 6timo da planta. Este problema tem como

funcao objetivo a minimizag¢ao do custo total anualizado para a produ¢ao de uma ou
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mais correntes de gas de sintese de acordo com as demandas das demais unidades
presentes no complexo que irdo utilizar o gas de sintese como matéria-prima (e.g.
metanol, ureia, combustiveis liquidos). Adicionalmente, foi realizada também uma
analise de otimizacdo multiobjetivo contemplando a maximizacdo do lucro total

anualizado e a minimizacdo das emissfes de dioxido de carbono.

Estrutura da dissertacao

O presente trabalho esta dividido em seis capitulos, organizado conforme
descrito a seguir:

O primeiro capitulo traz a reviséo da literatura referente ao tema de pesquisa.

O segundo capitulo apresenta a modelagem dos processos estudados,
descrevendo a estrutura da geracdo dos casos simulados e a estimacdo de
parametros para a construcdo dos modelos empiricos adotados.

J& o terceiro capitulo tem por propdésito apresentar a metodologia utilizada para
realizar a analise econémica do problema proposto.

O quarto capitulo apresenta a estrutura geral da formulacdo da otimizacéo,
incluindo também a abordagem multiobjetivo explorada nesse trabalho.

O quinto capitulo exibe os resultados obtidos relativos a otimizacdo nas suas
diferentes modalidades.

Por fim, no sexto capitulo, estdo as consideracdes finais da pesquisa, as licdes

aprendidas com o estudo, as recomendacfes de pesquisas futuras e as conclusoes.
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1. REVISAO DA LITERATURA

Nesse capitulo apresentam-se as principais contribuicdes da literatura a
respeito dos temas relevantes para a realizacdo do trabalho.

1.1. Gas natural

O relatério de Perspectiva Mundial de Energia (WEQO) da Agéncia Internacional
de Energia (IEA, 2018) prevé que o gas natural é o Unico combustivel féssil para o
gual a demanda global cresce em todos o0s cenarios nos préximos anos, como
ilustrado na Figura 1. Nos Estados Unidos, o gas natural ultrapassara o petréleo e se
tornara o combustivel mais consumido até 2030. Basicamente o gas natural assume
cada vez mais o papel de um combustivel féssil de transicdo para uma base
energética futura limpa.

Figura 1 — Demanda total de energia primaria

Units: EJ/yr
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Fonte: IEA / WORLD ENERGY OUTLOOK, 2018

Descobertas recentes de grandes reservas, como as de gas de xisto nos
Estados Unidos e de gas associado ao petrdleo do Pré-sal da Bacia de Santos no

Brasil, tém estimulado o emprego econdmico desta matéria-prima.



20

1.1.1. Géas natural como matéria-prima

O processamento de gas natural via producdo de gas de sintese é uma
tecnologia essencial para monetizagdo do gés natural. Trés das principais rotas para
geracgdo de gas de sintese sdo as seguintes: Reforma a vapor, Reforma autotérmica
e Reforma a seco (LIU et al., 2010). Cada tecnologia apresentada utiliza reagentes
diferentes, sejam: vapor d’agua, oxigénio em conjunto com vapor e diéxido de

carbono.

1.1.2. Monetizacdo do gas natural

A Figura 2 exibe os principais intermediarios e produtos que podem ser
fabricados a partir dos hidrocarbonetos basicos presentes no gas natural. Por
exemplo, o gas rico em metano, que é o componente preponderante do gas natural,
€ usado para aquecimento domeéstico, como insumo energético em industrias, para
geracao de energia elétrica e como fonte de produtos quimicos e combustiveis.

O gas natural pode ser convertido em uma variedade de derivados, direta ou
indiretamente. Dentre os métodos diretos, destacam-se a oligomerizacdo do metano
a acetileno e o acoplamento oxidativo do metano a etileno. Métodos indiretos de
utilizacdo de gas natural, fatalmente requerem a producdo de gas de sintese, que é
composto principalmente de hidrogénio e monéxido de carbono, e que pode ser
produzido por um dos seguintes processos ou uma combinacdo deles: reforma a
vapor, reforma autotérmica e reforma a seco. Uma vez produzido, o gas de sintese
pode ser transformado numa gama de intermediarios e de produtos (AL-DOURI et al.,
2017).
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Figura 2 — Principais rotas de monetizagédo do gas natural
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Fonte: Adaptado de Nwaoha et al, 2014.

1.2. Otimizacao do fluxograma de processo para producado de gas de sintese

O desafio de gerar gas de sintese por meio da otimizacdo do fluxograma de
processo baseando-se em rotas tecnoldgicas distintas foi abordado por varios autores
recentemente na literatura.

Choi et al. (2008) apresentaram uma estratégia de otimizacao integrada de uma
planta de producdo de gas de sintese industrial com reciclo de CO2 para utilizac&o
como reagente dos processos de producédo de gas de sintese em paralelo: reforma a
vapor, reforma a seco de metano e reacdo reversa de troca de agua e gas. A
formulagdo matematica leva em conta aspectos econémicos, além de utilizar o
balanco de energia como restricdo para a otimizagdo. No entanto, o estudo néo
aprofunda a avaliacdo econd6mica, considerando somente a soma dos custos dos
equipamentos. Além disso, os rendimentos de producdo de gas de sintese foram

valores fixos baseados em informacdes da literatura.
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Kralj (2014) propds a utilizacdo de modelos polinomiais a duas variaveis,
pressao e temperatura da reacao de reforma, para solugdo de um problema MINLP
com objetivo de selecionar gas natural ou biogas como matéria-prima mais favoravel
para fabricacdo de metanol. O modelo foi elaborado por meio de pontos gerados em
casos rodados no simulador Aspen Plus®. Entretanto o equacionamento resultante
ndo levou em conta a interferéncia cruzada das variaveis independentes do modelo,
embora o fluxograma de processo considerado fosse substancialmente completo.
Cabe também reforcar que a avaliacdo econémica foi simplista, assim como na
maioria dos trabalhos na area.

Noureldin et al. (2014) apresentaram uma abordagem que seleciona de
maneira otimizada a tecnologia ou conjunto de tecnologias e condi¢cdes reacionais
necessarias para atender a uma qualidade especifica de gas de sintese, maximizando
uma fungéo objetivo de natureza econdmica (“economic potential”’) que contempla
receitas e despesas. O problema é resolvido através de programacdo matematica
utilizando o software LINGO®. A composicdo do gas de sintese produzido por cada
tecnologia foi baseada nas condicbes de equilibrio termodinamico obtidas via
minimizacdo da funcdo de Gibbs, tendo sido validadas através do software Aspen
Plus®. Contudo, a abordagem limitou-se a analise técnico-econdmica apenas dos
reatores, ndo levando em conta as etapas de separacdo, de purificacdo e de
recuperacdo de calor, que também representam custos expressivos do investimento.

Em outro trabalho do mesmo grupo de pesquisa, Martinez-Gomes et al. (2017)
aplicaram abordagem semelhante para a otimizacdo da producéo de gas de sintese,
porém estendendo-a para incluir questdes de seguranca. Neste caso, a modelagem
termodinamica é diretamente utilizada via o software Aspen Plus®, sendo a otimizacéo
realizada via algoritmos genéticos através de uma interface com o software Matlab®.
A limitacdo do ponto de vista da descricao das diferentes tecnologias apenas atraves

dos seus reatores permanece neste trabalho.
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O modelo desenvolvido em Noureldin et al. (2014) foi aplicado por Afzal et al.
(2018) para a investigagao da reducéo das emissdes de CO: para a producéo de géas
de sintese utilizando o processo de reforma seca combinado a outras tecnologias.
Métricas técnicas, econdbmicas e ambientais foram usadas para avaliar as varias
opcoes, porém a modelagem dos processos foi simplista, porque utilizou rendimentos
fixos de hidrogénio, monodxido e dioxido de carbono baseado na estequiometria da
reacdo de producao de gas de sintese partindo de metano. A avaliacdo econémica
também foi enxuta, uma vez que somente custos de producao foram avaliados, ainda
gue se tratasse de um problema de projeto, onde os custos de investimentos sao
naturalmente considerados.

Al-Sobhi et al. (2018) apresentaram uma estrutura de otimizagao para a selecéo
ideal de caminhos econ6micos e ambientalmente sustentaveis para processamento
de géas natural, otimizando o fluxograma e as condigdes operacionais. Os principais
processos estudados foram producdo de gas natural liquefeito, de combustiveis
liquidos sintéticos e de metanol, tendo sido estes simulados usando o Aspen Plus®
para determinar os rendimentos de diferentes unidades de processamento em varios
modos de operacao, isto é, essa variavel tinha carater discreto. O modelo foi aplicado
para maximizar o lucro total da planta de processamento de gas natural com
penalidades por impacto ambiental.

Balasubramanian et al. (2018) exploraram a otimizacdo de uma planta de
producédo de gas de sintese usando modelos de reatores rigorosos. Abordaram o0s
processos de reforma a seco, reforma a vapor, oxidacdo parcial ou a combinacao
desses. Também desenvolveram modelos substitutos algébricos para comparacao
com os modelos rigorosos de simulacdo, concluindo que a substituicdo dos modelos
de alta fidelidade por seus substitutos algébricos mais simples fornece uma maneira
eficiente de sintese de reatores baseados em superestruturas. Usando programacao
nao-linear inteira mista aplicada aos modelos apenas dos reatores de sintese, a
utilizagédo de CO> como matéria-prima foi maximizada. A limitagcdo das contribui¢cdes
anteriores da literatura em descrever o comportamento dos processos através da

modelagem apenas dos reatores também é verificada neste trabalho.
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1.3. Viséo geral da literatura

Tal como apresentado, a analise da literatura identificou limitacdes recorrentes
nos trabalhos anteriores a respeito da otimizacdo da producéo de gas de sintese:

a) Rendimentos fixos

Varios trabalhos anteriores utilizaram rendimentos fixos para estimativa da
producdo de hidrogénio e 6xidos de carbono, o que limita a qualidade do resultado,
pois ignora a possibilidade de ajustar as condicbes operacionais (e.g. pressao,

temperatura e razédo de alimentacéo) para aumentar o lucro do empreendimento.

b) Modelagem do processo unicamente atraves dos seus respectivos

reatores

Em uma série de trabalhos, o comportamento dos processos € modelado
apenas para os reatores, desprezando equipamentos importantes como caldeiras de

recuperacao de calor, vasos separadores, resfriadores, serpentinas, entre outros.
C) Anélise econdmica limitada
A analise econdmica dos artigos utilizados como base para esse trabalho

raramente € completa. Em poucas ocasibes foram avaliados os custos de

investimentos de forma rigorosa.
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1.4. A insercao do presente trabalho na literatura

Diante do panorama da literatura apresentado, o objetivo desse trabalho é
preencher as principais lacunas acima descritas na solugdo de problemas de
otimizacdo de uma planta de producdo de gas de sintese, utilizando modelos
substitutos polinomiais para representacdo dos consumos e das producdes de
correntes de processo e utilidades, assim como para representacdo dos custos de
investimento. Desta forma, € possivel otimizar o sistema considerando a busca por
condicdes operacionais 6timas.

Os modelos que descrevem cada processo ha presente proposta contemplam
todos os equipamentos presentes, eliminado assim a limitacao de varios dos trabalhos
anteriores, que se ativeram apenas aos reatores.

As unidades de processo selecionadas foram modeladas de maneira completa,
considerando as operacdes unitarias classicas. Adicionalmente, os custos de
investimentos levaram em conta os principais custos fixos e variaveis de producéao,

garantindo assim a amplitude necessaria para a analise econémica.
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2. MODELAGEM

A otimizacdo do complexo de conversdo do gas natural envolve a inser¢cdo na
sua formulacdo de modelos mateméaticos de cada processo alternativo investigado.
Como estes processos sao complexos, envolvendo muitos equipamentos diferentes,
cuja modelagem rigorosa contempla uma série de relacdes matematicas altamente
nao-lineares, para garantir robustez e velocidade de convergéncia na otimizagéo,
optou-se por uma abordagem alternativa para a modelagem do processo, baseada
em modelos empiricos capazes de descrever o comportamento da simulacédo de cada
unidade (“surrogate model”).

De acordo com esta proposta, 0 modelo matematico a ser inserido na
otimizacao foi desenvolvido em duas etapas. Na primeira etapa, simulacdes rigorosas
de cada processo investigado foram realizadas utilizando o software Hysys®. Estas
simulacdes foram executadas variando-se as condi¢cdes operacionais de acordo com
um espaco de busca a ser explorado na otimizacao. A partir deste conjunto de dados,
a segunda etapa consistiu na proposicdo de modelos matematicos empiricos e o
correspondente ajuste de seus parametros de forma a promover a melhor aderéncia

entre os resultados da simulacao original e as respostas do modelo.

2.1. Unidades candidatas

O processo de reforma a vapor, por sua vez, representa a tecnologia mais
amplamente utilizada para geracéo de géas de sintese (JULIAN-DURAN et al., 2014),
0 que torna a sua escolha para processo candidata um tanto quanto 6bvia.

Ja a reforma autotérmica € geralmente associada ao processo de producao de
metanol. Esse processo produz uma corrente de gas de sintese com menor teor de
hidrogénio, porém demanda menos investimentos que uma unidade de reforma a

vapor, além de emitir menos diéxido de carbono.
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O baixo custo atual do gas natural nos Estados Unidos e o0 anseio de reduzir a
emissao de diéxido de carbono tém estimulado o interesse no processo de reforma a
seco (LUYBEN, 2014). Por essa razéo, selecionou-se essa tecnologia como uma das
candidatas para compor o fluxograma de processo do complexo de geracdo de gas
de sintese.

Finalmente, a unidade de remocéao de dioxido de carbono foi elencada, porque
permite alterar a composicao da corrente de gas de sintese, aumentando assim 0s
graus de liberdade na busca pelo menor custo. Adicionalmente, esta unidade produz
COo, que tanto pode ser vendido, como pode ser utilizado como matéria-prima para

reforma a seco.

2.2. Simulacao dos casos base

Neste subitem sdo apresentados memoriais descritivos de cada processo
considerado na otimizacdo. As condicbes de processo descritas correspondem
aquelas implementadas no caso base. A partir destes valores, as condicbes
fundamentais de processo foram posteriormente modificadas de forma a gerar o
modelo do espaco de busca proposto na otimizacao.

O Apéndice A contém os fluxogramas de processo simulados, os pacotes
termodinamicos adotados, os balancos de massa e de energia resultantes das
simulacdes, as listas de componentes quimicos, além dos modelos utilizados para
representar cada equipamento para um determinado conjunto de condicdes referentes

ao caso base.
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2.2.1. Reforma a vapor

Gas natural a 28 °C e 30 kgf/cm2 é inicialmente admitido em uma das
serpentinas da zona de convecgao do forno reformador antes de passar pelo reator
de dessulfurizacdo, onde o enxofre sera eliminado da corrente, de maneira a evitar o
envenenamento do catalisador de reforma. A reagéo de dessulfurizagcéo ocorre a 365
°C. Gés natural dessulfurizado € misturado ao vapor superaquecido e em seguida
aquecido novamente na zona de conveccéo do forno a 600 °C, para ser introduzido
nos tubos preenchidos com catalisador, na secéo de radiacao do forno, onde ocorrem

as reacoes de producéo de gas de sintese:

CH, + H,0 & CO +3H, AH = +206 kJ/mol (Reagéo 1)

CO + H,0 < CO, +H, AH = —41kJ/mol (Reacao 2)

Gas reformado que sai do reator a 1.000 °C e 25 kgf/cm? é resfriado através da
geracao de vapor saturado a 30 kgf/cm2 em uma caldeira de recuperacédo de calor
residual. A corrente de gas de sintese que sai do trocador a 300 °C troca calor com
uma corrente de agua de caldeira em outro trocador de calor, até que esta atinja a
saturacao. Depois disso, um resfriador a ar reduz a temperatura do gas até 120 °C. O
condensado formado é separado do gas em um vaso e em seguida é direcionado a
outro resfriador a ar, para a reducao de temperatura até 40 °C. Apds a passagem em
outro vaso de separacao, o gas de sintese € disponibilizado no limite da bateria da
unidade a 40 °C e 23,5 kgf/cm2. O condensado do segundo vaso € misturado ao do
primeiro, para envio a uma torre de stripping para retirada do diéxido de carbono
presente, de forma que este possa ser recuperado e reutilizado na geracéo de vapor

para reacao, reduzindo assim a compra de agua desmineralizada.
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A corrente de agua desmineralizada admitida no limite de bateria da unidade a
5,5 kgf/cmz e 30 °C é bombeada para ser pré-aquecida na ultima serpentina da zona
de conveccao do forno reformador. Em seguida, parte dessa agua a 30 kgf/cm2 e 120
°C é encaminhada para resfriar o gas reformado que sai da caldeira recuperadora, e
a outra parte é direcionada a antepenultima serpentina do forno para mudanca de
fase. O vapor saturado efluente a 234 °C precisa ser superaquecido a 365 °C, e para
tal, passa mais uma vez em uma das serpentinas do forno. O vapor gerado é
encaminhado ao coletor de vapor da planta.

Parte da 4gua que foi encaminhada ao resfriamento do gas reformado, sai
saturada do permutador e é direcionada para o tubuldo da caldeira recuperadora. O
vapor saturado que sai do tubuldo passa por mais uma serpentina da zona de
conveccgao para superaquecimento. Em seguida, parte do vapor gerado € destinado
ao coletor de vapor da planta e a outra parte é misturada ao gas natural
dessulfurizado.

Aléem da agua desmineralizada, o ar para combustdo no forno reformador
também é pré-aquecido, apos a passagem em duas serpentinas da zona de
conveccao, entrando com 30 °C e chegando aos queimadores com 475 °C.

A Figura 3 contém o fluxograma do processo de reforma a vapor descrito acima.

2.2.2. Reforma autotérmica

Consiste na combinacado da reforma a vapor e da oxidacdo parcial, onde a
energia necessaria para a reacdo € menor devido a compensacdo das entalpias de
cada reacao.

Gas natural a 28 °C e 30 kgf/cm2 é admitido em uma das serpentinas da zona
de conveccao do forno antes de passar pelo reator de dessulfurizacdo, onde o enxofre
sera eliminado da corrente de maneira a evitar o envenenamento do catalisador de
reforma. A reacdo de dessulfurizacéo ocorre a 365 °C. Gas natural dessulfurizado é
misturado ao vapor superaquecido e em seguida introduzido na se¢ao de radiacdo do
forno. A mistura gas-vapor a 600 °C é enviada ao reator autotérmico, que é constituido

de duas regides. Na regido superior, ha um macarico onde acontece a oxidacao
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parcial da mistura. Abaixo desta zona, had um leito fixo de catalisador. As reacdes que

ocorrem neste processo Sao as seguintes:

CHy+3/50, 0 CO+2H,0  AH = —519 kJ /mol (Reagdo 3)
CH, + CO, & 2CO + 2H, AH = 4247 kJ /mol (Reacao 4)
€O + H,0 & CO, + H, AH = —41 kJ/mol (Reacdo 5)

Gas reformado que sai do reator a 1.100 °C e 25 kgf/cm? é resfriado através da
geracdo de vapor saturado a 30 kgf/cm? em uma caldeira de recuperacao de calor
residual. A corrente de gas de sintese que sai do trocador a 415 °C troca calor com
uma corrente de agua de caldeira em outro trocador de calor, até que esta atinja a
saturacao. Depois disso, um resfriador a ar reduz a temperatura do gas até 100 °C. O
condensado formado é separado do gas em um vaso, e direcionado para outro
resfriador a ar, para a reducdo de temperatura até 40 °C. ApOs a passagem em outro
vaso de separacéo, o gas de sintese é disponibilizado no limite da bateria da unidade
a 40 °C e 23,2 kgf/cm? e o condensado do segundo vaso € misturado com o do
primeiro, para envio subsequente a uma torre de stripping para retirada de dioxido de
carbono presente. O condensado recuperado é reutilizado na geracao de vapor para
reacdo, consequentemente reduzindo a compra de agua desmineralizada para o
processo.

A Figura 4 contém o fluxograma do processo de reforma autotérmica descrito

acima.

2.2.3. Reforma a seco

Gas natural a 28 °C e 30 kgf/cm? é pré-aquecido huma das serpentinas da zona
de conveccado do forno reformador a 365 °C antes de ser admitido no reator de
dessulfurizagcdo para remover o enxofre, evitando assim o0 envenenamento do
catalisador da reforma. Em seguida, é misturado com diéxido de carbono a 450 °C e
28 kgf/cm? antes de adentrar novamente numa serpentina da secdo de conveccéo do

forno reformador. A mistura de gases é admitida em um permutador para trocar calor
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com gés reformado efluente da zona de radiagéo, e sai a 830 °C. A carga pré-aquecida
€ entdo alimentada nos tubos cheios de catalisador da se¢éo de radiacdo do forno
reformador, onde as reac6es a seguir ocorrem para produzir gas de sintese:

CH, +CO, & 2C0 + 2H,  AH = 4247 kj/mol (Reacao 6)

€O + H,0 & CO, + H, AH = —41 kJ/mol (Reagao 7)

Gas reformado que sai do reator a 1.000 °C e 25 kgf/cm? é resfriado através da
troca de calor com a carga pré-aquecida, chegando a temperatura de 631 °C. Em
seguida, a corrente de gas de sintese troca calor com uma corrente de agua de
caldeira em outro trocador de calor, até que esta atinja a saturacéo. Depois disso, uma
bateria de resfriamento a ar reduz a temperatura do gas até 40 °C. ApOs a passagem
por um vaso de separacao, o gas de sintese € disponibilizado no limite da bateria da
unidade a 40 °C e 23,5 kgf/lcm? e o condensado € enviado a uma torre de stripping
para retirada de dioxido de carbono presente. O condensado de vapor recuperado é
reutilizado na geracao de vapor para reacao, consequentemente reduzindo a compra
de agua desmineralizada para o processo.

Agua desmineralizada admitida no limite de bateria da unidade a 5,5 kgf/lcm? e
30 °C é bombeada para pré-aquecimento na Ultima serpentina da zona de convecg¢ao
do forno reformador. Em seguida, parte dessa agua a 29 kgf/cm?2 e 150 °C é
encaminhada para resfriar o gas reformado que sai da caldeira recuperadora, e a outra
parte € direcionada a antependultima serpentina do forno para mudanca de fase. O
vapor saturado a 232 °C efluente precisa ser superaquecido a 365 °C, e para tal, passa
mais uma vez em uma das serpentinas do forno. O vapor gerado € encaminhado ao
coletor de vapor da planta.

A parte da agua que foi encaminhada ao resfriamento do gas reformado, sai
saturada do permutador, e é direcionada para o tubuldo da caldeira recuperadora. O
vapor saturado que sai do tubuldo passa por mais uma serpentina da zona de
conveccao para superaquecimento. Em seguida, parte do vapor gerado € destinado
ao coletor de vapor da planta e a outra parte é misturada ao gas natural

dessulfurizado.
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Além da agua desmineralizada, o ar para combustdo no forno reformador
também € pré-aquecido, ap0s sua passagem em duas serpentinas da zona de
conveccgao, entrando com 30 °C e chegando aos queimadores com 475 °C.

A Figura 5 contém o fluxograma do processo de reforma a seco descrito acima.

2.2.4. Unidade de separacdo de CO>

Gas de sintese rico em diéxido de carbono a 40 °C e 23 kgf/cm? é alimentado
na coluna de absorcao, em contracorrente com a solucao de dietanolamina pobre em
diéxido de carbono a 43 °C e 18 kgf/cm?. As reac¢des que ocorrem quando o CO2 entra

em contato com a solugdo de amina séo as seguintes:

CO, + 2R,NH < R,NCOO™ + R,NH; (Reacao 8)

CO, + H,0 + R,NH & R,NHF HCO3 (Reagéo 9)

O gas tratado deixa o topo da absorvedora e € disponibilizado no limite de
bateria da unidade. A solucdo de amina rica em diéxido de carbono sai pelo fundo da
coluna, e é dirigida a secao de regeneracao.

Antes de entrar na torre regeneradora, a solu¢éo de amina rica passa pelo vaso
separador de hidrocarbonetos, ainda em alta pressdo, onde os hidrocarbonetos
dissolvidos ou arrastados sao liberados na fase vapor. Desse vaso, a solu¢ao passa
pelo permutador amina rica X amina pobre, para ser aquecido até 106 °C, deslocando
o equilibrio da (Reacéo 8) e da (Reacédo 9) no sentido dos reagentes. Na sequéncia,
a corrente de amina rica € enviada a torre regeneradora, onde ocorre a separacao do

diéxido de carbono presente.
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A energia necessaria para regeneracdo da amina é fornecida por um refervedor
que utiliza vapor d’agua de baixa pressdo a 150 °C e 3,8 kgf/cm?, a fim de evitar
temperaturas altas na parede dos tubos do refervedor, o que degradaria a amina.
Vapor de média presséo a 365 °C e 29,0 kgf/cm? produzido nas unidades de reforma
€ recebido no limite de bateria da unidade de separacéo de CO», € expandido numa
valvula e em seguida é resfriado com 4gua desmineralizada até que sejam atingidas
as condicOes requeridas pelo refervedor. O produto de topo da torre regeneradora,
contendo basicamente CO3, € enviado para o sistema de compressao.

A solucao de amina pobre deixa o fundo da torre regeneradora, é resfriada pela
corrente de amina rica, e em seguida tem sua temperatura ajustada em um resfriador
final antes de retornar a torre de absorc¢ao.

A Figura 6 contém o fluxograma do processo de separacdo de CO; descrito

acima.
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Figura 3 — Fluxograma de processo da Reforma a vapor
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Figura 6 — Processo de separacdo de CO2 do gas de sintese via aminas
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2.3. Desenvolvimento do modelo substituto (“surrogate model”)

Nesta secéo detalha-se a metodologia para a construcao e avaliacdo do meta-
modelo escolhido. O objetivo dessa avaliacéo foi verificar a qualidade do ajuste do
modelo aos pontos escolhidos e o seu desempenho na predicdo das variaveis
dependentes em pontos diferentes daqueles utilizados no ajuste.

2.3.1. Selecdo do modelo

Visando construir um modelo matematico capaz de descrever o comportamento
de unidades de processo inteiras, optou-se por empregar equagdes polinomiais de
segunda ordem (AYODELE; CHENG, 2015), tal qual a mostrada na Equacéao (1), para
ajusta-las os dados oriundos da simulacéo rigorosa, a fim de combinar a relacao entre

as variaveis de entrada e as respostas.

|4 V-1 %4 \%4
y = .[?0 + Z .[?v Xy + Z Z vaxvxw + Z vaxg (1)
v=1 v=1

v=1v/=v+1

na qual By, By, Buw € By SA0 0s parametros do modelo, x,, sdo as variaveis de entrada
e y é o fator de resposta.

A opcao por um modelo de segunda ordem deveu-se ao fato de ser a funcéo
nao-linear mais simples e a de uso mais amplo dentre a literatura de referéncia deste
trabalho, uma vez que representa de maneira satisfatéria 0 comportamento das

tecnologias candidatas em faixas operacionais curtas.
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2.3.2. Escolha das variaveis de entrada

Foram selecionadas as principais varidveis que caracterizam o comportamento
de cada processo e que formam o espac¢o de busca da otimizacdo. Neste contexto,
para as trés unidades de reforma, as variaveis escolhidas foram a temperatura (Ts,) €
a pressao (P,,) da reacao e a razdo molar (R,,) entre os reagentes na alimentacao
(razdo vapor/carbono nos processos de reforma a vapor e reforma autotérmica e
razao diéxido de carbono/carbono na reforma a seco). Era natural esperar que a razao
molar oxigénio/carbono fosse a varidvel mais importante para a reforma autotérmica,
no entanto, optou-se por manipular a razao molar vapor/carbono, sendo a vazao de
oxigénio ser determinada pelo balanco de energia, de forma a garantir a temperatura
de saida do gas de sintese do reator de reforma.

O modelo da unidade de separacdo de CO2 ndo envolve uma variavel de
processo a ser manipulada na otimizacéo, porém como o gas de sintese que alimenta
a unidade pode ter diferentes teores de CO:z (fmrco,yprsa), O mModelo a ser
desenvolvido é descrito apenas em funcao desta variavel.

A selecéo dos intervalos das variaveis de cada unidade de processo descritos
na Tabela 1 foi feita utilizando referéncias operacionais encontradas na literatura
(AFZAL et al., 2018) e valores tipicos da industria.

Tabela 1 — Faixas das variaveis independentes

i Reforma a Reforma Reforma a Separacao
vapor autotérmica seco de CO3
Temperatura minima na saida do reator 850 °C 950 °C 850 °C N/A
Temperatura maxima na saida do reator  1.000 °C 1.100 °C 1.000 °C N/A
Pressao minima na saida do reator 20 kgficm? 20 kgflcm? 20 kgflcm? N/A
Pressdo méxima na saida do reator 25 kgf/icm? 25 kgf/lcm? 25 kgf/cm? N/A
Razao de alimenta¢do minima 3,0 mol/mol 0,5 mol/mol 1,0 mol/mol  N/A
Razao de alimenta¢do méxima 3,5mol/mol 1,0 mol/mol 1,8 mol/mol  N/A
Teor minimo de CO:2 no gés de sintese N/A N/A N/A 10%
Teor maximo de CO:2 no gés de sintese N/A N/A N/A 50%

Fonte: AFZAL et al., 2018.
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Visando evitar problemas numéricos associados a diferenca de ordem de
grandeza das variaveis, utilizou-se nos calculos as variaveis independentes na forma
normalizada, admitindo-se variagdo entre -1 e 1. A Equacdo (2) foi utilizada na

normalizagao.

_, ( Var — varyn, ) 4 ()

VATVpmax — VAVgin

na qual x é a variavel normalizada, var é a variavel que se quer normalizar e var,;, €
varys, S&0 seus limites minimo e maximo, respectivamente.

A Figura 7 e a Figura 8 ilustram as relagfes das variaveis de entrada junto aos
modelos matematicos (X1 € a temperatura de reacao de reforma normalizada, x> é a
presséo de reacao de reforma normalizada e xz € a razao de alimentagéo dos reatores
de reforma normalizada; para a unidade de separacédo de CO2, a variavel x: significa

o teor de CO2 no gas de sintese de entrada).

2.3.3. Escolha das variaveis de saida

Para obter uma estimativa dos custos variaveis de producdo e das receitas
operacionais, assim como 0 investimento necessario para 0S equipamentos,
selecionaram-se como variaveis dependentes os consumos de matérias-primas, 0s
consumos de utilidades, a geracdo de produtos e de subprodutos, a producédo de
utilidades e a emissao de diéxido de carbono nos gases de chaminé.

Foi necessario utilizar variaveis intensivas (coeficientes técnicos — LOUCAO
JR, 2016) para poder correlacionar o comportamento observado nos casos rodados
de cada processo para qualquer vazao dentro da faixa estabelecida. Para as unidades
de reforma, dividiram-se as vazdes massicas das matérias-primas, dos produtos, dos
subprodutos e das emissdes de dioxido de carbono, além das taxas de consumo de
utilidades pela vazdo de carga de gas natural, para se chegar aos coeficientes
técnicos descritos na Figura 7. Outra variavel intensiva utilizada foi a fracdo massica

dos principais componentes do gas de sintese: Hz, CO e CO..
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Analogamente para a unidade de separacdo de CO», as variaveis dependentes

séo ilustradas na Figura 8.

Figura 7 — Entradas e saidas do modelo substituto para os processos de reforma
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Fonte: O autor, 2019.

Figura 8 — Entradas e saidas do modelo substituto para o processo de separacéo de

X
quns umo de utilidade )

CO

X1

=T eor de CO, noﬁ

gas de sintese

Fonte: O autor, 2019.
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2.3.4. Formulacdo dos modelos matematicos

Uma vez definido o escopo da otimizacao, foi realizada a convergéncia de todas
as simulacdes dos casos base e, entdo, deu-se inicio ao desenvolvimento das
simulac@es distribuidas ao longo do espaco de busca para a constru¢cdo do modelo.
Essencialmente, tratou-se de observar o comportamento das unidades para uma
gama de valores das variaveis independentes mencionadas.

Para a construgcdo dos meta-modelos tomaram-se 125 pontos para cada
unidade de reforma e 10 pontos para unidade de separagcédo de CO», oriundos dos
casos rodados dos fluxogramas simulados. A quantidade de pontos utilizados como
base para os modelos que descreveram as unidades de reacao baseia-se na adocao
de cinco valores discretos para cada variavel independente, o que implica em cento e
vinte e cinco combinacdes (53%) possiveis.

Os resultados da simulacdo servem como suporte para dois resultados
essenciais: uma dedicada a geracao de dados relacionados as correntes do processo,
para suportar a estimativa dos custos operacionais e outra dedicada ao
dimensionamento dos equipamentos, para suportar a estimativa dos custos de
investimento.

Para a construcdo dos meta-modelos polinomiais foi utilizado o método de
estimacdo de parametros por minimos quadrados, que consiste na minimizacao da
soma dos quadrados dos residuos (Equacéo (3)). Define-se como residuo, a diferenca
entre o valor “experimental” (y.), que no nosso caso é representado pelo valor obtido

por meio de simulagéo, e o valor predito (y,).

K
Sqr = Z[(ye)k - (YC)k]z (3)

k=1

na qual k é o indice que representa cada uma das K observacoes.



43

2.3.5. Descricdo matemaéatica dos modelos

Na representacdo dos modelos, foram utilizados os seguintes indices e

conjuntos:

i € I: Representa as matérias-primas, os produtos e os subprodutos;

j € ]: Representa as unidades de processo candidatas;

u € U: Representa as utilidades consumidas e produzidas;

g € G: Representa os gases de efeito estufa emitidos pelos fornos;

c € C: Representa os principais componentes presentes no gas de sintese e
gue determinam as suas caracteristicas.

v € VV: Representa as variaveis de processo independentes;

I = {NG: géas natural, O2: oxigénio, CO2: dioxido de carbono, SG: gas de
sintese};

J = {SR: Reforma a vapor, ATR: Reforma autotérmica, DR: Reforma a seco,
UDEA: Remocéo de diéxido de carbono};

U = {S: vapor, DW: agua desmineralizada, FG: gas combustivel, EP: energia
elétrica};

G = {CO2: diéxido de carbono};

C ={H2: Hidrogénio, CO: Mondxido de carbono, CO2: Diéxido de carbono};

V={1,2,3}.

Os modelos polinomiais para representacdo do comportamento intrinseco dos
processos de reforma podem ser visualizados nas Equacfes (4) a (9), conforme
descrito a seguir para j € {SR,ATR, DR}. Observacdo 1: Como todos os modelos séo
baseados em uma relacdo direta em relacdo a vazao de gas natural, a Equacao (4)
nao se aplica ao gas natural, Observacdo 2: A Equacédo (4) ndo contempla o vapor

d"agua pois este é contabilizado no contexto das utilidades.
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Modelo relacionado ao consumo de matéria-prima:

p"_9p1,100+zepl,jv0xjv+z z Qpljvwx]vx]w'i'zgpl,jvv jU (4)

v=1v'=v+1

em que:

p; ;- Coeficiente técnico que representa a razdo entre a vazao massica da matéria-
prima i e a vazdo massica de gas natural que € admitida na unidade j;

p;, jvvr- Parametros do modelo polinomial relacionado ao consumo de matéria-prima,

Xj, OU x;,,. Variavel relacionada ao processo j e a propriedade v.

Modelo relacionado a producéo de gas de sintese:

677:1.,] 0,0 + z Hnl,jvox]v + z Z Hnl,jvle] vx] v + z gnl,j vv (5)

v=1v/=v+1

em que:
m; ;. Coeficiente técnico que representa a razao entre a vazao massica de produto i e
a vazao massica de gas natural que é admitida na unidade j;

57\11-,]-,,,,,,,: Parametros do modelo polinomial relacionado a producéo de gas de sintese.

Modelo relacionado a compra de utilidades:

= HXMJOO +Ze)(u]v0x]v +Z Z HXu]vle]vx]vr +Ze)(l]vv (6)

v=1v/=v+1

em que:

Xu,j- Coeficiente técnico que representa a razao entre a vazao massica da utilidade
comprada u e a vazao massica de gas natural admitida na unidade |;

g)\(u,j,v,vl: Parametros do modelo polinomial relacionado as utilidades.

Modelo relacionado a venda de utilidades:
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3
Wy, j = 0wy o0 +20wu,j,vo +z z qu]w,x]vx]v,+29a)l,]w Xy (7)
v=1

v=1v/=v+1

em que:
w,, ;. Coeficiente técnico que representa a razéo entre a vazdo massica da utilidade
vendida u e a vazdo massica de gas natural admitida na unidade j;

G/Z)u,j,,,,,,,: Parametros do modelo polinomial relacionado a venda de utilidades.

Modelo relacionado as emissfes de gases de efeito estufa:

= Hegjoo +Zeeg,]v0x]v +Z Z Heg],,,,,x],,x],,, +Zesguw (8)

v=1v/=v+1

em que:

g4,j. Coeficiente técnico que representa a razao entre a vazao massica de emissao do
gas de efeito estufa g e a vazdo massica de gas natural que € admitida na unidade |;
ézg, v+ Parametros do modelo polinomial relacionado as emissdes de gases de efeito

estufa.

Modelo relacionado a composicéo do gas de sintese:

Pej = 6(p0100+29(p01v0x]v+z Z prmvle]vx]vr'i'zefpuvv (9)

v=1v/=v+1

em que:
@.,j- Coeficiente técnico que representa a fragdo massica do componente ¢ contido

no gas de sintese produzido pelo processo j;

by

gzpc,j,v,vl: Parametros do modelo polinomial relacionado a composi¢cdo do gas de

sintese.
Modelos equivalentes para uma Unica variavel independente aplicaveis a

unidade de separacdo de CO: estdo apresentados a seguir para j € {UDEA} (é
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importante lembrar que, nestes casos, os indices técnicos sédo descritos em relagdo a
vazao de géas de sintese admitida na unidade).
Modelo relacionado a producao de géas de sintese:

1 1
— D P g 2
T = 000 + Z 0T jv,0%jw + Z OT; j v v Xy (10)
v=1 v=1
Modelo relacionado a compra de utilidades:

1 1
Xuj = é}u,j,o,o + Z g)\(u,j,v,oxj,v + Z éj(i,j,v,vx]?v (11)
v=1 v=1

Modelo relacionado a venda de utilidades:

w, ;=0
“ (12)
Modelo relacionado as emissdes de gases de efeito estufa:
gg,j =0 (13)

Modelo relacionado a composicao do gas de sintese:

1 1
®cj= 00c;00+ Z 09 jvoxiv + Z 09, jvvX7y (14)
v=1 v=1
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Os modelos substitutos para suporte a estimativa dos custos com investimentos
serao discutidos no Capitulo 3 desse trabalho.

O meio escolhido para estimacgéo dos parametros dos modelos polinomiais foi
o suplemento Solver do Microsoft Excel® configurado com o método de solucédo do
gradiente reduzido generalizado. N&o foi desconsiderado nenhum termo da fungao
qguadrética, isto é, o numero de parametros a estimar foi 10 para cada coeficiente
técnico no caso dos modelos das unidades de reforma e 3 para a unidade de
separacao de COx.

No Apéndice B encontra-se a tabela com os parametros obtidos por meio da
metodologia supracitada. Os parametros que nao estdo presentes no Apéndice
assumem valor zero, indicando, por exemplo, que ndo ha consumo de O2 no processo

de reforma seca.

2.4. Avaliacédo da qualidade do ajuste e da acuracia dos modelos

Para avaliar a capacidade de predicdo dos modelos dos coeficientes técnicos
foram utilizados indicadores estatisticos classicos como erro médio percentual
absoluto (EMPA) e erro maximo percentual absoluto (AYODELE e CHENG, 2015).

Primeiramente, avaliou-se a qualidade do ajuste do modelo aos pontos gerados
nas simulac6es. Em seguida, avaliou-se o desempenho do modelo numa malha de
pontos diferente daquela utilizada para o ajuste, gerada a partir da média aritmética
dos valores que geraram a malha original. A Figura 9 ilustra a projecéo bidimensional
da malha de pontos utilizada no ajuste (bolas azuis) e da malha de pontos utilizada na

avaliacdo de desempenho do modelo polinomial (bolas pretas).
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Figura 9 — Projecéo bidimensional das malhas de pontos utilizadas para o ajuste e
para verificagdo de desempenho dos modelos empiricos
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Fonte: O autor, 2019.

Para as unidades de reforma o conjunto de dados para verificacdo de acuracia
foi de 64 pontos e para a unidade de remocéo de CO> foram utilizados 9 pontos.

Tal qual ocorreu na etapa de construcéo, a verificacdo de acuracia também foi
executada no Microsoft Excel®.

Apresentam-se da Figura 10 até a Figura 13 os resultados da avaliacéo
estatistica dos ajustes do modelo polinomial aos pontos obtidos por meio dos casos
rodados. A Tabela 2 correlaciona os coeficientes técnicos aos niumeros apresentados

nas abscissas dos graficos utilizados na analise estatistica.
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Tabela 2 — Correlagdo entre categorias dos graficos e coeficientes técnicos

Categoria Reforma a Reforma Reforma a Separagéo
vapor autotérmica  seco de CO2

1 XEP,SR XEP,ATR XEP,DR TsG,UDEA

2 Xpw SR Xpw,ATR Xpw,DR Pco2,upEa

3 €coz,sr €C02,ATR €co2,DR XEP,UDEA

4 PH2,sR PH2,ATR PH2,0R Xs,UuDEA

5 TsG,sR TsG,ATR TsG,pR Xpw,UDEA

6 Ws,sR Ws,ATR Ws,pr Tco2,UuDEA

7 XFG,SR XFG,ATR XFG,DR

8 Pco,sr Poz,aTr Pcoz,aTrR

9 Pcoz,sr Pco,aTrR Pco,pr

10 N/A Pcoz,aTrR Pcoz2,pr

Fonte: O autor, 2019.

Para o processo de reforma a vapor conforme os resultados presentes na
Figura 10, observou-se que o EMPA mais alto foi de 0,82% para a taxa de consumo
de energia elétrica pela carga, além de um erro maximo de 2,38%, mas ainda assim
representa um ajuste satisfatorio. O segundo EMPA mais alto foi de 0,19% para fracao
massica de monoxido de carbono no gas de sintese.

Para reforma autotérmica, conforme os resultados presentes na Figura 11, os
ajustes foram ainda melhores, com um EMPA maximo igual a 0,20% e erro maximo
de 1,04% para o consumo de oxigénio pela carga. O menor dos erros foi de 0,02%
para o consumo de energia elétrica pela carga.

A avaliacdo da reforma a seco na Figura 12 retornou valores de EMPA
inferiores a 0,90%, mas obteve-se um erro maximo de 3,18% para fracdo massica de
diéxido de carbono no gas de sintese.

De acordo com o exposto na Figura 13, o modelo aplicado ao processo de
separacdo de CO apresentou um EMPA maximo de 0,76% e um erro maximo de

2,61% para o consumo de vapor pela carga.
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Figura 10 — Analise estatistica da estimacao de parametros para reforma a vapor
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Figura 11 — Analise estatistica da estimacao de parametros para reforma autotérmica
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Figura 12 — Analise estatistica da estimacao de parametros para reforma a seco
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Figura 13 — Analise estatistica da estimacao de parametros para separacéo de CO:
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No sentido de robustecer a avaliacdo da qualidade do ajuste, foi também
analisado o desempenho do modelo fora dos pontos utilizados para estimacao dos
parametros para construgcdo dos modelos polinomiais, sem transcender as faixas
operacionais definidas para o problema. Os resultados obtidos encontram-se
ilustrados da Figura 14 a Figura 17 onde sé&o reportados os EMPAs correspondentes.

A avaliacdo de acuracia do modelo aplicado a reforma a vapor na Figura 14
nao apresentou grandes distor¢des. O maior EMPA foi de 0,69% para o consumo de
energia elétrica pela carga, conforme esperado, uma vez que esse coeficiente técnico
apresentou o maior erro na avaliagdo da qualidade do ajuste, mas ainda assim, 0s
erros apresentaram valores toleraveis. O maior erro maximo foi de 1,67% associado
ao mesmo coeficiente técnico.

Na Figura 15, a reforma autotérmica repetiu o desempenho da avaliacdo da
gualidade de ajuste, conforme esperado. Os maiores erros médio e maximo foram de
0,19% e 0,49% respectivamente, associados ao coeficiente técnico de consumo de
oxigénio pela carga.

A Figura 16 explicita que nenhum dos erros na avaliacdo de performance do
surrogate model para reforma a seco ficou acima de 0,40% e nenhum erro maximo
superou os 1,70%.

Por fim, na Figura 17, o modelo associado a separacao de CO; apresentou um
EMPA maximo de 0,38%, relativo ao consumo de energia elétrica pela carga, com um
erro maximo de 0,78%.

A avaliacdo do conjunto de resultados apresentados indica que a abordagem
de modelagem proposta para representacdo do comportamento de cada unidade foi
bem-sucedida. Em nenhuma dos modelos, o EMPA foi superior a 1% para quaisquer

das variaveis dependentes analisadas.



Figura 14 — Avaliacdo de performance
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dos coeficientes técnicos relacionados a

Figura 15 — Avaliacdo de performance dos coeficientes técnicos relacionados a
reforma autotérmica
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Figura 16 — Avaliacdo de performance dos coeficientes técnicos relacionados a
reforma a seco
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Figura 17 — Avaliacdo de performance dos coeficientes técnicos relacionados a
separacao de CO;
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3. ANALISE ECONOMICA

Toda a metodologia e os valores descritos nesse capitulo tomaram como
referéncia a obra escrita por Towler e Sinnot (2013).

Dentre as varias formas de se avaliar economicamente um projeto de
investimento as que estimam o lucro total anualizado (TAP) e o custo total anualizado

(TAC) foram as utilizadas nesse estudo.

3.1. Custo total anualizado (TAC)

O custo total anualizado divide-se em trés parcelas: custo anual de producao
(CCOP), custo anualizado de investimento (ACC) e capital de giro anualizado (AWC),

conforme equacao a seguir:

TAC = AWC + ACC + CCOP
(15)

Um valor tipico de capital de giro para industrias quimicas e petroquimicas em
geral é de 15% da soma dos custos ISBL e OSBL (FC), que serdo apresentados mais
adiante nesse capitulo. Esse encargo precisou ser anualizado para ser computado
como parte do custo total, que € dado em base anual.

O custo anualizado de investimento calculado pela Equacao (16) é obtido pelo
produto entre o fator de anualizacdo (ACCR), que por sua vez é conseguida pela

Equacédo (17), e o custo total de investimento (TFCC), que sera abordado mais

adiante.
ACC = ACCR-TFCC (16)
accn < lr(LF i)’ (17)
(1 + irr)t -1

na qual i, € a taxa de juros (% a.a.) e t € o tempo de vida do projeto em anos.
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O custo anual de producéo (CCOP) se divide em custos variaveis (VCOP), que
sdo aqueles proporcionais a carga processada na planta, e em custos fixos (FCOP),

gue independem do volume processado:

CCOP = VCOP + FCOP (18)

3.1.1. Custo total de investimento (TFCC)

O custo total do investimento € composto basicamente por quatro parcelas:

a) Investimento interno aos limites da bateria (ISBL), ou seja, o custo da
planta propriamente dita, representada pela soma dos custos associados aos
equipamentos instalados. Para uma planta de processamento de fluidos, a literatura
recomenda a avaliacdo do ISBL como sendo 3,3 vezes a soma dos custos com a
aquisicao dos principais equipamentos Y c,; (no qual este fator contempla os custos
associados a tubulacéo, elevacéao, infraestrutura elétrica, instrumentacéo e controle,
obras civis e isolamento e pintura).

b) Investimento externo aos limites de bateria (OSBL), que é destinado as
modificacbes e melhorias que devem ser feitas na infraestrutura do site, como
implantacéo de subestacdes, torres de resfriamento, etc. Estima-se que essa parcela
represente 30% do ISBL,;

C) Investimento em projeto e engenharia, que inclui os custos do projeto
detalhado e outros servicos de engenharia necessarios para a execucao do projeto.
Estima-se que essa parcela represente 30% da soma dos custos ISBL e OSBL;

d) Encargos de contingéncia, que sao custos extras adicionados ao
orcamento do projeto para permitir acomodacao das variacfes do calculo de custos.
Recomenda-se a atribuicdo de 10% da soma dos custos ISBL e OSBL para estimativa

dessa parcela.
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A Tabela 3 correlaciona o TFCC com o custo com a aquisi¢gao dos principais

equipamentos, conforme as premissas supracitadas.

Tabela 3 — Fatores tipicos para estimativa do custo total de investimento

Item Fator multiplicativo

Custo ISBL 3,302@
Custo OSBL 0,30 - ISBL = 0,992 c,
Custo fixo investido (FC) FC =1ISBL + OSBL = 4,29 Z C,
Custo com projeto e engenharia (D&E) 0,3-FC = 1,292 C,
Encargos com contingéncia (X) 0,1-FC= 0,432 C,
Custo total de investimento (TFCC) FC+D&E+X=6,0- Z C,

Fonte: Adaptado de Towler e Sinnot, 2013.

Baseando-se no desenvolvimento demonstrado na Tabela 3, pode-se escrever

TFCC em funcéo de FC, como demonstrado na equacéo a seguir:

TFCC = 1,4- FC (19)

3.1.1.1. Custo com a aquisicédo de equipamentos (3 C,)

A estimativa de custo de cada equipamento foi realizada de acordo com a

correlacao a seguir:

C,=a+bs" (20)

na qual a e b sdo parametros de correlacdo de custo, S € uma variavel relacionada ao

tamanho do equipamento cujo custo pretende-se determinar e n € um expoente da

correlacdo que depende do tipo de equipamento.
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A Tabela 4 apresenta os parametros da correlacdo para estimativa de custo
dos equipamentos que foram utilizados nesse trabalho.

Tabela 4 — Parametros para correlacao de estimativa de custo de equipamentos

Paréametro
. : de :
Equipamento  Tipo tamanho Unidade Smin Smax a b n
S)
Compressor Soprador Vazéo m3/h 200 5.000 4450 57 0,80
vasos Vertical Massa kg 160  250.000 11.600 34 0,85
separadores
Forno Tipo caixa 2792 MW 30 120 43.000 111.000 0,80
térmica
Trocador  de Casco e .., m2 10 1.000  28.000 54 1,20
calor tubos
Reator Cilindrico Volume m3 0,5 100 61.500 32.500 0,80
Coluna ~— de Prato Diametro  m 05 5 210 400 1,90
destilacdo valvulado
Bomba Centrifuga  Vazéo L/s 0,2 126 8.000 240 0,90
Motor elétrico  'O8 Y€ porancia  kw 1 2500  1.100 2.100 0,60
explosao
Refervedor Termossifdo Area m2 10 500 30.400 122 1,10
Resfriadoraar - Area k ft2 0,05 200 0 24.600 0,40

Fonte: Towler e Sinnot, 2013.

Para alguns equipamentos, a variavel relacionada ao tamanho do equipamento
pode ser obtida diretamente dos resultados da simulacédo (e.g. vazdo de bombas
centrifugas), enquanto outros exigem calculos adicionais.

Para trocadores de calor, S representa a area de troca térmica do equipamento.
Todavia, o parametro de projeto obtido por meio de simulacdo para trocadores de
calor é produto entre o coeficiente global de troca térmica e a area de troca (UA), logo
faz-se necessario buscar valores tipicos para os coeficientes globais de transferéncia

de calor na literatura, para s6 assim obter uma estimativa de parametro de tamanho.
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Para vasos de pressao (como vasos separadores, reatores e colunas de
destilacdo), o parametro de tamanho € a sua massa, que deve ser calculada de acordo
com a pressao operacional nominal (e, quando apropriado, a temperatura); portanto,
foi necessério calcular a espessura da carcaca desses equipamentos. A espessura
da carcaca dos vasos de pressao, reatores e torres de destilagdo é estimada com
base no cédigo ASME Secéo VIl — Diviséo I. A Equacgéo (19) apresenta a férmula
proposta para o calculo da espessura do equipamento (ASME, 2015).

D
p. . —n
¢ _ int 2 (21)
W= PS-E—0,6 Py,

na qual tv € a espessura da parede do vaso (m), Pint € a pressao interna do
equipamento (kgf/cm?), Dn é o diametro nominal do equipamento (m), PS é a tenséo
permissiva (kgf/cm?2) e E é a eficiéncia da soldagem.

De posse da espessura do vaso, chega-se a estimativa da massa do casco por

meio da Equacéao (18).

Svasos de pressdo — 7-"-Dnl'vtw.os (22)

na qual Lv € o comprimento/altura do vaso (m) e ps € a massa especifica do metal.
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Baseando-se na metodologia acima descrita, pode-se estimar 0s custos com

investimento para os casos base simulados das unidades de reforma e de separacao

de CO., cujos resultados encontram-se descritos na Tabela 5.

Tabela 5 — Estimativas de custo com investimento para os casos base

. Reforma a Reforma Reforma a Separacdo de
vapor autotérmica seco CO;

YCe $98.751.674 $ 75.197.762 $ 98.759.787 $ 35.154.643
ISBL $ 325.880.524 $ 248.152.613 $ 325.907.298 $116.010.321
OSBL  $97.764.157 $74.445.784 $97.772.189 $ 34.803.096
FC $ 423.644.681 $ 322.598.397 $ 423.679.487 $150.813.417
D&E $127.093.404 $96.779.519 $127.103.846 $ 45.244.025

X $ 42.364.468 $ 32.259.840 $42.367.950 $15.081.342
TFCC  $593.102.554  $451.637.756 $593.151.282  $211.138.784

Fonte: O autor, 2019.

3.1.2. Custo variavel de producéo (VCOP)

O custo variavel estd associado a natureza da matéria-prima, da rota

tecnoldgica e da localizacdo da planta.

Listam-se a seguir alguns dos principais custos variaveis de producao:

a)
b)
c)
d)

e)

Custos com matérias-primas e com reagentes;

Custos com utilidades;

Créditos pela venda de subprodutos do processo;

Custos com consumiveis (e.g. produtos quimicos e catalisadores);

Custos com disposicao de efluentes e rejeitos.

Neste trabalho, os custos relativos aos itens (d) e (e) foram considerados

irrelevantes dadas as caracteristicas do gas processado (gas relativamente “limpo’

guando comparado ao obtido via refino de petréleo, logo demanda pequena reposicéo

de amina) e a baixa frequéncia de reposicao de catalisadores dentro do periodo de

vida do empreendimento e que por isso ndo foram contemplados.
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3.1.3. Custo fixo de producéo (FCOP)

Custos incorridos independentemente da taxa de operacdo ou producdo da
planta, ou seja, se a planta reduzir ou aumentar sua producédo, esses custos nao
sofreréo alteragéo.

Listam-se a seguir 0s principais custos fixos de producao:

a) Custos com mao de obra operacional (salérios e encargos) detalhados
no subitem 3.1.3.1;

b) Custos com manutencdo, que incluem bens e servicos, e que
representam algo em torno de 3% da soma dos custos ISBL e OSBL;

C) Despesas gerais da planta, onde se computam os custos com 0s demais
setores além da producdo que sdo necessarios ao funcionamento da planta como
Tecnologia da Informacdo, Recursos Humanos, Pesquisa e Desenvolvimento, entre
outros, e que representam 65% da soma dos custos com méao de obra operacional e
com manutencao;

d) Impostos e seguros de propriedade, que representam algo em torno de
2% da soma dos custos ISBL e OSBL.

A Tabela 6 detalha o desenvolvimento do FCOP em func&o dos custos com

mao de obra e de capital fixo investido.

Tabela 6 — Fatores tipicos para estimativa do custo fixo de producao

Item Fator multiplicativo

Custo com méo de obra (OL) OL
Custo com manuten¢éo (MC) 0,03 FC
Despesas gerais (DG) 0,65 (0L + MC)
Impostos e seguros de propriedade (ISP) 0,02 FC
Custo fixo de producédo (FCOP) OL+ MC + DG + ISP = 1,65 0L + 0,0695 FC

Fonte: O autor, 2019.
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Uma forma alternativa de apresentar o FCOP é como uma fungéo de TFCC:

FCOP = 1,65 OL + 0,04964 TFCC (23)

3.1.3.1. Custos com mao de obra

Para dimensdo da equipe de operacdo de processos continuos que nao
envolvam manuseio de sélidos, como é o caso das trés tecnologias de reforma de géas
natural investigadas, Towler e Sinnot (2013) recomendam 5 postos por turno, sendo
2 para operacao de painel, 2 para operacdo de area e 1 dedicado ao parque de
tanques ou outra area para envio ou recebimento de produtos quimicos e materias-
primas, e 4,8 operadores por posto de turno, pois essa configuracdo permite uma
rotacdo de quatro turnos, com possibilidade de rendimento em fins de semana, férias
e feriados, totalizando 24 profissionais de operacédo. Para a operacdo da unidade de
separacgdo de CO2, consideraram-se dois postos por turno apenas, sendo um para
operacao de painel e um para operacdo de area, o0 que totaliza 10 profissionais de
operacéao.

Dado que os salarios dos operadores variam de acordo com as normas
trabalhistas dos paises onde atuam e o nivel de experiéncia, recomenda-se, para
estimativas iniciais, um salario médio da Costa do Golfo dos Estados Unidos de US$
50.000 por operador e por ano, sem incluir despesas gerais.

Baseando-se nas duas premissas anteriores, chega-se a um custo com mao
de obra de operacdo de US$ 1.200.000 por ano para as unidades de reforma e US$
500.000 por ano para a unidade de separacdo de CO2, conforme demonstrado na
Tabela 7.
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Tabela 7 — Estimativa de custo com mé&o de obra executante por tipo de processo

Parcelas Unidades de Unidade de
reforma separacédo de CO;

Postos por turno 5,0 2,0

Operadores por posto de turno 4,8 4,8

Operadores por tecnologia 24,0 10,0

Salario por operador por ano US$ 50.000/ a US$ 50.000/ a

Saléario por ano US$ 1.200.000/a  US$ 500.000 / a

Fonte: O autor, 2019.

J& os custos de supervisdo e de gerenciamento sdo normalmente considerados
25% do custo com salario direto dos operadores.

Outra parcela importante que deve compor os custos com mao de obra é aquela
relacionada aos encargos gerais, que basicamente computa os custos dos beneficios,
dos treinamentos dos funcionarios, além de plano de saude. Atribui-se a essa parcela
algo entre 40% e 60% dos custos com o salario direto dos operadores e dos
supervisores e gerentes. Para esse trabalho, adotou-se para encargos gerais 45% da
soma dos salarios diretos de operadores, supervisores e gerentes.

A Tabela 8 resume o célculo do custo total com méo de obra apresentado neste

subitem.

Tabela 8 — Estimativa de custo com méo de obra por tipo de processo

Unidades de Unidade de
Parcelas

reforma separacéo de CO,
Salario dos operadores 1.200.000 US$/a 500.000 US%/a
Salario de supervisores e gerentes  300.000 US$/a 125.000 US$/a
Encargos gerais 675.000 US$/a 281.250 US$/a
Total 2.175.000 US%$/a 906.250 US$/a

Fonte: O autor, 2019.
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Desta forma, a expresséao final para estimativa de custo com mao de obra para

esse trabalho fica descrita na Equacgao (24):

0L = 2,175 (ZSR + ZATR + ZDR) + 0,906 ZUDEA (24)

na qual:
OL é o custo com méo de obra [10° $/a];
ZsRr, ZATR, ZDR € ZUDEA S&0 variaveis binarias que indicam a existéncia (= 1) ou nao (=

0) de cada unidade.

3.2. Lucro total anualizado (TAP)

A Equacao (25) calcula o lucro total anualizado, que também sera uma forma

de avaliacdo econdmica de projeto utilizada nesse trabalho.

TAP = R — TAC
(25)

na qual R é a receita anual da planta.

3.2.1. Receita (R)

As receitas sdo obtidas com a venda dos produtos principais, que nesse
trabalho é representado pela venda de gas de sintese. Como sera mostrado a seguir,
a modelagem contemplara correntes de gas de sintese com caracteristicas distintas

para atendimento aos processos clientes.
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3.3. Modelo substituto para estimativa do custo com investimento

A modelagem dos custos com investimentos também foi obtida por meio de

modelos empiricos, conforme ilustram as Figuras 18 e 19.

Figura 18 — Entradas e saidas do modelo substituto para estimativa dos custos com
investimentos das unidades de reforma

/ ™
X1
@mmmTemperatura normalizadass
de reacdo
Modelo
substituto
X ara obter L
e Press3ao normalizada# P . . (—Csto de investimentH
de reagdo estimativas pela carga
de custo de
investimento
X3
emmRaz30 molar de aIimentagéo‘}
normalizada \_ P,

Fonte: O autor, 2019.



67

Figura 19 — Entradas e saidas do modelo substituto para estimativa dos custos com
investimentos da unidade de separacédo de CO»
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Fonte: O autor, 2019.
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Para tanto, foi preciso determinar as dimensdes dos equipamentos de cada

unidade de processo para todos os pontos gerados nas simulacfes. Em posse desses

valores, foi possivel estimar os custos com a aquisicdo dos principais equipamentos,

por meio da aplicacdo da Equacdo 18, e posteriormente calcular os custos com

investimentos, por meio de metodologia detalhada na Tabela 2.

Assim como foi feito com as vazfes e taxas descritas no Capitulo 2, o custo

com investimentos também foi dividido pela carga de referéncia do caso base, de

forma a criar uma variavel intensiva, que quando multiplicada pela carga de referéncia

definida pelo programa de otimizacdo, pudesse retornar o custo de investimento da

unidade em avaliacdo. A essa variavel intensiva deu-se o nome de (, cujo

desenvolvimento matematico é

3 2
Lj = HLj,O,O + Z elj,v,ox]"v + z
v=1

dado por:

v=1v/=v+1

3 3
z : ~ z : ~ 2
elj‘v‘v,XJ'v x]"v, + Hli,j,v,vx]-,v
v=1

(26)
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na qual:

1. Coeficiente técnico que representa a razao entre o0 custo de investimento na
unidade j e a vazdo massica de gas natural que é admitida nessa unidade [US$
milhdes / (t/h)];

97]-,,,,,,,: Parametros do modelo polinomial relacionado ao investimento.

Por meio das Equac0es (27) e (28) pode-se estimar o custo com investimentos
das unidades de reforma e com a unidade separacédo de CO3, respectivamente.

Cinv; = (Fryg,) 1. (Fngb)*~2, para j € {SR,ATR, DR} (27)
Clnv] = (FrSG,UDEA)a'l'UDEA' (ﬁsgb)l_a, pal’a] € {UDEA} (28)
em que:

Cinv;: Custo de investimento da unidade j [US$ milhGes];

Frye ;. Vazéo da corrente de gas natural que alimenta a unidade j € {SR,ATR, DR} [t/h];
Frsq upea: Vazéo da corrente de gas de sintese que alimenta a unidade de separagéo
de CO: [t/h];

Fngb: Carga de referéncia de gas natural admitida na unidade de reforma j, no caso
base de simulacéo (100 t/h);

Fsgb: Carga de referéncia de gas sintese admitida na unidade de UDEA, no caso
base de simulacéo (100 t/h);

a: Fator de escala, considerado igual a 0,6 para os quatro processos estudados.
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4. OTIMIZACAO

O objetivo da otimizacgéo investigada foi encontrar o fluxograma de processo
otimo para uma planta de geracdo de gas de sintese, que fornecesse esse produto
em niveis de qualidade adequados para o atendimento das unidades demandantes,
conforme ilustrado na Figura 20. Nesta estrutura, a planta de producdo de gas de
sintese, que é objeto da otimizacdo, recebera gas natural processado e fornecera gas
de sintese para diferentes clientes no ambito do complexo, para possivel producao de

combustiveis liquidos, metanol ou fertilizantes.

Figura 20 — Visdo geral do empreendimento
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Fonte: O autor, 2019.

A otimizacdo do sistema foi investigada considerando duas formulacdes
distintas, capazes de descrever diferentes aspectos do problema:

Formulacdo A — Minimizacédo do custo total anualizado: Esta formulacéo parte
do pressuposto que ha um conjunto de unidades demandantes de gas de sintese com
diferentes caracteristicas que devem ser atendidas a um custo minimo. Cada unidade
demandante estd associada a uma vazdo de gas de sintese e uma limitacdo
composicional associada a natureza do processo a jusante.

Formulacdo B — Otimizacdo multi-objetivo: Corresponde a analise do problema
considerando dois objetivos conflitantes: a maximizagédo do lucro total anualizado
versus a minimizacéo das emissdes de dioxido de carbono. Neste caso, adota-se uma

métrica para valoracdo do gés de sintese em funcéo da sua composi¢éo, de acordo
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com propostas presentes na literatura (MARTINEZ-GOMEZ et al.,, 2017). Esta
formulagdo € importante em um cendrio de crescentes preocupac¢des ambientais,
onde o0s investidores tém que aliar o objetivo econémico com preocupacdes
ambientais de forma a garantir a sustentabilidade do empreendimento em longo prazo.

As formulacdes s&@o derivadas a partir de uma Unica formulagdo geral
apresentada a seguir.

Os resultados serdo expostos nesse trabalho indicando a combinagdo mais
adequada das tecnologias de acordo com o objetivo proposto. A solucao ira indicar as
capacidades de cada unidade, assim como os valores das variaveis operacionais
correspondentes (temperatura de reagao, pressao de reacado e razao de alimentacgao)

associados ao extremo correspondente da fungéo objetivo.

4.1. Preparacado da superestrutura

Para permitir a identificacdo do fluxograma 6timo do complexo de producéo de
gas de sintese, € necessario criar uma superestrutura adequada do processo
integrado contendo todas as alternativas possiveis de conexdo entre as unidades
candidatas, capturando assim todas as opcdes de projeto existentes.

Dada a complexidade do problema em epigrafe, optou-se por representar a
superestrutura do problema de otimizacdo em quatro figuras, de forma a facilitar a
compreensao.

Cada unidade de processo foi representada de acordo com a estrutura proposta
na Figura 21 (reforma a vapor, reforma autotérmica, reforma a seco e unidade de
separacao de didéxido de carbono). Os insumos considerados foram matérias-primas
e utilidades. Ja as saidas foram produtos e subprodutos, e utilidades, que podem ser
produzidas e vendidas, além das emissdes de gases das chaminés dos fornos. Como
€ possivel observar na Figura 22, nem toda corrente que entra ou sai de uma unidade
€ necessariamente comprada ou vendida ao mercado. Foram consideradas
interdependéncias entre 0s processos, que permitiram que uma corrente gerada em
uma unidade pudesse ser consumida em outras, minimizando o0 custo com a compra

de insumos.
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As variaveis utilizadas na formulagdo do modelo de acordo com a estrutura
presente na Figura 21 sdo apresentados a seguir. Os indices e conjuntos associados
ja foram identificados no item 2.3.5. Na formulacao proposta a seguir, um novo indice
€ inserido representando as diferentes correntes de produto acabado que sé&o
vendidas: s € § ={C0O2, SG1, SG2, SG3, etc.};

a) Variaveis

) Vazdes associadas as correntes de matéria-prima (i € I e j € J):

Fr;;: Vazdo massica de matéria-prima ou reagente i admitida no processo j
(t7h);

Frfe;;: Vazdo massica comprada da matéria-prima ou reagente i para o
processo j (t/h);

J

F;; ;- Vazado massica da matéria-prima ou reagente i que vem do processo j

para o processo j (t/h).

1)) FracGes massicas associadas as correntes de gas de sintese na entrada
do processo (c € C,j €])):
fmr. ;. Fracdo massica do componente ¢ na corrente de gas de sintese

alimentado no processo j (adimensional).

[l)  Vazbes associadas as correntes de produto (i € I, j € J):

Fp; ;. Vazdo massica do produto i fabricado pelo processo j (t/h);

Fpte; . Vazdo massica vendida do produto i fabricado pelo processo j
encaminhada para a corrente de produto final s (t/h);

F;j - Vazdo massica do produto i que sai do processo j para o processo j’ (t/h).

IV)  FracGes massicas associadas as correntes de gas de sintese na saida
do processo (i € I, j € ]):
fmp. ;. Fracdo massica do componente ¢ na corrente de gas de sintese

fabricado pelo processo | (adimensional).
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V) Taxas associadas ao consumo de utilidade no processo (u € U,j € J):
Qui, ;: Taxa relacionada a utilidade u admitida no processo j (t/h ou MW);
Qufe, ;: Taxa comprada da utilidade u admitida no processo j (t/h ou MW);

Qu,jj- Taxa relacionada a utilidade u que vem do processo j’ para 0 processo j
(t’/h ou MW).

VI)  Taxas associadas a producéo de utilidade no processo (u € U,j € ]):
Quo, ;: Taxa relacionada a utilidade u produzida pelo processo j (t/h ou MW),
Qute,, ;: Taxa vendida da utilidade u produzida pelo processo j (t/h ou MW);

Q- Taxa relacionada a utilidade u que sai do processo j para o processo j’
(t/h ou MW).

VII) Emissdes de gases de efeito estufa pelos gases de chaminé (g € G,j €
J):
Eghg, ;. Vazao do gas de efeito estufa g que sai no gas de chaminé do forno

do processo j (t/h).
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Figura 21 — Modelo que representa o0 comportamento uma unidade de processo
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Fonte: O autor, 2019.
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A superestrutura proposta contempla uma série de interconexfes entre as

unidades. Estas interconexdes sao apresentadas da Figura 22 até a Figura 24, onde

cada bloco central relativo as unidades corresponde a representacdo presente na

Figura 21.
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Os indices e variaveis utilizados na formulagdo do modelo de acordo com as

estruturas presentes da Figura 22 até a Figura 24 sédo apresentados a seguir.

a) Variaveis

) Vazdao total associada a corrente de matéria-prima comprada (i € I):

Ftrfe;: Vazao total da matéria-prima comprada i (t/h);

1)) Vazdao total associada as correntes de produto ou subproduto vendidos
(s€S):
Ftpte,: Vazao total do produto ou subproduto vendido s (t/h);

) FracOes massicas associadas as correntes de gas de sintese vendidas
(ceC,seS—{C02}):
fmpte.s: Fragdo massica do componente ¢ na corrente s de gas de sintese

vendida (adimensional);

IV)  Taxa total associada a utilidade comprada no processo (u € U):

Qtufe,: Taxa total da utilidade comprada u (t/h ou MW);

V) Taxa total associada a utilidade vendida no processo (u € U):

Qtute,,: Taxa total da utilidade vendida u (t/h ou MW);

Uma superestrutura para o processo de producdo de gas de sintese, dando
enfoque nas correntes de processo, € apresentada na Figura 22, onde o gas de
sintese produzido no complexo é distribuido para as unidades demandantes,

atendendo aos requisitos de qualidade de cada cliente.
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Figura 22 — Superestrutura do problema: correntes de processo
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Uma segunda parte da superestrutura geral do problema, que se encontra

ilustrada na Figura 23, é a que representa as interconexdes das correntes de utilidades

compradas e vendidas no complexo de producao de gas de sintese.

Figura 23 — Superestrutura do problema: correntes de utilidades
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Além das correntes que sdo compradas e vendidas ao mercado, na Figura 24
encontram-se representadas as interdependéncias entre as unidades, que sédo
correntes produzidas em uma unidade, mas que podem ser consumidas em outras,
podendo desta maneira minimizar significativamente os custos com a compra de

insumos.

Figura 24 — Superestrutura do problema: Interdependéncias entre as unidades
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Fonte: O autor, 2019.
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4.2. Formulagéo

Este subitem apresenta a formulacdo de um modelo matemético da
superestrutura para solucao do problema de sintese de processo, que busca o projeto
ideal para o complexo de producéo de gas de sintese.

Para desenvolver a formulagéo do problema de otimizacao, varidveis continuas
e binarias sdo associadas a superestrutura. As variaveis continuas basicamente
representam as vazles, as taxas de utilidades, as varidveis operacionais e as
capacidades das unidades de processo, uma vez que o problema é essencialmente
baseado em balanco material (as relacdes de balanco de energia relativas a cada
unidade encontram-se embutidas nos modelos empiricos de acordo com o0s
resultados obtidos na simulacéo). Ja as variaveis binarias sdo atribuidas a existéncia
ou a inexisténcia das unidades de processo.

Expressdes matematicas para as restricoes e funcdes de custo e receita foram
geradas no desenvolvimento da formulacdo, juntamente com as capacidades de
producédo, a demanda do produto, além da disponibilidade de matéria-prima.

Neste trabalho foram estudadas duas funcBes objetivo que representam
aspectos fundamentais de projeto de sistemas de geracdo de gas sintese: a
minimizacdo do custo total anualizado e uma abordagem multiobjetivo que avaliou a
maximizacao do lucro total anualizado versus a minimizacédo da emissao de dioxido

de carbono.

4.2.1. Problema mono-obijetivo

Uma das abordagens do problema de otimizacdo foi a minimizacdo do custo
total anualizado, que computou parcelas relacionadas ao custo anual de producéo e

ao custo de investimento anualizado, como descrito na seguinte equacao:

minTAC (29)
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Neste caso, 0 problema parte do pressuposto que as vazdes das diferentes
correntes de gas de sintese que devem ser produzidas sdo constantes, desta forma,
a receita associada a venda de gas de sintese é fixa, sendo entdo o problema limitado
a reducdo do custo total anualizado. Eventuais créditos em termos da venda de CO2
e utilidades séo incluidos com sinal contrario aos termos de consumo.

O conjunto de relacdes necessarias para determinacdo do valor do TAC
encontram-se apresentadas no Capitulo 3. Sdo apresentados a seguir alguns
detalhamentos adicionais.

A determinacdo dos custos variaveis (VCOP) no ambito do custo anual de
producdo (TAP) contempla trés parcelas: custos com matérias-primas e reagentes
(RMC), custos com utilidades (UC) e custos com a emisséo de dioxido de carbono
(SC).

VCOP = RMC + UC + SC (30)

O custo com a compra de gas natural, que € uma das parcelas mais
importantes, também foi computado em conjunto com o0 custo com a compra de
reagentes. Cada tecnologia de reforma requer diferentes reagentes para produzir gas
de sintese. Vapor no caso da reforma a vapor, oxigénio para reforma autotérmica e
diéxido de carbono para reforma a seco. Essa diferenca ja implica em mudancas
significativas de custos operacionais entre esses processos.

Os parametros utilizados na formulacdo do modelo presente nas Equacdes (31)

a (33) sdo apresentados a seguir.
a) Parametros

H: Numero de horas de operacdo por ano (7920 h/a);

Crm;: Custo com a compra de matéria-prima i ($/t);

Crmcy,: Receita com a venda de CO2 ($/1);

Cut,: Custo com a compra ou venda da utilidade u ($/t ou $/MWh);

Ctax,: Custo associado a emisséo do gas de efeito estufa g ($/1).

Pprod;: Preco de venda do produto i ($/t).
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O custo com a aquisicdo de matérias-primas bem como a possivel receita com
a venda de didxido de carbono, é descrito pela equacgéo a seguir (é importante lembrar
gue areceita com a venda de gés de sintese € fixa, sendo entdo excluida do problema

representado na forma da minimizag&o do custo):

RMC = H107¢ Z Crm; Ftrfe; — Crmgo, Ftpteco, (31)

iel

O custo operacional com a compra de utilidades é computado por meio da
Equacéo (32), atendo-se apenas ao consumo das principais utilidades como energia
elétrica, agua desmineralizada, gas combustivel e vapor d’agua e computando

guaisquer créditos com a venda de utilidades que porventura ocorra.

UC =H.107°, z Cut, (Qtufe, — Qtute,) (32)

ueu

Atentando-se para a questdo ambiental, cada vez mais latente na industria e
nos novos projetos de uma forma geral, computou-se 0s custos proporcionais as

emissdes de dioxido de carbono nas chaminés dos fornos na equacao a seguir.

SC = A.10.( ) Ctax, Btghg, (33)
gEeEG

Finalmente, calculou-se a parcela referente ao custo de investimento das
unidades utilizando-se a Equacéao (34) e em seguida anualizando-se os mesmos, de

forma que fosse possivel comparar custos operacionais com custos de implantacao.

TFCC = Z Cinv; (34)
jej

na qual Cinv; corresponde ao TFCC calculado para cada planta conforme a Tabela 3.
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Isto posto, a expressdo desenvolvida para a primeira funcéo objetivo é:

(35)
minTAC = 01071 ACCR ) Ciny,
jeJ

+H10°° Z Crm; Ftrfe; — Crmco, Ftpteco,

iel

+ Z Cut, (Qtufe, — Qtute,) + Z Ctax, Etghg, |+ (1,65 OL

ueu gEG

+ 0,04964 Z Cinv;) + ACCR Z Ciny;
j€J j€J
Nesta equacao, o primeiro termo corresponde ao capital de giro (AWC), o segundo
termo ao custo variavel de producdo (VCOP), o terceiro termo ao custo fixo de
producédo (FCOP) e o ultimo termo corresponde a anualizacdo do custo total de

investimento (ACC).

4.2.2. Problema multiobjetivo

Utilizou-se do método de otimizacdo e-restrito para plotar a Frente de Pareto
para o problema de maximizacdo do lucro e minimizacédo de emissdes, sumarizado

pela funcdo multiobjetivo descrita na Equacéo (36).

{min Etghg} (36)
max TAP
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O método e-restrito esta entre os mais utilizados nos problemas de otimizacao
multiobjetivo. Basicamente, consiste em minimizar um Unico objetivo, enquanto 0s
outros sdo incorporados ao conjunto de restricdes do problema, sendo restringidos
pelos valores das componentes de um vetor € € RP1, fornecido a priori. Embora essa
abordagem tenha sido inicialmente sugerida por Marglin (1967), foi no trabalho
posterior de Haimes et al. (1971) que foi apresentada uma nova formulagéo para um
problema envolvendo duas fungdes objetivo e intitulada de formulacéo e-restrito.

Para mudanca de abordagem de minimizacdo de custos para maximizagao de
lucro (TAP) necessitou-se estimar a receita com a venda de produtos e de utilidades,
modificando-se a fungao objetivo, conforme a equacao abaixo:

max TAP (37)

na qual a receita total anualizada (R) é descrita por:

R=H10"° z Pprod Ftpteg (38)

S ES

Utilizou-se de referéncias na literatura para atribuir um preco de venda para as

correntes de gas se sintese. Noureldin et al. (2014) propuseram a Equacao (39) para

precificacdo de correntes de gas de sintese (Pprod,) em funcao da razao molar H2/CO
(RM).

Pprod, = 76,1 RM — 0,9 [$/1] (39)
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Dessa maneira, a expressao final para a segunda funcéo objetivo avaliada é

dada por:

(40)
maxTAP = H 107 Z Pprod, Ftpte

SES

—140,1071 ACCR Z Ciny;
JeJ

+ ﬁ 10_6 Z Crmi Ftrfei - WLCOZ Ftptecoz

iel

+ Z Cut, (Qtufe, — Qtute,) + Z Ctax, Etghg, |+ (1,65 OL

ueu gEG

+ 0,04964 Z Cinvj) + ACCR Z Ciny;
j€EJ JE€]J

Nesta equacao, o primeiro termo corresponde a receita com a venda de gas de
sintese, o segundo termo corresponde ao capital de giro (AWC), o terceiro termo ao
custo variavel de producéo (VCOP), o quarto termo ao custo fixo de producéao (FCOP)

e 0 ultimo termo corresponde a anualizacdo do custo total de investimento (ACC).
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4.2.3. Restricoes de capacidade maxima das unidades de processo

Essas restricdes limitam a capacidade de cada unidade de processo entre
limites minimo e maximo, atendendo a premissa de trens Unicos de processamento:

2z Frl9 < Fry; <z Fr}, i € {NG},j € {SR,ATR,DR} (41)

&1 A_up . .
zj Fryj S Fryj < zj Fr i € {SG},j € {UDEA} (42)
na qual z; € uma variavel binaria que representa a ativagdo ou ndo do processo j na
superestrutura de otimizagéo.

De forma complementar, as seguintes vazdes de matéria-prima sao nulas pois

ndo S&0 concernentes aos pProcessos Propostos:

Fry; =0, i € {SG},j € {SR, ATR, DR} (43)
Fry; =0, i € {02,€02},j € {SR} (44)
Fry; =0, i € {CO2},j € {ATR} (45)
Fry; =0, i € {02},j € {DR} (46)

Fr,;=0, i€ {NG,02,02},j€ (UDEA} (47)
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4.2.4. Restricoes de demandas dos processos consumidores de gas de sintese

No problema de minimizagdo do custo total anualizado, fixaram-se as vazdes

de demanda de gas de sintese (Ftptefx) pelos processos clientes:
Ftpte, = Fepte!* s € {SG1,5G2,5G3, etc.} (48)
Para formulacdo do problema multiobjetivo, utilizou-se das restricdes da
Equacao (49) para que a formulagéo tivesse liberdade de escolher um produto mais

rentavel em detrimento de outro.

Ftptel® < Ftpte, < Ftpte,” s € {SG1,5G2,5G3, etc.} (49)

4.2.5. Restricoes de balanco de massa em cada unidade

De acordo com a estrutura de cada unidade apresentada na Figura 21 e as

variaveis correspondentes, as equacdes de balanco associadas sao:

FT'i’j =Frfei,j+ZFi,j,,j, iEI;] E] (50)
jr
Fpi,j = ZFptei,j,s + z Fi,j,j/ S I;] E] (51)
s Ji
Quiu’j = Qufeu,j + z Qu,jl,jl ue€ U'_] E] (52)
7

Quoy; = Quteu; + ) Qujj  UEUJE] (53)
I
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As vazdes e taxas apresentadas correlacionam-se com os modelos empiricos

por meio das Equacdes (54) a (60).

a) Para unidades de reforma:

Frij = Fryg,jpi i € (I —{NG}),j € {SR,ATR,DR} (54)
Fp;; = Fryg T j, i€l,j€{SR,ATR,DR} (55)
Quiy; = Fryg jXuj,» u€U,j€{SR,ATR,DR} (56)
Quoy; = Fryg jwy;, u€U,j€{SR,ATR, DR} (57)
Eghgy; = Frygj€gj» 9 € G,J € {SR,ATR, DR} (58)

b) Para unidade de separacéo de COx:

Fpi,j = FrSG,jni,j! i € I,] € {UDEA} (59)
Quiyj = Frsg jXu,j» u€U,j e {UDEA} (60)
Quoyj = Frggjwyj, u€U,j€{UDEA} (61)

Eghgg,; = Frsg jggj» 9 € G,j € {UDEA} (62)
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4.2.6. Restricbes de balancos de massa nos divisores e nos misturadores da

superestrutura

As restricdes de balango nos divisores e nos misturadores da superestrutura

séo apresentadas nas cinco equacdes que se seguem:

Ftrfei = Z FTfei’j,

jej

Ftptes; = Z Z Fpte; s,

i€l jE]

Qtufe, = z Qufeu,j'

jej

Qtute, = Z Qute, j,

je]

Etghgg = Z Eghgg,j,
j€J

SES

ueu

ueuyu

gEG

(63)

(64)

(65)

(66)

(67)

De forma complementar, considera-se que ndo ha a compra de gas de sintese

e que a corrente de dioxido de carbono produto ndo pode receber gas de sintese das

unidades de reforma:

FtT'feSG = 0

Fptesg,jcoz =0,

j € {SR,ATR, DR}

(68)

(69)
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Apresenta-se ainda neste item, as restricbes relacionadas ao balanco por
componentes.

As fracdes massicas associadas a corrente de gas de sintese na alimentacéo
das unidades de reforma sé@o nulas, uma vez que se considera que nao ha entrada de

gas de sintese nestas unidades:

fmre; =0, c € C,j € {SR,ATR, DR} (70)

Para unidade de separacdo de diéxido de carbono, as fracdes massicas da
corrente de gas de sintese na alimentacédo (que € o argumento dos modelos empiricos

para esta unidade) é dada por:

jres Fse jr jfmpe,

fmr,; = : ¢ € C,j € {UDEA} (71)

Z:j’E]FSG,J",J'

O célculo das fragbes massicas de Hz, CO e CO2 nas correntes de gas de
sintese produzidas pelas unidades de reforma sdo dadas de maneira direta pelo

modelo empirico presente na Equacao (9):
fmpe; = @, c €C,j €{SR,ATR, DR} (72)
Para a unidade de separacdo de dioxido de carbono, o teor de CO: é

determinado pelo modelo, enquanto os teores de CO e H, baseiam-se na hipo6tese

gue a absorcédo destes componentes pela amina € desprezivel:

fmpc; = @, c € {C02},j € {UDEA} (73)
_ fmrc,j .
fmpc; = p- , c € {H2,C0},j € {UDEA} (74)

SG,j
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Considerando que a unidade de separacgdo de dioxido de carbono obtém uma
corrente de COz puro, a fracdo massica de cada componente ¢ em cada corrente de

produto s é dada por:

fmpte, , = Yjey fmpc. jFptese s + Fptecozupeas
Ptécs Ftpte,

., CcECSsES—{C02} (75)

4.2.7. Restricoes associadas as caracteristicas das correntes de gas de sintese

A formulacdo proposta estabelece a presenca de um conjunto de clientes a
serem atendidos em termos de diferentes vazdes e composicdes da corrente de gas
de sintese incluindo também a possiblidade do fornecimento de CO>. Na formulagéo
do problema multiobjetivo, ndo sdo impostas restricbes a respeito da composicao das
correntes de gas de sintese, porém a composicao ira impactar diretamente no preco
da corrente de produto. Na formulacdo do problema para minimizacao do custo total
anualizado, cada corrente de gas de sintese esta associada a restricdbes de ordem
composicional de acordo com as caracteristicas necessarias para 0 Sseu
processamento posterior. Nos proximos paragrafos sao discutidas correntes de gas
de sintese para a producdo de combustiveis liquidos sintéticos, ureia/aménia e
metanol.

Para qualificar a natureza da corrente de gas de sintese, sdo utilizados
indicadores. Normalmente faz-se uso da razdo molar (RM) entre a quantidade de
matéria em hidrogénio (NH2) e mondéxido de carbono (Nco) para caracterizar o gas de
sintese para alimentacdo do processo de producdo de combustiveis liquidos

sintéticos:

N
RM = 2

= Neo (76)
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J& para o processo de producdo de metanol, o indice mais adequado para
caracterizar o gas de sintese € o numero estequiométrico (NE), que pondera a
guantidade de matéria de diéxido de carbono, além do hidrogénio e do monéxido de

carbono, como se pode notar na equacao a seguir:
(77)

Finalmente, para producdo de ureia e aménia, o indice mais apropriado € o
coeficiente estequiométrico (SC), que como o nome diz vem da estequiometria das

reacdes de obtencéo de ureia via gas de sintese e esta representada por:

Ny,

SC=—"1t2
N¢o + Neo,

(78)

Na Tabela 9 encontram-se valores tipicos dos indicadores caracteristicos de
gas de sintese para cada processo demandante e que se tornam restricdbes na
formulacdo do problema de minimizacdo do custo total anualizado caso a producéo

do gas de sintese com a caracteristica correspondente seja incluida na otimizacéo.

Tabela 9 — Critérios de qualidade do gas de sintese para atendimento a cada processo
demandante

Qualidade Processo consumidor

1,8<RM=<2,1 Producdo de combustiveis liquidos sintéticos
SC=3,0 Producéo de ureia
NE=2,1 Producéo de metanol

Fonte: BALASUBRAMANIAN et al., 2018; RIBEIRO et al., 2012 e o autor, 2019.
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As expressdes a seguir mostram como os indicadores mencionados s&o

inseridos na formulac&o do problema, nas quais M, € a massa molar do componente

¢ (t/Mmol).
fmptey; 53
_ My,
RM = fmpteco ses (79)

MCO

fmpteyssi  fmptecoyse

My, Mco,
NE =
fmpteco sg1 n fmptecos sei1 (80)
Mc¢o Mc¢o,
fmptey, 52
M
SC H2 (81)

~ fmptecose? n fmptecos se2
Mco Mco,
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5. RESULTADOS E DISCUSSOES

Nesta se¢ao sao apresentados os resultados dos dois problemas de otimizacao

investigados.

5.1. Software de otimizacao

O complexo industrial de producdo de gas de sintese foi otimizado e as
solucdes otimas foram determinadas em um PC Intel Core i5, com 4 GB RAM e clock
2,50 GHz.

O software de otimizacéao utilizado foi 0 GAMS® (ROSENTHAL, 2007) v.23.9.5
e o solver empregado foi o SCIP, que é destinado a busca de solu¢cbes globais para
problemas MINLP, com gap de convergéncia de 10 em todas as formulacdes.

Na Tabela 10 encontram-se 0s numeros de variaveis e de restricdes para cada
formulacéo, a fim de se dar nocédo da dimensdo do problema de otimizacdo, além do

tempo de execucao para solucdo de cada formulacao.

Tabela 10 — Dimenséao e tempo de processamento do problema

Formulacéo A

Quantidade Coletor Coletores  Formulacéo B
simples multiplos

Numero de variaveis 38 38 40

Numero de restricdes 72 98 100

Tempo de processamento 1minl1l0s 6min3ls 9minl2s
Fonte: O autor, 2019.
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5.2. Parametros dos problemas de otimizagéo

Investigou-se dentre os principais licenciadores das tecnologias em estudo as
capacidades méaximas de cada processo candidato, atentando ao fato de que nesse
trabalho foram considerados apenas trens simples de processamento (“standalone”
ou “single train”). Para reforma a seco, por ainda ndo ser um processo em escala
industrial, considerou-se capacidade maxima igual aquela atribuida a reforma a vapor.
Ja para capacidades minimas, arbitrou-se 10% do valor da carga maxima de
referéncia de cada um dos quatro processos.

A Tabela 11 apresenta os parametros necessarios ao desenvolvimento da

otimizagé&o.

Tabela 11 — Parametros de custo e cargas de referéncia

Parametro  Descricdo do parametro Valor Unidade Referéncias

~ i ini 0

Frio. . Capacidade minima dos processos de 10,/0_ da th O autor, 2019.
J reforma maxima

R . . ~ o

FTSlg,UDEA gg[:;amdade minima da separacdo de rlnoéfi rr?: th O autor, 2019.

A up Capacidade méaxima da reforma a AIR PRODUCTS AND
Frycsr vanor 31,25 t/h CHEMICALS, INC.,
P 2007
A up Capacidade méxima da reforma IEA ~ GREENHOUSE
Fryg arr autotérmica 26,73 t/h GAS R&D

PROGRAMME, 2017

A up Capacidade méaxima da reforma a Considerou-se a
FTNG,DR seco 31,25 t/h mesma da. SR
ﬁrsngDEA ggp;audade méxima da separacao de 175,98  th ANP, 2014

Fngb Vaz&o de gas natural no caso base 100,00 t/h O autor, 2019.

Fsgb Vaz&o de gas de sintese no caso base 100,00 t/h O autor, 2019.

Crmyg Custo com a compra do gas natural 190,00 %/t Towler e Sinnot (2013)
C‘rmo2 Custo com a compra de oxigénio 86,71 $it Intratec (2007)

A Custo com a compra e pre¢o de venda .

Crmeo, do didxido de carbono 15,00 $it Towler e Sinnot (2013)
A Custo com a compra de gas .

Cutpg combustivel 150,00 $/MWh Towler e Sinnot (2013)
Cutgp (ejlgfrti?:a com a compra de energia 70,00 $/MWh Towler e Sinnot (2013)
A Custo com a compra de agua :

Cutpy desmineralizada 1,10 $it Towler e Sinnot (2013)
Cut, Custo com acompra e preco devenda 15 o gy Towler e Sinnot (2013)

do vapor
étaxco2 Crédito de carbono 50,00 $it OECD (2018)
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a Fator de escala 0,6 - Towler e Sinnot (2013)
- Taxa de minima atratividade 20% a.a. O autor, 2019.
t Tempo de depreciagéo 20 anos O autor, 2019.

Fonte: O autor, 2019, Towler e Sinnot, 2013; OECD, 2018; ANP, 2014; AIR PRODUCTS AND
CHEMICALS, 2007.

5.3. Minimizacé&o de custo

O primeiro cenario de otimizacdo foi o de minimizacdo do custo total
anualizado. Dividiu-se ainda esse cenario em dois sub-cenarios, sendo um dedicado
a demonstracdo de como o fluxograma 6timo se modifica variando-se a caracteristica
do gas de sintese requerido e outro contemplando a disponibilizacdo de trés correntes

de gas de sintese com propriedades distintas.

5.3.1. Producdo de uma Unica corrente de gas de sintese

Visando apresentar o desempenho da ferramenta de otimizagcédo desenvolvida,
0 problema de minimizacdo de custo foi aplicado para uma série de composic¢des de
gas sintese associadas a diferentes valores de razdo molar hidrogénio/mondxido de
carbono. Desta forma para cada caracteristica da corrente de gas de sintese que é
inserida como restricdo, o programa seleciona a melhor tecnologia ou combinacao de
tecnologias disponiveis que minimiza o custo total anualizado da planta. Os problemas
foram resolvidos para uma vazao requerida fixa de gas de sintese de 30 t/h, com razéo
molar H2/CO variando de 0,6 até 3,5 (RM =0,6, 1,0, 1,5, ..., 3,5).

Destaca-se na Figura 25 a alternancia na selecdo das unidades, quando se
variou a razdo H2/CO da unica corrente de gas de sintese analisada nesse cenario.
Nota-se que com o aumento dessa variavel de restricdo, tecnologias que produzem
gas de sintese com um teor menor de hidrogénio deram lugar a alternativas que

produzem correntes mais ricas em hidrogénio, como se era esperado.
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Para raz6es molares de H2/CO compreendidas entre 0,6 e 1,5, percebe-se o
aumento do custo total anualizado de US$ 60 milhdes ao ano para US$ 80 milhdes
ao ano e a reducdo das emissdes de dioxido de carbono de 19 t/h para 11 t/h da planta
por causa do decréscimo da carga hominal da reforma a seco 7 t/h para 3 t/h e do
acréscimo da carga nominal da reforma autotérmica de 0 t/h para 6 t/h. A explicacao
se deve ao fato do processo de reforma autotérmica ser relativamente mais barato e
emitir menos diéxido de carbono que a reforma a seco, para uma mesma carga de
referéncia, dadas as propor¢des substancialmente menores do seu forno.

Para uma razdo H2/CO igual a 2,0, as reformas a vapor e a seco foram
selecionadas, tendo como consequéncia um aumento do custo total anualizado de
US$ 10 milhdes ao ano, que € mais acentuado do que apontava a tendéncia, e um
aumento expressivo da emissao de didéxido de carbono de 11 t/h para quase 24 t/h,
alcancando o valor maximo de todos os arranjos apresentados na Figura 25, uma vez
gue foi a Unica vez em que os dois processos mais emissores de gases de efeito
estufa foram selecionados concomitantemente. O comportamento nesse ponto pode
ser considerado uma descontinuidade, pois esperava-se que a tendéncia de selecéo
ATR + DR fosse seguida. Esse evento deveu-se ao fato da carga da Reforma
autotérmica necessaria para manter essa tendéncia seria alta o suficiente para que o
custo do complexo fosse mais caro do que o arranjo DR + SR selecionado. Isso
ocorreu porque a DR produz mais gas de sintese do que a ATR para uma mesma
vazao de alimentacdo de gas natural, ou seja, a Reforma a seco foi responsavel pela
producdo do volume de gas de sintese e a reforma a vapor compensou com
hidrogénio para que fosse alcancada a razao H2/CO requerida.

Para razdo molar H2/CO igual 2,5, as emissdes apresentaram uma queda de
90% em relacdo a apresentada quando RM foi igual a 2,0, alcancando o seu valor
minimo de 2,4 t/h, porque a reforma autotérmica foi selecionada isoladamente.
Observa-se também uma queda do custo total anualizado para quase US$ 80 milhdes

ao ano, valor inferior ao obtido para uma RM igual a 1,5.
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Figura 25 — Custo total anualizado e emissdo de dioxido de carbono para diferentes
caracteristicas demandadas para corrente de gas de sintese

25,0 I $107'3 = $120,0
23,8
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Fonte: O autor, 2019.

Quando os valores das razdes molares H2/CO estiveram entre 3,0 e 3,5, a
reforma autotérmica isoladamente ndo conseguiu atender a caracteristica demandada
para o gas de sintese e a selecdo da reforma a vapor foi necessaria, desencadeando
numa nova escalada das emissdes e do custo total anualizado até alcancar os valores
de quase 14 t/h e US$ 107 milhdes ao ano, respectivamente, por conta da reforma a
vapor e autotérmica serem escolhidas.

Da Figura 26 até a Figura 32, sdo detalhados os resultados de cada ponto
relativo a Figura 25, de maneira a justificar os arranjos obtidos por meio da otimizacao.
Em cada figura sdo apresentados o balanco de massa da solucdo o6tima e a
representacdo da faixa de RM possivel para cada tecnologia de reforma em
comparacdo com o valor requerido. Nessas Figuras, as fracbes massicas dos
elementos nas correntes de produtos ndo somam uma unidade, porque apenas 0s
principais componentes atrelados a qualidade do gas de sintese tiveram seus teores
estimados. Reagentes ndo convertidos como agua, oxigénio e metano, por exemplo,

nao foram computados.
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A Figura 26 ilustra que para uma RM igual a 0,6, apenas uma unidade de
reforma a seco com capacidade nominal de consumo de gas natural igual a 7 t/h foi
selecionada, porque a caracteristica demandada do gas de sintese encontra-se entre
os limites minimo e méaximo disponiveis por essa tecnologia, nas faixas operacionais
estudadas.

Quando a RM subiu para 1,0, a reforma a seco ndo mais atendeu a demanda
de maneira isolada, como ilustra-se na Figura 27, posto que a maior RM na qual essa
unidade conseguiria enquadrar o gas de sintese é de 0,86, nas faixas operacionais
empregadas. Neste caso, uma unidade de reforma autotérmica com capacidade
nominal de consumo de gas natural igual a 3 t/h foi selecionada em conjunto com uma
unidade de reforma a seco com capacidade nominal igual a 4,4 t/h. Observou-se
também um aumento da razdo molar de alimentacdo CO2/C no reator de reforma a
seco de 1,3 para 1,8 em relacdo ao patamar anterior, visando a reducdo do teor de
hidrogénio na corrente de gas de sintese produzida por esse processo, que sO é
possivel por causa da compensacao da RM produzida pela mistura com a corrente de

gas de sintese produto da reforma autotérmica para atendimento a restricdo imposta.
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Figura 26 — Arranjo da planta para producdo de gas de sintese com razdo molar
H2/CO igual a 0,60
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Fonte: O autor, 2019.
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Figura 27 — Arranjo da planta para producédo de gas de sintese com razdo molar

H2/CO igual a 1,00
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Fonte: O autor, 2019.
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Para umarazdo H2/CO igual a 1,5, ndo houve mudanca no arranjo de unidades
selecionadas em relacdo a quando RM foi igual a 1,0, mas nota-se na Figura 28 que
a carga nominal da unidade de reforma autotérmica mais que dobrou e foi
compensada pela reducdo da carga nominal da unidade de reforma a seco até seu
limite minimo de pouco mais que 3 t/h, para atender a nova restricdo de caracteristica
do gas.

llustra-se na Figura 29 que ao ser requerida uma corrente de gas de sintese
com RM igual a 2,0, ao invés de ocorrer um aumento na carga nominal da reforma
autotérmica, mantendo-se o arranjo que atendeu uma RM igual a 1,5, como se era
esperado, houve a substituicdo da reforma autotérmica pela reforma a vapor. Atribui-
se esse efeito ao fato da capacidade nominal da unidade de reforma autotérmica ser
guase o dobro da capacidade de uma unidade de reforma a seco que seria necessaria
para atender ao requerido, o que tornaria o arranjo ATR+ DR mais caro do que o
SR+DR.

Na Figura 30, pode-se constatar que apenas a unidade de reforma autotérmica
foi selecionada, quando se solicitou gas de sintese com RM igual a 2,5. A justificativa
€ porque a caracteristica requerida do gas de sintese encontra-se dentro dos limites
de RM disponiveis pela reforma autotérmica. Percebeu-se ainda uma leve reducéao na
razado molar de alimentagéo H>O/C no reator de reforma autotérmica de 1,0 para 0,8,
acarretando a reducéao do teor de hidrogénio na corrente de gas de sintese produzida

por esse processo para atendimento a restricdo imposta.
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Figura 28 — Arranjo da planta para producdo de gés de sintese com razdo molar
H2/CO igual a 1,50
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Fonte: O autor, 2019.
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Figura 29 — Arranjo da planta para producédo de gas de sintese com razdo molar

H2/CO igual a 2,00
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Fonte: O autor, 2019.
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Figura 30 — Arranjo da planta para producédo de gas de sintese com razdo molar
H2/CO igual a 2,50
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Fonte: O autor, 2019.
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Elevando-se para 3,0 a RM requerida do gas de sintese produzido na planta,
foi necessaria a ativacdo da reforma a vapor (Figura 31), uma vez que o limite superior
da reforma autotérmica para essa caracteristica foi ultrapassado. A reducdo da
capacidade nominal de consumo de gas natural na reforma autotérmica de 14 t/h para
11 t/h so6 foi possivel por conta da insercdo de uma unidade reforma a vapor com
capacidade nominal minima de 3 t/h.

Por fim, para atendimento a um valor de RM do gas de sintese produzido pelo
complexo igual a 3,5 (Figura 32), o arranjo combinado entre reforma a vapor e
autotérmica foi mantido. As diferencas percebidas foram nas condi¢cdes operacionais
e nas cargas nominais das unidades. As razdes molares de alimentagdo H.O/C
aumentaram de 0,8 para 1,0 e de 3,0 para 3,5 nas reformas autotérmica e a vapor,
respectivamente, no sentido de maximizar o teor de hidrogénio nas correntes de gas
de sintese produzidas. A carga nominal da reforma autotérmica caiu de 11 t/h para 9
t/h compensada pelo aumento da carga nominal da reforma a vapor que aumentou de
3 t/h para 5 t/h.

Na faixa de RM estudado, ndo houve a selecéo da unidade de separacéo de
diéxido de carbono. Atribui-se esse comportamento ao baixo preco do CO: que seria
vendido como produto ou aproveitado como matéria-prima da reforma a seco frente

ao custo adicional de investimento na construcdo e montagem da unidade.
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Figura 31 — Arranjo da planta para producédo de gas de sintese com razdo molar
H2/CO igual a 3,00
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Fonte: O autor, 2019.
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Figura 32 — Arranjo da planta para producédo de gas de sintese com razdo molar
H2/CO igual a 3,50
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Fonte: O autor, 2019.
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Na Tabela 12 encontram-se os valores de consumo de energia elétrica, de agua
desmineralizada e de gas combustivel e de producao de vapor por unidade e por razao
molar H2/CO.

Tabela 12 — Consumo e producéo de utilidades para o sub-cenario de producédo de
corrente Unica de gas de sintese

Razéo molar H2/CO no gas de sintese produzido
0,6 1,0 15 2,0 2,5 3,0 3,5

Variaveis Unidades

Qufegpsr MW 00 00 00 78 00 48 75
Qufegparg MW 00 29 60 00 116 92 85
Qufegppr MW 42 33 23 26 00 00 00
Qufepwsz  th 00 00 00 194 00 11,9 186
Qufepw are  t/h 00 37 78 00 190 142 110
Qufepwpr  th 457 330 233 258 00 00 00
Qufercsk MW 00 00 00 709 00 425 681
Qufercark MW 00 27 56 00 121 94 79
Qufercpr MW 1052 793 558 61,9 00 00 00
Qutegsy  th 00 00 00 123 00 7,7 119
Qutegurp  thh 00 32 67 00 170 126 94
Qutespr  th 477 349 246 272 00 00 00

Fonte: O autor, 2019.
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5.3.2. Producao de correntes de gas de sintese com caracteristicas diversas

Nesse item registrou-se o0s resultados referentes a otimizacdo de uma
superestrutura que disponibiliza véarias correntes de gas de sintese, cada uma com
sua caracteristica propria a respeito da propriedade requerida pelo processo que a
consome.

A Figura 33 mostra a solucdo da otimizacdo, onde para atender as restricbes
impostas, apenas o0s processos de reforma a vapor e reforma a seco foram acionados.
As capacidades nominais das unidades de reforma a vapor e de reforma a seco foram
de 26,5 t/h e 5,4 t/h, respectivamente. O custo total anualizado foi de US$ 251 milhdes
por ano, sendo composto pelas parcelas US$ 175 milhdes por ano de custo anual de
producdo, US$ 69 milhdes por ano de custo anualizado de investimento e US$ 7
milhdes ao ano de capital de giro anualizado. As emissdes de dioxido de carbono nos
gases das chaminés foram de 84 t/h.

O vapor requerido para os processos de reforma a vapor e autotérmica sao
supridos pela geracao interna dessa utilidade em cada um desses processos. Além
de autossuficiente, € prevista a disponibilidade de quase 100 t/h de vapor produzidos
pela planta para venda e abatimento do custo de produc¢éo. A producdo de vapor e o
consumo das demais utilidades por unidade de processo encontram-se ilustradas na
Tabela 13.
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Tabela 13 — Consumo e producédo de utilidades para o sub-cenario de producédo de
multiplas correntes de géas de sintese

Variaveis  Unidades Valores
Qufegpsg MW 42,2
Qufegparr MW 0,0
Qufegppr MW 4,1
Qufepwsg t/h 103,6
Qufepw,.arr th 0,0
Qufepwpr t/h 40,1
Qufergsr MW 371,0
Qufergarr MW 0,0
Qufergpr MW 96,3
Qutessp t/h 67,5
Qutes arg t/h 0,0
Qutespg t/h 42,4

Fonte: O autor, 2019.

5.4. Otimizacdo multi-objetivo

A Figura 34 ilustra o espaco objetivo do problema, onde o primeiro objetivo, que

€ 0 maximo lucro total anualizado (US$ milhdes / a), estd mostrado na ordenada e o

segundo objetivo, que € a minima emissao de didéxido de carbono (t/h), esta

representado na abscissa.

O limite minimo para o vetor ¢ foi escolhido como sendo o menor valor Etghg

gue torna o problema viavel, enquanto o limite maximo escolhido para Etghg foi o

associado ao maximo lucro total anualizado. O incremento selecionado foi de 1 t/h de

emissdo de CO,, para que houvesse uma quantidade de pontos satisfatéria para

observacdo do comportamento da Frente de Pareto. Desta maneira, fica definido
como € ={11,12,.., 80,81, 81,6}.
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Sobre o projeto do complexo de producdo de gas de sintese com base nos
pontos gerados pela formulacdo multi-objetivo, a méxima emisséo de gas de efeito
estufa foi de 81,6 t/h, correspondendo ao méaximo lucro total anualizado de US$ 19
milhdes /a. No outro extremo da frente de Pareto, a minima emissao de gas de efeito
estufa foi de 11 t/h, correspondendo a um prejuizo total anualizado de US$ 25 milhdes
/ a. Como pode-se notar, 0s objetivos de maximo lucro e minima emissdo s&o
conflitantes, logo ndo existe uma Unica solucdo que seja 6tima com respeito a todos

0s objetivos.

Figura 34 — Fronteira de Pareto resultado da otimizacao multi-objetivo

20
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)
»
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Ohjetivo 2 Minima emissao de CO2 (t'h)

Fonte: O autor, 2019.

A Figura 35 representa o acionamento das unidades de processo e suas
respectivas cargas nominais em funcéo do vetor €, e nela pode-se notar que a reforma
a vapor e a reforma a autotérmica foram as selecionadas em todos os pontos, i.e., é
0 arranjo mais rentavel e menos emissor de gases de efeito estufa que atende as

restricdes de demanda impostas pelos processos clientes.
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Figura 35 — Carga nominal dos processos variando com a emisséo de CO: da planta
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Fonte: O autor, 2019.

Também nessa avaliacéo, a unidade de separacao de CO> néo foi selecionada.
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CONCLUSOES E SUGESTOES

Este trabalho apresentou propostas de formulag&o para a otimizagéo do projeto
de um complexo de producéo de gés de sintese. O complexo é capaz de contemplar
trés unidades em potencial (Que podem atuar juntas ou em separado): reforma a
vapor, reforma autotérmica e reforma seca. Adicionalmente, o complexo também
contempla uma unidade de separagcao de CO.. A partir de uma estrutura geral, dois
problemas séo descritos: a minimizagdo do custo total anualizado e a otimizagao
multiobjetivo envolvendo a maximizacéo do lucro e a minimizagdo das emissdes de
gases capazes de contribuir para o efeito estufa. A representacdo do comportamento
de cada processo na formulagcéo do problema de otimizacao foi baseada em modelos
polinomiais, cujos parametros foram ajustados empiricamente através de dados
obtidos em simulag&es rigorosas utilizando o software Hysys®.

Os resultados referentes a minimizacao do custo total anualizado mostram que
a ferramenta desenvolvida € capaz de estruturar as unidades de processo de
diferentes formas, de acordo com a natureza do gas de sintese que se deseja produzir.

Em relacdo a otimizacdo multi-objetivo, a ferramenta desenvolvida permite ao
responsavel pelo projeto explorar diferentes cenarios de conciliacdo em relacdo aos
aspectos econdmicos e ambientais.

Como conclusdo geral, é possivel observar que a ferramenta desenvolvida
possui um bom potencial de utilizacdo como suporte as equipes de projeto durante a
etapa de concepcéo de um complexo de producdo de gas de sintese. A formulacéo
proposta € mais completa que aquelas da literatura que foram utilizadas como
referéncia (estrutura mais completa na andlise dos processos, inclusdo das variaveis
de processo na otimizacgao e analise econdmica ampliada). Outro aspecto importante
€ que a estrutura da formulacéo € geral e pode ser adaptada para outros tipos de

processo também (e.g. a otimizacdo de um complexo petroquimico).
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Visando trabalhos futuros, é possivel propor a inclusdo na otimizacdo das
plantas que utilizam a corrente de gas de sintese, e.g. metanol, amdnia/ureia e
producdo de combustiveis liquidos. Assim a otimizagdo envolveria a analise
simultanea das unidades de producédo e consumo de gas de sintese, buscando assim
novos ganhos do ponto de vista da integracdo de processos.

Pode-se ainda capturar dioxido de carbono dos gases exaustos das chaminés
para sua venda como subproduto ou para utilizagdo como matéria-prima para reforma
a seco, minimizando assim a emissao de gases de efeito estufa e, consequentemente,
0 Custo com sua emisséao.

Por fim, outra sugestdo € a possibilidade de geracdo de energia elétrica por
meio da utilizacéo de turbogeradores a vapor, dada a quantidade expressiva de vapor

gerado nos processos de reforma.
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APENDICE A - Simulacdo

Este apéndice destina-se a disponibilizacdo de algumas informacfes basicas
necessarias a etapa de simulacdo dos casos base, além de exibir alguns resultados.

A.1l. Fluxogramas simulados
Da Figura 36 até a Figura 39 encontram-se representados os fluxogramas de

processo das tecnologias abordadas nessa dissertacao, tais quais foram simulados
no software Hysys® v.10.



Figura 36 — PFD simulado da Reforma a vapor
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Figura 37 — PFD simulado da Reforma autotérmica
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Figura 38 — PFD simulado da Reforma a seco
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Figura 39 — PFD simulado da Remogéao de CO2
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A.2.

Da Tabela 14 a Tabela 17 exibe-se os balancos materiais associados aos processos simulados.

Balangos de massa

Tabela 14 — Balanco material: Reforma a vapor

Vapour Fraction
Temperature
Pressure
Molar Flow
Mass Flow
Liquid Volume Flow
Heat Flow
Composition:

C1

H20

CO

CO2

H2

H2S

N2

c2

C3

n-C4

i-C4

i-C5

n-C5

n-C6

02

n-C7

n-C8

. Gés
s natural-1
1,000
C 28,00
kg/cm2_g 30,00
kgmole/h 5.885,55
kg/h 100.000,00
m3/h 319,04
kd/h -4,55E+08

0,968
0,000
0,000
0,006
0,000
0,000
0,010
0,005
0,000
0,003
0,000
0,004
0,004
0,000
0,000
0,000
0,000

Vapor
superaque
cido-2

1,000
365,00
29,04
21.265,05
383.092,01
383,87
-4,89E+09

0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Gas de
sintese
guente-1

1,000
1.000,00
25,00
39.150,79
483.096,85
1.055,45
-3,13E+09

0,002
0,346
0,109
0,045
0,497
0,000
0,001
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Descarte-2

0,000
1.000,00
25,00
0,00

0,00

0,00
0,00E+00

0,002
0,346
0,109
0,045
0,497
0,000
0,001
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Gas de
sintese frio

0,917
40,00
23,57
28.042,24
282.933,28
854,86
-1,84E+09

0,003
0,086
0,152
0,063
0,694
0,000
0,002
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Gas de
sintese

1,000
40,00
23,57
25.704,77
240.818,23
812,66
-1,18E+09

0,003
0,003
0,166
0,069
0,757
0,000
0,002
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Vapor para
coletor-1

1,000
365,00
29,04
7.758,85
139.776,39
140,06
-1,78E+09

0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Gas
natural
pré-
aquecido

1,000
365,00
28,26
5.885,55
100.000,00
319,04
-3,61E+08

0,968
0,000
0,000
0,006
0,000
0,000
0,010
0,005
0,000
0,003
0,000
0,004
0,004
0,000
0,000
0,000
0,000

Carga

1,000
444,26
28,26
27.150,60
483.092,01
702,91
-5,15E+09

0,210
0,783
0,000
0,001
0,000
0,000
0,002
0,001
0,000
0,001
0,000
0,001
0,001
0,000
0,000
0,000
0,000

Gas
natural-2

1,000
27,55
29,03
5.885,55
100.000,00
319,04
-4,55E+08

0,968
0,000
0,000
0,006
0,000
0,000
0,010
0,005
0,000
0,003
0,000
0,004
0,004
0,000
0,000
0,000
0,000

122

BFW-4

0,000
234,44
29,87
29.023,90
522.868,39
523,92
-7,79E+09

0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Gas de
sintese
quente-2

1,000
300,00
24,64
39.150,79
483.096,85
1.055,45
-4,10E+09

0,002
0,346
0,109
0,045
0,497
0,000
0,001
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000



Vapour
Fraction
Temperature
Pressure
Molar Flow
Mass Flow
Liquid Volume
Flow
Heat Flow
Composition:
Cc1
H20
Cco
CcOo2
H2
H2S
N2
c2
C3
n-C4
i-C4
i-C5
n-C5
n-C6
02
n-C7
n-C8

Vapor

Ui saturado-1

1,000

C 234,35
kg/lem2_g 29,81
kgmole/h 29.023,90

kg/h 522.868,39

m3/h
kd/h

523,92
-6,83E+09

0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Vapor
superague
cido-1

1,000

365,00
29,04
29.023,90

522.868,39

523,92
-6,68E+09

0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Gas de
sintese
guente-3

0,933

165,00
24,29
39.150,79

483.096,85

1.055,45
-4,37E+09

0,002
0,346
0,109
0,045
0,497
0,000
0,001
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Carga pré-
aquecida

1,000

600,00
27,50
27.150,60

483.092,01

702,91
-4,96E+09

0,210
0,783
0,000
0,001
0,000
0,000
0,002
0,001
0,000
0,001
0,000
0,001
0,001
0,000
0,000
0,000
0,000

Vapor
matéria-
prima

1,000

480,00
28,26
21.265,05

383.092,01

383,87
-4,79E+09

0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Ar pré-
aquecido

1,000

475,00

0,07
83.709,13
2.418.368,3
8

2.786,24
1,15E+09

0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,780
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,220
0,000
0,000

Gas
combustiv
el-2

1,000

48,29
0,07
7.831,05

133.055,60

424,50
-5,95E+08

0,968
0,000
0,000
0,006
0,000
0,000
0,010
0,005
0,000
0,003
0,000
0,004
0,004
0,000
0,000
0,000
0,000

Gas de
combustéo
-1

1,000

2.095,26
0,07
92.394,62
2.551.401,4
9

3.066,12

5,55E+08

0,000
0,166
0,009
0,079
0,005
0,000
0,708
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,034
0,000
0,000

Descarte-3

0

2.095,26
0,07
0,00

0,00

0,00
0,00E+00

0,000
0,166
0,009
0,079
0,005
0,000
0,708
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,034
0,000
0,000

Ar

1

30,00
0,00
83.709,13

2.418.368,3
8

2.786,24
1,15E+07

0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,780
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,220
0,000
0,000

Ar
comprimid
(o]

1

42,94
0,12
83.709,13

2.418.368,3
8

2.786,24
4,32E+07

0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,780
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,220
0,000
0,000
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Gas de
combustéo
-2

1

1.030,22
0,07
92.394,62
2.551.401,4
9

3.066,12

-3,46E+09

0,000
0,166
0,009
0,079
0,005
0,000
0,708
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,034
0,000
0,000



Vapour Fraction
Temperature
Pressure
Molar Flow
Mass Flow
Liquid Volume
Flow
Heat Flow
Composition:
Cc1
H20
CO
CcOo2
H2
H2S
N2
c2
C3
n-C4
i-C4
i-C5
n-C5
n-C6
02
n-C7
n-C8

Unit

c
kg/cm2_g
kgmole/h

kg/h

m3/h
kJ/h

Gas de
combustéo
-3

1,000
130,00

0,02
92.394,62
2.551.401,4
9

3.066,12
-6,35E+09

0,000
0,166
0,009
0,079
0,005
0,000
0,708
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,034
0,000
0,000

BFW-2

0,000
119,61
29,92
29.023,90

522.868,39

523,92
-8,06E+09

0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Condensad
0-6

0,000
150,00
18,00
13.446,02

242.278,62

242,79
-3,70E+09

0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Vapor do
coletor

1,000
364,54
29,04
2.016,90

36.334,72

36,41
-4,64E+08

0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Condensad
0-7

0,500
209,48
18,20
14.967,89

269.648,11

270,19
-3,79E+09

0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Suspiro

1,000
208,71
18,00
495,03

8.965,23

9,01
-1,17E+08

0,000
0,996
0,000
0,004
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Agua
desmineral
izada

0,000
30,00
5,50
48.373,16

871.447,32

873,21
-1,38E+10

0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Agua
desmineral
izada
pressuriza
da

0,000
30,23
30,27
48.373,16

871.447,32

873,21
-1,38E+10

0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Vapor de
retificacao

1,000
355,31
18,20
2.016,90

36.334,72

36,41
-4,64E+08

0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

BFW-3

0,000
119,61
29,92
19.349,26

348.578,93

349,28
-5,38E+09

0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Vapor
saturado-2

1,000
234,44
29,87
19.349,26

348.578,93

349,28
-4,55E+09

0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

124

Gas de
combustéo
-4

1,000
140,71
0,10
92.394,62
2.551.401,4
9

3.066,12

-6,32E+09

0,000
0,166
0,009
0,079
0,005
0,000
0,708
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,034
0,000
0,000



Vapour Fraction
Temperature
Pressure
Molar Flow
Mass Flow
Liquid Volume
Flow
Heat Flow
Composition:
Cc1
H20
Cco
CcOo2
H2
H2S
N2
c2
C3
n-C4
i-C4
i-C5
n-C5
n-C6
02
n-C7
n-C8

Gés
combustiv
el-1

1,000
C 50,00
kg/cm2_g 4,00
kgmole/h 7.831,05
kg/h 133.055,60

m3/h 424,50
kd/h -5,95E+08

Unit

0,968
0,000
0,000
0,006
0,000
0,000
0,010
0,005
0,000
0,003
0,000
0,004
0,004
0,000
0,000
0,000
0,000

BFW-1

0,000
119,61
29,92
48.373,16
871.447,32

873,21
-1,34E+10

0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Vapor para Vapor para

coletor-2 coletor-3
1,000 1,000
365,00 364,54
29,81 29,04
19.349,26 27.108,11
348.578,93 488.355,32
349,28 489,34
-4,45E+09 -6,24E+09
0,000 0,000
1,000 1,000
0,000 0,000
0,000 0,000
0,000 0,000
0,000 0,000
0,000 0,000
0,000 0,000
0,000 0,000
0,000 0,000
0,000 0,000
0,000 0,000
0,000 0,000
0,000 0,000
0,000 0,000
0,000 0,000
0,000 0,000

Gas de

sintese

guente-4
0,716
120,00
23,93
39.150,79
483.096,85

1.055,45
-4,76E+09

0,002
0,346
0,109
0,045
0,497
0,000
0,001
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Condensad
0-3

0,000
40,00
23,57
2.337,47
42.115,05

42,20
-6,63E+08

0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Condensad
0 para o
coletor

0,416
209,35
18,15
14.967,89
269.648,11

270,19
-3,83E+09

0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Condensad Vapor para

0-5 coletor
0,000 1,000
149,92 364,54
23,22 29,04
13.446,02 25.091,21
242.278,62 452.020,59
242,79 452,93
-3,70E+09  -5,77E+09
0,000 0,000
1,000 1,000
0,000 0,000
0,000 0,000
0,000 0,000
0,000 0,000
0,000 0,000
0,000 0,000
0,000 0,000
0,000 0,000
0,000 0,000
0,000 0,000
0,000 0,000
0,000 0,000
0,000 0,000
0,000 0,000
0,000 0,000

Gas
natural
dessulfuriz
ado

1,000
365,00
28,26
5.885,55
100.000,00

319,04
-3,61E+08

0,968
0,000
0,000
0,006
0,000
0,000
0,010
0,005
0,000
0,003
0,000
0,004
0,004
0,000
0,000
0,000
0,000

Descarte-1

0,000
365,00
28,26
0,00
0,00

0,00
0,00E+00

0,968
0,000
0,000
0,006
0,000
0,000
0,010
0,005
0,000
0,003
0,000
0,004
0,004
0,000
0,000
0,000
0,000

125

Gas de

sintese

quente-5
1,000
120,00
23,93
28.042,24
282.933,28

854,86
-1,68E+09

0,003
0,086
0,152
0,063
0,694
0,000
0,002
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000



Vapour Fraction
Temperature
Pressure
Molar Flow
Mass Flow
Liquid Volume
Flow
Heat Flow
Composition:
Cc1
H20
CO
CcOo2
H2
H2S
N2
c2
C3
n-C4
i-C4
i-C5
n-C5
n-C6
02
n-C7
n-C8

Unit

c
kg/cm2_g
kgmole/h
kg/h

m3/h

kd/h

Fonte: O autor, 2019.

Condensad Condensad Condensad

o-1
0,000
120,00
23,93
11.108,55
200.163,57

200,59
-3,09E+09

0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

0-2
0,000
120,01
23,57
11.108,55
200.163,57

200,59
-3,09E+09

0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

0-4
0,000
106,31
23,57
13.446,02
242.278,62

242,79
-3,75E+09

0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

126



127

Tabela 15 — Balanco material: Reforma autotérmica

. Gas de . . Gas . . Gas de
e nat(tBJarlZI-l sliese D2 sinC;Z:edferio sGir?fegg Vfc’))lc;oprﬂa n%truér_al ggﬂs:?\tg;)%r natGule-Z B SlEsE sat\llf:zgg-l
guente-1 aquecido quente-2

Vapour Fraction 1,000 1,000 0,000 0,958 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 0,000 1,000 1,000

Temperature C 28,00 1.100,00 1.100,00 40,00 40,00 365,00 300,00 323,48 27,36 230,93 415,00 230,84

Pressure kglcm2_g 30,00 25,00 25,00 23,22 23,22 27,86 27,86 27,86 28,62 27,96 24,64 27,91

Molar Flow kgmole/h 588555  24.088,97 0,00 18.928,32  18.131,96  11.226,35 588555  11.961,28 588555  17.302,08  24.088,97  17.302,08

Mass Flow kg/h 100.000,00 324.768,44 0,00 231.781,19 217.433,00 202.243,79 100.000,00 209.454,86 100.000,00 311.698,65 324.768,44 311.698,65

H‘gwd Volume m3/h 319,04 690,85 0,00 597,67 583,29 202,65 319,04 428,72 319,04 312,33 690,85 312,33

Heat Flow kJ/h -455E+08  -1,59E+09  0,00E+00  -1,25E+09  -1,02E+09 -2,58E+09  -3,82E+08 -1,78E+09  -4,55E+08 -4,65E+09  -2,17E+09  -4,07E+09
Composition:

c1 0,968 0,001 0,001 0,001 0,001 0,000 0,968 0,476 0,968 0,000 0,001 0,000

H20 0,000 0,250 0,250 0,045 0,003 1,000 0,000 0,508 0,000 1,000 0,250 1,000

co 0,000 0,202 0,202 0,258 0,269 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,202 0,000

co2 0,006 0,050 0,050 0,064 0,067 0,000 0,006 0,003 0,006 0,000 0,050 0,000

H2 0,000 0,493 0,493 0,628 0,655 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,493 0,000

H2S 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000

N2 0,010 0,003 0,003 0,004 0,004 0,000 0,010 0,005 0,010 0,000 0,003 0,000

c2 0,005 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,005 0,002 0,005 0,000 0,000 0,000

c3 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000

n-Ca4 0,003 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,003 0,002 0,003 0,000 0,000 0,000

i-C4 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000

i-C5 0,004 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,004 0,002 0,004 0,000 0,000 0,000

n-cs 0,004 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,004 0,002 0,004 0,000 0,000 0,000

n-cé 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000

02 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000

n-c7 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000

n-C8 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
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Vapor Gas de Mistura Vapor Gas Gas de Ar Gas de Gas de c
. P P - - ~ - . ~ ondensad
Unit superaque sintese gas-vapor matéria- combustiv. combustao Descarte-3 Ar comprimid combustdo combustéo 0-6
cido-1 guente-4 aquecida prima el-2 -1 o] -2 -3
Vapour Fraction 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 0,000 1,000 1,000 1,000 1,000 0,000
Temperature C 365,00 165,00 600,00 365,00 48,29 1.883,96 1.883,96 30,00 37,62 1.223,36 130,00 150,00
Pressure kg/cm2_g 27,86 23,93 27,50 27,86 0,07 0,07 0,07 0,00 0,07 0,07 0,02 18,00
Molar Flow kgmole/h 17.302,08 24.088,97 11.961,28 6.075,73 527,54 6.191,96 0,00 5.639,05 5.639,05 6.191,96 6.191,96 5.957,01
Mass Flow kg/h 311.698,65 324.768,44 209.454,86 109.454,86 8.963,27 171.874,73 0,00 162.913,04 162.913,04 171.874,73 171.874,73 107.335,44
H‘gwd Volume m3/h 312,33 690,85 428,72 109,68 28,60 206,15 0,00 187,69 187,69 206,15 206,15 107,56
Heat Flow kJ/h -3,98E+09  -2,37E+09  -161E+09 -1,40E+09 -4,01E+07 -3,80E+07 0,00E+00 7,77E+05 2,03E+06  -2,05E+08  -4,45E+08  -1,64E+09
Composition:
C1 0,000 0,001 0,476 0,000 0,968 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
H20 1,000 0,250 0,508 1,000 0,000 0,170 0,170 0,000 0,000 0,170 0,170 1,000
Co 0,000 0,202 0,000 0,000 0,000 0,003 0,003 0,000 0,000 0,003 0,003 0,000
Co2 0,000 0,050 0,003 0,000 0,006 0,086 0,086 0,000 0,000 0,086 0,086 0,000
H2 0,000 0,493 0,000 0,000 0,000 0,001 0,001 0,000 0,000 0,001 0,001 0,000
H2S 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
N2 0,000 0,003 0,005 0,000 0,010 0,711 0,711 0,780 0,780 0,711 0,711 0,000
c2 0,000 0,000 0,002 0,000 0,005 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
C3 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
n-C4 0,000 0,000 0,002 0,000 0,003 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
i-C4 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
i-C5 0,000 0,000 0,002 0,000 0,004 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
n-C5 0,000 0,000 0,002 0,000 0,004 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
n-C6 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
02 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,029 0,029 0,220 0,220 0,029 0,029 0,000
n-C7 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000

n-C8 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
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Agua
Agua desmineral Gas de Gas Gas de Condensad
Unit V:glc;c?ro Cong_e7nsad Suspiro des_rr?ineral izada. rgg;)ig;g;o combustdo combustiv BFW-1 sintese Cong?;sad 0 parao
izada pressuriza -4 el-1 quente-5 coletor
da

Vapour Fraction 1,000 0,000 1,000 0,000 0,000 1,000 1,000 1,000 0,000 0,786 0,000 0,000
Temperature C 365,00 209,48 208,74 30,00 30,21 356,81 140,68 50,00 159,92 100,00 40,00 161,65
Pressure kg/cm2_g 27,86 18,20 18,00 5,50 28,37 18,20 0,10 4,00 28,01 23,57 23,22 18,15
Molar Flow kgmole/h 893,55 6.630,01 220,55 17.302,08 17.302,08 893,55 6.191,96 527,54 17.302,08 24.088,97 796,36 6.630,01
Mass Flow kg/h 16.097,43 119.440,32 3.99255 311.698,65 311.698,65 16.097,43 171.874,73 8.963,27 311.698,65 324.768,44 14.348,19 119.440,32
H‘gwd Volume m3/h 16,13 119,68 4,01 312,33 312,33 16,13 206,15 28,60 312,33 690,85 14,38 119,68
Heat Flow kd/h -2,06E+08 -1,79E+09 -5,21E+07 -4,92E+09 -4,92E+09 -2,06E+08 -4,43E+08 -4,01E+07 -4,75E+09 -2,62E+09 -2,26E+08 -1,82E+09

Composition:
C1 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,968 0,000 0,001 0,000 0,000
H20 1,000 1,000 0,996 1,000 1,000 1,000 0,170 0,000 1,000 0,250 1,000 1,000
Co 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,003 0,000 0,000 0,202 0,000 0,000
Cco2 0,000 0,000 0,003 0,000 0,000 0,000 0,086 0,006 0,000 0,050 0,000 0,000
H2 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,001 0,000 0,000 0,493 0,000 0,000
H2S 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
N2 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,711 0,010 0,000 0,003 0,000 0,000
c2 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,005 0,000 0,000 0,000 0,000
C3 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
n-C4 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,003 0,000 0,000 0,000 0,000
i-C4 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
i-C5 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,004 0,000 0,000 0,000 0,000
n-C5 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,004 0,000 0,000 0,000 0,000
n-Cé 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
02 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,029 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
n-C7 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000

n-C8 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
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. . Gés
Unit Condensad Vapor para Oxigénio-1 sGiﬁtsegee sGir?fegZ Condensad Condensad Condensad natural _ Descarte-1 Oxigénio-5 Oxigénio-4
0-5 coletor quente-3 quente-6 o-1 0-2 0-4 dessalégur|z

Vapour Fraction 0,000 1,000 1,000 1,000 1,000 0,000 0,000 0,000 1,000 0,000 1,000 1,000

Temperature C 149,93 365,00 200,00 297,67 100,00 100,00 100,01 92,06 300,00 300,00 30,00 203,48

Pressure kg/cm2_g 22,86 27,86 27,50 24,29 23,57 23,57 23,22 23,22 27,86 27,86 1,50 8,15

Molar Flow kgmole/h 5.957,01 10.332,80 3.605,84  24.088,97 18.928,32 5.160,65 5.160,65 5.957,01 5.885,55 0,00 3.605,85 3.605,85

Mass Flow kg/h 107.335,44 186.146,37 115.314,97 324.768,44 231.781,19 92.987,24 92.987,24 107.335,44 100.000,00 0,00 115.315,34 115.315,34

ngd Volume m3/h 107,56 186,52 101,54 690,85 597,67 93,18 93,18 107,56 319,04 0,00 101,54 101,54

Heat Flow kd/h -1,64E+09 -2,38E+09 1,86E+07 -2,26E+09 -1,18E+09 -1,44E+09 -1,44E+09 -1,67E+09 -3,82E+08 0,00E+00 4,44E+05 1,92E+07
Compsition:

C1 0,000 0,000 0,000 0,001 0,001 0,000 0,000 0,000 0,968 0,968 0,000 0,000

H20 1,000 1,000 0,000 0,250 0,045 1,000 1,000 1,000 0,000 0,000 0,000 0,000

Cco 0,000 0,000 0,000 0,202 0,258 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000

co2 0,000 0,000 0,000 0,050 0,064 0,000 0,000 0,000 0,006 0,006 0,000 0,000

H2 0,000 0,000 0,000 0,493 0,628 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000

H2S 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000

N2 0,000 0,000 0,005 0,003 0,004 0,000 0,000 0,000 0,010 0,010 0,005 0,005

c2 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,005 0,005 0,000 0,000

C3 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000

n-C4 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,003 0,003 0,000 0,000

i-C4 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000

i-C5 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,004 0,004 0,000 0,000

n-C5 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,004 0,004 0,000 0,000

n-C6 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000

02 0,000 0,000 0,995 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,995 0,995

n-C7 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000

n-C8 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000



Unit

Vapour Fraction
Temperature C
Pressure kg/cm2_g
Molar Flow kgmole/h
Mass Flow kg/h
Ilzllg\tj\;d Volume m3/h
Heat Flow kd/h
Compsition:

Cc1

H20

CO

CcOo2

H2

H2S

N2

c2

C3

n-C4

i-C4

i-C5

n-C5

n-C6

02

n-C7

n-C8
Fonte: O autor, 2019.

Oxigénio-3 Oxigénio-2

1,000 1,000
31,23 200,00
7,12 27,50

3.605,85 3.605,85
115.315,34 115.315,34

101,54 101,54
3,95E+05 1,86E+07

0,000 0,000
0,000 0,000
0,000 0,000
0,000 0,000
0,000 0,000
0,000 0,000
0,005 0,005
0,000 0,000
0,000 0,000
0,000 0,000
0,000 0,000
0,000 0,000
0,000 0,000
0,000 0,000
0,995 0,995
0,000 0,000
0,000 0,000
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Tabela 16 — Balanco material: Reforma a seco

Unt nat(l;JarlZI-l

Vapour Fraction 1,000
Temperature C 28,00
Pressure kg/cm2_g 30,00
Molar Flow kgmole/h 5.885,55
Mass Flow kg/h 100.000,00
Liquid Volume

Flow m3/h 319,04
Heat Flow kd/h -4,55E+08
Composition:

(Methane) 0,968
(H20) 0,000
(CO) 0,000
(C0O2) 0,006
(Hydrogen) 0,000
(H2S) 0,000
(Nitrogen) 0,010
(Ethane) 0,005
(Propane) 0,000
(n-Butane) 0,003
(i-Butane) 0,000
(i-Pentane) 0,004
(n-Pentane) 0,004
(n-Hexane) 0,000
(Oxygen) 0,000
(n-Heptane) 0,000

(n-Octane) 0,000

Di6xido de
carbono-1
1,000

30,00
28,99
9.721,17
427.825,59

518,37
-3,84E+09

0,000
0,000
0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Gas de

sintese

quente-1
1,000
1.000,00
25,00
27.100,07
527.833,09

898,05
-1,90E+09

0,012
0,078
0,502
0,070
0,336
0,000
0,002
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Descarte-2

0,000
1.000,00
25,00
0,00
0,00

0,00
0,00E+00

0,012
0,078
0,502
0,070
0,336
0,000
0,002
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Gas de
sintese frio

0,925
40,00
23,88
27.100,07
527.833,09

898,05
-2,86E+09

0,012
0,078
0,502
0,070
0,336
0,000
0,002
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Gas de
sintese

1,000
40,00
23,88
25.072,87
491.307,86

861,45
-2,29E+09

0,013
0,004
0,543
0,075
0,363
0,000
0,002
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Vapor para
coletor-1

1,000
365,00

28,00
60.645,94
1.092.542,75

1.094,75
-1,39E+10

0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Gés
natural
pré-
aquecido

1,000
320,00
28,21
5.885,55
100.000,00

319,04
-3,75E+08

0,968
0,000
0,000
0,006
0,000
0,000
0,010
0,005
0,000
0,003
0,000
0,004
0,004
0,000
0,000
0,000
0,000

Carga

1,000
396,62
28,21
15.606,71
527.825,59

837,41
-4,02E+09

0,365
0,000
0,000
0,625
0,000
0,000
0,004
0,002
0,000
0,001
0,000
0,001
0,001
0,000
0,000
0,000
0,000

Gas
natural-2
1,000
27,33
28,57
5.885,55
100.000,00

319,04
-4,55E+08

0,968
0,000
0,000
0,006
0,000
0,000
0,010
0,005
0,000
0,003
0,000
0,004
0,004
0,000
0,000
0,000
0,000

BFW-4

0,000

232,25
28,66
60.645,94
1.092.542,75

1.094,75
-1,63E+10

0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
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Gas de

sintese

guente-2
1,000
631,21
24,95
27.100,07
527.833,09

898,05
-2,26E+09

0,012
0,078
0,502
0,070
0,336
0,000
0,002
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000



U uradon

Vapour Fraction 1,000
Temperature C 231,68
Pressure kg/cm2_g 28,36
Molar Flow kgmole/h 60.645,94
Mass Flow kg/h 1.092.542,75
Liquid Volume

Flow m3/h 1.094,75
Heat Flow ki/h -1,43E+10
Composition:

(Methane) 0,000
(H20) 1,000
(Co) 0,000
(CO2) 0,000
(Hydrogen) 0,000
(H2S) 0,000
(COS) 0,000
(Nitrogen) 0,000
(Ethane) 0,000
(Propane) 0,000
(n-Butane) 0,000
(i-Butane) 0,000
(i-Pentane) 0,000
(n-Pentane) 0,000
(n-Hexane) 0,000
(Oxygen) 0,000
(DEAmine) 0,000
(n-Heptane) 0,000
(n-Octane) 0,000

Gas de
sintese
quente-3

1,000
165,00
24,59
27.100,07
527.833,09

898,05
-2,67E+09

0,012
0,078
0,502
0,070
0,336
0,000
0,000
0,002
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

0,000

Carga pré-

aquecida-1
1,000
450,00
27,86
15.606,71
527.825,59

837,41
-3,98E+09

0,365
0,000
0,000
0,625
0,000
0,000
0,000
0,004
0,002
0,000
0,001
0,000
0,001
0,001
0,000
0,000
0,000
0,000

0,000

Di6xido de

carbono-2
1,000
450,00
28,21
9.721,17
427.825,59

518,37
-3,65E+09

0,000
0,000
0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

0,000

Ar pré-
aquecido
1,000
475,00
0,07
114.862,07
3.318.381,35

3.823,16
1,58E+09

0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,780
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,220
0,000
0,000

0,000

Gas
combustivel-2
1,000
48,29
0,07
10.745,43
182.573,19

582,48
-8,16E+08

0,968
0,000
0,000
0,006
0,000
0,000
0,000
0,010
0,005
0,000
0,003
0,000
0,004
0,004
0,000
0,000
0,000
0,000

0,000

Gas de
combustdo-1

1,000
2.095,26
0,07
126.779,93
3.500.923,68

4.207,19
7,62E+08

0,000
0,166
0,009
0,079
0,005
0,000
0,000
0,708
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,034
0,000
0,000

0,000

Descarte-3

0,000
2.095,26
0,07
0,00
0,00

0,00
0,00E+00

0,000
0,166
0,009
0,079
0,005
0,000
0,000
0,708
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,034
0,000
0,000

0,000

Ar

1,000
30,00

0,00
114.862,07
3.318.381,35

3.823,16
1,58E+07

0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,780
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,220
0,000
0,000

0,000

Ar
comprimido
1,000
42,94
0,12
114.862,07
3.318.381,35

3.823,16
5,92E+07

0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,780
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,220
0,000
0,000

0,000
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Gas de

Gas de

combustdo-2 combustdo-3

1,000
1.263,03
0,07
126.779,93
3.500.923,68

4.207,19
-3,63E+09

0,000
0,166
0,009
0,079
0,005
0,000
0,000
0,708
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,034
0,000
0,000

0,000

1,000

130,00

0,02
126.779,93
3.500.923,68

4.207,19
-8,71E+09

0,000
0,166
0,009
0,079
0,005
0,000
0,000
0,708
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,034
0,000
0,000

0,000



Unit BFW-2

Vapour Fraction 0,000
Temperature C 150,00
Pressure kg/cm2_g 28,71
Molar Flow kgmole/h 60.645,94
Mass Flow kg/h 1.092.542,75
Liquid Volume

Flow m3/h 1.094,75
Heat Flow ki/h -1,67E+10
Composition:

(Methane) 0,000
(H20) 1,000
(co) 0,000
(CO2) 0,000
(Hydrogen) 0,000
(H2S) 0,000
(COS) 0,000
(Nitrogen) 0,000
(Ethane) 0,000
(Propane) 0,000
(n-Butane) 0,000
(i-Butane) 0,000
(i-Pentane) 0,000
(n-Pentane) 0,000
(n-Hexane) 0,000
(Oxygen) 0,000
(DEAmine) 0,000
(n-Heptane) 0,000
(n-Octane) 0,000

Condensado-
3

0,000

150,00

18,00

2.027,20

36.525,23

36,60
-5,59E+08

0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

0,000

Vapor do
coletor
1,000
365,00
28,00
304,08
5.478,03

5,49
-6,99E+07

0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

0,000

Condensado-
4

0,000

209,48

18,20

2.256,40

40.649,23

40,73
-6,11E+08

0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

0,000

Suspiro

1,000
208,80
18,00
74,88
1.354,03

1,36

-1,77E+07

0,000
0,997
0,000
0,002
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

0,000

Agua
desmineralizada
0,000
30,00
5,50
67.384,38
1.213.936,39

1.216,39
-1,92E+10

0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

0,000

Agua
desmineralizada
pressurizada

0,000
30,22
29,07
67.384,38

1.213.936,39

1.216,39
-1,92E+10

0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

0,000

Vapor de

retificacdo
1,000
356,69
18,20
304,08
5.478,03

5,49
-6,99E+07

0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

0,000
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a Gas
BFW-3 sat\:lar:gcr)-z corr?::s(:;oA combu;stivel-
0,000 1,000 1,000 1,000
150,00 231,68 140,71 50,00
28,71 28,36 0,10 4,00
6.738,44 6.738,44  126.779,93 10.745,43
121.393,64 121.393,64 3.500.923,68 182.573,19
121,64 121,64 4.207,19 582,48
-1,86E+09 -1,59E+09 -8,67E+09 -8,16E+08
0,000 0,000 0,000 0,968
1,000 1,000 0,166 0,000
0,000 0,000 0,009 0,000
0,000 0,000 0,079 0,006
0,000 0,000 0,005 0,000
0,000 0,000 0,000 0,000
0,000 0,000 0,000 0,000
0,000 0,000 0,708 0,010
0,000 0,000 0,000 0,005
0,000 0,000 0,000 0,000
0,000 0,000 0,000 0,003
0,000 0,000 0,000 0,000
0,000 0,000 0,000 0,004
0,000 0,000 0,000 0,004
0,000 0,000 0,000 0,000
0,000 0,000 0,034 0,000
0,000 0,000 0,000 0,000
0,000 0,000 0,000 0,000
0,000 0,000 0,000 0,000



Vapour Fraction
Temperature
Pressure

Molar Flow

Mass Flow
Liquid Volume
Flow

Heat Flow
Composition:
(Methane)
(H20)

(Co)

(CO2)
(Hydrogen)
(H2S)

(COS)
(Nitrogen)
(Ethane)
(Propane)
(n-Butane)
(i-Butane)
(i-Pentane)
(n-Pentane)
(n-Hexane)
(Oxygen)
(n-Heptane)

(n-Octane)

Unit BFW-1
0,000
Cc 150,00
kg/cm2_g 28,71
kgmole/h

kg/h

67.384,38
1.213.936,39
m3/h

kJ/h

1.216,39
-1,86E+10

0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Fonte: O autor, 2019.

Vapor para
coletor-2

1,000
365,00
28,00
6.738,44
121.393,64

121,64
-1,55E+09

0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Vapor para
coletor-3

1,000

365,00

28,00
67.384,38
1.213.936,39

1.216,39

-1,55E+10

0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Gas de
sintese
quente-4

0,966
100,00
24,24
27.100,07
527.833,09

898,05
-2,76E+09

0,012
0,078
0,502
0,070
0,336
0,000
0,000
0,002
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Condensado-
1

0,000
40,00
23,88
2.027,20
36.525,23

36,60
-5,75E+08

0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Condensado
para o coletor

0,000
117,01
18,15
2.256,40
40.649,23

40,73
-6,27E+08

0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Condensado-2

0,000
149,92
23,52
2.027,20
36.525,23

36,60
-5,59E+08

0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Vapor para
coletor

1,000
365,00

28,00
67.080,30
1.208.458,37

1.210,90
-1,54E+10

0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Carga pré-

aquecida-2
1,000
830,00
27,50
15.606,71
527.825,59

837,41
-3,63E+09

0,365
0,000
0,000
0,625
0,000
0,000
0,000
0,004
0,002
0,000
0,001
0,000
0,001
0,001
0,000
0,000
0,000
0,000

Gas natural
dessulfurizado

1,000
320,00
28,21
5.885,55
100.000,00

319,04
-3,75E+08

0,968
0,000
0,000
0,006
0,000
0,000
0,000
0,010
0,005
0,000
0,003
0,000
0,004
0,004
0,000
0,000
0,000
0,000
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Descarte-1

0,000
320,00
28,21
0,00
0,00

0,00
0,00E+00

0,968
0,000
0,000
0,006
0,000
0,000
0,000
0,010
0,005
0,000
0,003
0,000
0,004
0,004
0,000
0,000
0,000
0,000
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Tabela 17 — Balango material: Remocgé&o de CO2

Alimentagao
Para Hidrocarbon Para da Gas rico em UL
Unit Purga Aminapobre Aminarica  Gas adogado regenerador Paratanque Parabomba
separador etos leves trocador regenerador CO2-1 a
a

Vapour Fraction 0,000 0,000 0,000 1,000 0,000 1,000 0,000 0,000 1,000 0,000 0,000 0,000
Temperature Cc 79,54 43,00 57,57 43,32 57,88 57,88 57,88 106,00 39,99 125,41 79,54 79,54
Pressure kg/cm2_g 0,84 17,80 18,00 17,80 1,25 1,25 1,25 1,20 1,10 1,20 0,84 0,84
Molar Flow kgmole/h 0,00 30.366,64 30.880,48 7.889,26 30.880,48 4,97 30.875,51 30.875,51 535,03 30.340,48 30.340,48 30.366,64
Mass Flow kg/h 0,00  729.201,59  751.779,94 77.421,64  751.779,94 51,31  751.728,64  751.728,64 22.971,14  728.757,49  728.757,49  729.237,80
Liquid Volume
Flow m3/h 0,00 710,50 738,29 421,22 738,29 0,25 738,03 738,03 27,97 710,06 710,06 710,54
Heat Flow kJ/h 0,00E+00 -9,07E+09 -9,27E+09 -2,86E+08 -9,27E+09 -2,51E+05 -9,27E+09 -9,13E+09 -2,07E+08 -8,83E+09 -8,96E+09 -8,97E+09
Composition:
(Methane) 0,000 0,000 0,000 0,019 0,000 0,038 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
(Nitrogen) 0,000 0,000 0,000 0,004 0,000 0,003 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
(H20) 1,000 0,930 0,915 0,005 0,915 0,075 0,915 0,915 0,036 0,930 0,930 0,930
(Hydrogen) 0,000 0,000 0,000 0,698 0,000 0,642 0,000 0,000 0,003 0,000 0,000 0,000
(CO) 0,000 0,000 0,000 0,260 0,000 0,228 0,000 0,000 0,001 0,000 0,000 0,000
(C02) 0,000 0,001 0,018 0,014 0,018 0,013 0,018 0,018 0,960 0,001 0,001 0,001
(H2S) 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000

(DEAmine) 0,000 0,069 0,067 0,000 0,067 0,000 0,067 0,067 0,000 0,069 0,069 0,069



Vapour Fraction
Temperature
Pressure

Molar Flow

Mass Flow
Liquid Volume
Flow

Heat Flow
Composition:
(Methane)
(Nitrogen)
(H20)
(Hydrogen)
(co)

(C02)

(H2S)
(DEAmine)

Para
resfriador

0,000

C 79,79
18,56
30.366,64
729.237,80

kg/cm2_g
kgmole/h
kg/h

m3/h 710,54
ki/h -8,97E+09

0,000
0,000
0,930
0,000
0,000
0,001
0,000
0,069

Para reciclo

0,000
43,00
17,80
30.366,64
729.237,80

710,54
-9,07E+09

0,000
0,000
0,930
0,000
0,000
0,001
0,000
0,069

Makeup de
agua
0,000
79,54
0,84
26,06
469,43

0,47
-7,34E+06

0,000
0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Makeup de
DEA

0,000
79,54
0,84
0,10
10,87

0,01
-4,86E+04

0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
1,000

Reformado
da SR

1,000
40,00
23,57
10.580,73
100.000,00

565,40
-5,03E+08

0,007
0,002
0,003
0,755
0,158
0,074
0,000
0,000

Reformado
da ATR

1,000
40,00
23,22
8.407,78
100.000,00

449,26
-4,87E+08

0,018
0,004
0,004
0,656
0,245
0,074
0,000
0,000

Reformado
da DR

1,000
40,00
23,88
4.749,38
100.000,00

253,76
-5,00E+08

0,020
0,002
0,004
0,326
0,538
0,111
0,000
0,000

Gas de
alimentagdo-
2

1,000
39,58
18,00
8.403,10
100.000,00

449,01
-4,87E+08

0,018
0,004
0,003
0,656
0,244
0,074
0,000
0,000

VBP

1,000
150,00
3,81
4.563,86
82.219,30

82,38
-1,09E+09

0,000
0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

CBP

0,000
147,17
3,45
4.563,86
82.219,30

82,38
-1,26E+09

0,000
0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Vo

1,000
39,99
1,10
535,03
22.971,14

27,97
-2,07E+08

0,000
0,000
0,036
0,003
0,001
0,960
0,000
0,000
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Vi

1,000
116,06
1,15
2.139,46
51.915,89

56,98
-5,88E+08

0,000
0,000
0,758
0,001
0,000
0,241
0,000
0,000



Vapour Fraction

Temperature Cc
Pressure kg/cm2_g
Molar Flow kgmole/h
Mass Flow kg/h
Liquid Volume

Flow m3/h
Heat Flow ki/h
Composition:

(Methane)

(Nitrogen)

(H20)

(Hydrogen)

(Co)

(C02)

(H2S)

(DEAmine)

LO

0,000
39,99
1,10
1.604,43
28.944,74

29,01
-4,57E+08

0,000
0,000
0,999
0,000
0,000
0,001
0,000
0,000

V21

1,000
125,42
1,20
4.343,19
78.987,68

79,40
-1,04E+09

0,000
0,000
0,994
0,000
0,000
0,006
0,000
0,000

V1 resfriado

0,250
39,99
1,10
2.139,46
51.915,89

56,98
-6,63E+08

0,000
0,000
0,758
0,001
0,000
0,241
0,000
0,000

L21

0,000
125,42
1,20
30.340,48
728.757,49

710,06
-8,83E+09

0,000
0,000
0,930
0,000
0,000
0,001
0,000
0,069

L20 aquecido

0,126
125,42
1,20
34.683,66
807.745,18

789,46
-9,87E+09

0,000
0,000
0,938
0,000
0,000
0,002
0,000
0,060

L20

0,001
124,66
1,19
34.683,66
807.745,18

789,46
-1,00E+10

0,000
0,000
0,938
0,000
0,000
0,002
0,000
0,060

Lo
comprimido
0,000
40,01
2,94
1.604,43
28.944,74

29,01
-4,57E+08

0,000
0,000
0,999
0,000
0,000
0,001
0,000
0,000

Gas rico em
C02-2
1,000
112,51
3,48
535,03
22.971,14

27,97
-2,05E+08

0,000
0,000
0,036
0,003
0,001
0,960
0,000
0,000

Gas rico em
C02-3

0,982

40,00

3,12

535,03

22.971,14

27,97
-2,07E+08

0,000
0,000
0,036
0,003
0,001
0,960
0,000
0,000

Gas rico em
C02-4

1,000

40,00

3,12

525,67

22.802,00

27,80
-2,04E+08

0,000
0,000
0,019
0,003
0,001
0,977
0,000
0,000

Gas rico em
C02-5

1,000

135,26

9,93

525,67

22.802,00

27,80
-2,02E+08

0,000
0,000
0,019
0,003
0,001
0,977
0,000
0,000
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Gas rico em
C02-6

0,989

40,00

9,57

525,67

22.802,00

27,80
-2,05E+08

0,000
0,000
0,019
0,003
0,001
0,977
0,000
0,000



Vapour Fraction

Temperature Cc
Pressure kg/cm2_g
Molar Flow kgmole/h
Mass Flow kg/h
Liquid Volume

Flow m3/h
Heat Flow ki/h
Composition:

(Methane)

(Nitrogen)

(H20)

(Hydrogen)

(Co)

(C02)

(H2S)

(DEAmine)

Descarte-1

0,000
40,00
3,12
9,37
169,14

0,17
-2,67E+06

0,000
0,000
0,998
0,000
0,000
0,002
0,000
0,000

Descarte-2

0,000
40,00
9,57
5,84
105,79

0,11
-1,66E+06

0,000
0,000
0,996
0,000
0,000
0,004
0,000
0,000

Gas rico em
C02-7
1,000
40,00
9,57
519,83
22.696,21

27,70
-2,03E+08

0,000
0,000
0,008
0,003
0,001
0,988
0,000
0,000

Gas rico em
CO2-8
1,000
148,38
30,35
519,83
22.696,21

27,70
-2,01E+08

0,000
0,000
0,008
0,003
0,001
0,988
0,000
0,000

Gas rico em
C02-9
0,995
40,00
29,99
519,83
22.696,21

27,70
-2,04E+08

0,000
0,000
0,008
0,003
0,001
0,988
0,000
0,000

Gas rico em
CO2-10
1,000
40,00
29,99
517,45
22.652,69

27,65
-2,03E+08

0,000
0,000
0,003
0,003
0,001
0,993
0,000
0,000

Descarte-3

0,000
40,00
29,99

2,38
43,52

0,04
-6,81E+05

0,000
0,000
0,990
0,000
0,000
0,010
0,000
0,000

VAP-1

1,000
365,00
29,00
3.978,42
71.672,36

71,81
-9,18E+08

0,000
0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

VAP-2

1,000
343,42
3,81
3.978,42
71.672,36

71,81
-9,18E+08

0,000
0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

AD-2

0,000
30,04
3,81
585,44
10.546,94

10,57
-1,67E+08

0,000
0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

AD-1

0,000
30,00
5,50
585,44
10.546,94

10,57
-1,67E+08

0,000
0,000
1,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
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Cco2

1,000
40,00
23,22
623,50
27.440,00

33,39
-2,46E+08

0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
1,000
0,000
0,000



Vapour Fraction
Temperature
Pressure

Molar Flow

Mass Flow
Liquid Volume
Flow

Heat Flow
Composition:
(Methane)
(Nitrogen)
(H20)
(Hydrogen)
(co)

(C02)

(H2S)
(DEAmine)

Resto

1,000

Cc 41,60
kg/cm2_g 23,22
kgmole/h 7.779,60
kg/h 72.560,00

m3/h 415,61
ki/h -2,42E+08

0,019
0,004
0,004
0,708
0,264
0,000
0,000
0,000

Fonte: O autor, 2019.

Gas de
alimentagdo-
1

1,000
40,00
23,22
8.403,10
100.000,00

449,01
-4,87E+08

0,018
0,004
0,003
0,656
0,244
0,074
0,000
0,000
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A.3. Arquivos de simulagao

Esta secdo descreve os elementos que formam os arquivos do Hysys®
“‘Reforma a vapor — Rev17.hsc”, “Reforma autotérmica — Rev9.hsc”, “Reforma a seco
— Rev5.hsc” e “Separacao de CO2 — Rev11.hsc” responsaveis pelas simula¢gbes das

unidades de processo candidatas para producéo de gas de sintese.

A.3.1. Componentes

As seguintes substancias foram selecionadas nos bancos de dados do Hysys®
para participar da simulacdo das unidades de reforma: metano (CHas), agua (H20),
monoxido de carbono (CO), dioxido de carbono (CO3), hidrogénio (Hz), gas sulfidrico
(H2S), sulfeto de carbonila (COS), nitrogénio (N2), etano (C2Hs), propano (CsHs), n-
butano (CsHio), i-butano (CsHi0), n-pentano (CsHi2), i-pentano (CsHi2), n-hexano
(CeH14), oxigénio (O2), n-heptano (C7His) € n-octano (CgHas).

Para unidade de separagdo de CO: as substancias selecionadas foram:
metano (CHa4), nitrogénio (N2), dgua (H20), hidrogénio (Hz), monéxido de carbono
(CO), didxido de carbono (COy), gas sulfidrico (H2S) e dietanolamina (DEAmine).

A.3.2. Modelos termodindmicos

Foram selecionados os seguintes modelos termodinamicos para a simulagao
do processo, de acordo com cada unidade candidata: as unidades de reforma utilizam
modelo baseado na equacdo de estado de Peng-Robson-Stryjek-Vera (PRSV),
enquanto que a unidade de separacdo de CO: utiliza modelo Acid Gas — Chemical
Solvents recomendado pelo Hysys® para esse tipo de processo (CHANG e DYMENT,
2018).



142

A.3.3. Blocos e Correntes de entrada

Definem-se como blocos de entrada e correntes de entrada aqueles em que foi
necessaria a insercdo de um ou mais parametros para possibilitar a execucdo da
simulag&o.

As observacgOes abaixo apresentam informacgdes importantes para a utilizacao
das descricdes dos blocos e correntes presentes ao longo do texto.

a) Os blocos e correntes de entrada sdo apresentados na ordem em que
aparecem ao longo do fluxograma do processo;

b) Informacgdes sobre correntes que tiveram todos 0s seus parametros calculados
devem ser procuradas no Apéndice A;

c) Os parametros das correntes e blocos de entrada que foram calculados pelo
simulador serdo identificados no texto por “(c)’. Neste contexto, o valor
informado aqui foi a estimativa inicial associada a um loop de convergéncia,

d) Os parametros das correntes e blocos de entrada que foram inseridos seréo

identificados no texto pela cor azul e em negrito.

A.3.3.1. Reforma a vapor

Corrente Gas natural-1

Temperatura: 28,0 °C;

Pressao: 30,0 kgf/cmz;

Vazao: 100,0 t/h;

Composicao: Tabela 14.
Bloco SF-001

Modelo: Aquecedor;

Delta P: 75,0 kPa;

Temp. do fluido frio: 300,0 °C (c).



Corrente Gas natural pré-aquecido

Temperatura:

Pressao:
Vazao:

Composigéo:

Bloco R-001
Modelo:
Delta P:

Bloco SF-004
Modelo:
Delta P:

Temp. do fluido frio:

300,0 °C;

27,9 kgflcmz2 (c);
100,0 t/h (c);
Tabela 14 (c).

Vaso separador;
0,0 kPa.

Aquecedor;
75,0 kPa;

600,0 °C (c).

Corrente Carga pré-aguecida

Temperatura:

Pressao:
Vazao:

Composicao:

Bloco FR-001
Modelo:
Delta P:

Pressao:

Temperatura:

600,0 °C;

27,5 kgflcmz (c);
483,1 t/h (c);
Tabela 14 (c).

Reator de Gibbs;
245,2 kPa,;

25,0 kgflcmz2 (c);
1.100,0 °C (c).

Corrente Gas de sintese quente-1

Temperatura:

Pressao:
Vazao:

Composigéao:

1.000,0 °C;
25,0 kgf/cmz;
483,1 t/h (c);
Tabela 14 (c).
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Bloco WHB-001

Modelo: Permutador casco e tubos;
Configuracgao: Contracorrente;
Passes: Dois nos tubos e um no casco;

Delta P (casco): 5,0 kPa;

Delta P (tubos): 35,0 kPa;

Press. do fluido quente: 24,6 kgf/cm? (c);
Temp. do fluido quente:  300,0 °C (c);
Press. do fluido frio: 29,8 kgf/cmz2 (c);
Temp. do fluido frio: 234,4 °C (c).

Corrente Gas de sintese quente-2

Temperatura: 300,0 °C;
Presséao: 24,6 kgflcmz2 (c);
Vazao: 483,1 t/h (c);
Composigao: Tabela 14 (c).
Bloco E-001
Modelo: Permutador casco e tubos;
Configuracéo: Contracorrente;
Passes: Dois nos tubos e um no casco;

Delta P (casco): 5,0 kPa,;

Delta P (tubos): 35,0 kPa;

Press. do fluido quente: 24,3 kgf/cmz (c);
Temp. do fluido quente:  165,0 °C (c);
Press. do fluido frio: 30,0 kgf/lcmz (c);
Temp. do fluido frio: 234,4 °C (c).

Corrente Gas de sintese quente-3

Temperatura: 165,0 °C;
Pressao: 24,3 kgf/cmz2 (c);
Vazéo: 483,1 t/h (c);

Composigéao: Tabela 14 (c).
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Bloco AC-001
Modelo: Resfriador a ar;
Passes: Quatro fileiras de tubos, quatro passes;
Delta P: 35,0 kPa;

Temp. de entrada do ar: 25,0 °C;
Numero de ventiladores: 8;

Press. do fluido quente: 23,9 kgf/cm? (c);
Temp. do fluido quente:  120,0 °C (c);

Corrente Gas de sintese quente-4

Temperatura: 120,0 °C;

Presséao: 23,9 kgflcmz2 (c);

Vazao: 483,1 t/h (c);

Composigao: Tabela 14 (c).
Bloco V-001

Modelo: Vaso separador;

Delta P: 0,0 kgf/cmz,
Bloco AC-002

Modelo: Resfriador a ar;

Passes: Quatro fileiras de tubos, quatro passes;

Delta P: 35,0 kPa;

Temp. de entrada do ar: 25,0 °C;
Numero de ventiladores: 8;

Press. do fluido quente: 23,2 kgf/cmz (c);
Temp. do fluido quente: 40,0 °C (c);

Corrente Gas de sintese frio

Temperatura: 40,0 °C;
Pressao: 23,6 kgf/cmz2 (c);
Vazao: 282,9 t/h (c);

Composigéao: Tabela 14 (c).



Bloco V-002
Modelo:
Delta P:

Vaso separador;

0,0 kgf/cmz.

Corrente Agua desmineralizada

Temperatura: 30,0 °C;
Presséao: 5,5 kgf/cmz;
Vazao: 871,4 t/h (c);
Composicgéao: Tabela 14.

Bloco B-001A/B
Modelo: Bomba,;
Press. de descarga: 30,3 kgflcmz (c);
Eficiéncia adiabatica: 75%.

Bloco SF-006
Modelo: Aquecedor;
Delta P: 75,0 kPa;
Temp. do fluido frio: 300,0 °C (c).

Corrente BFW-4

Fracdo vaporizada: 0,0 (agua saturada);

Temperatura:
Presséao:
Vazéao:

Composicao:

234,4 °C (c);
30,0 kgflcmz (c);
522,9 t/h (c);
Tabela 14 (c).

Corrente Vapor saturado-1

Fracdo vaporizada: 1,0 (vapor saturado);

Temperatura:
Presséao:
Vazao:

Composigéao:

234,4 °C (c);
29,8 kgf/cmz2 (c);
522,9 t/h (c);
Tabela 14 (c).
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Corrente Vapor superaguecido-1

Temperatura:
Presséao:
Vazao:

Composigéo:

Corrente Ar
Temperatura:
Presséao:
Vazao:

Composigao:

Bloco SP-001A/B
Modelo:

365,0 °C;

29,0 kgf/cmz2 (c);
522,9 t/h (c);
Tabela 14 (c).

30,0 °C;

0,0 kgf/cmz;
2.418,4 t/h (c);
Tabela 14.

Compressor,;

Press. de descarga:

Eficiéncia adiabatica:

0,07 kgflcmz (c);
75,0%.

Eficiéncia politropica: 75,2%.
Corrente Ar comprimido

Temperatura: 42,9 °C (c);

Presséao: 0,07 kgf/cmz;

Vazao: 2.418,4 t/h (c);

Composicao: Tabela 14 (c).

Bloco SF-005A/B
Modelo:
Delta P:

Temp. do fluido frio:

Aquecedor;
75,0 kPa;
475,0 °C (c).
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Corrente Ar pré-aguecido

Temperatura: 475,0 °C;

Presséao: 0,07 kgf/cm?;
Vazao: 2.418,4 t/h (c);
Composigéo: Tabela 14 (c).

Corrente Gas combustivel-1

Temperatura: 50,0 °C;

Presséao: 4,0 kgf/cmz;

Vazao: 7.831,1 t/h (c) — Definida pelo design spec Ajuste de vazéo
de gas combustivel;

Composicéao: Tabela 14.
Bloco F-001

Modelo: Reator de Gibbs;

Delta P: 0,0 kPa;

Presséao: 0,07 kgf/lcmz (c);

Temperatura: 2.095,3 °C (c);

Bloco Zona de radiacao

Modelo: Resfriador;
Delta P: 75,0 kPa;
Temp. do fluido quente:  1.030,2 °C (c).

Bloco Zona de conveccdo

Modelo: Resfriador;
Delta P: 75,0 kPa;
Temp. do fluido quente:  130,0 °C (c).



Corrente Gas de combustdo-3

Temperatura: 130,0 °C;
Presséao: 0,02 kgf/cm? (c);
Vazao: 2.551,4 t/h (c);
Composigéo: Tabela 14 (c).

Bloco SP-002A/B

Modelo: Compressor;
Press. de descarga: 0,1 kgf/lcmz (c);
Eficiéncia adiabatica: 75,0%.
Eficiéncia politropica: 75,2%.

Corrente Gas de combustao-4

Temperatura: 140,7 °C;
Pressao: 0,1 kgf/cmz;
Vazao: 2.551,4 t/h (c);
Composicao: Tabela 14 (c).

Corrente Condensado-6

Temperatura: 150,0 °C;
Presséo: 18,0 kgf/cmz;
Vazao: 242,3 t/h (c);

Composicao: Tabela 14 (c).
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Bloco T-001
Modelo: Coluna de esgotamento;
Numero de estagios: 5;
Condensador: Ausente;
Refervedor: Ausente;
Pressao no primeiro estagio: 18,0 kgf/cmz;
Pressao no ultimo estagio: 18,2 kgf/cmz;

Correntes de alimentacéo / estagio: Condensado-6 /1 e Vapor de retificacao
/'5;
Correntes de produto / estagio: Suspiro / 1 e Condensado-7/5;

A.3.3.2. Reforma autotérmica

Corrente Gas natural-1

Temperatura: 28,0 °C;
Presséo: 30,0 kgf/cmz;
Vazao: 100,0 t/h;
Composicao: Tabela 15.
Bloco SF-001
Modelo: Aquecedor;
Delta P: 75,0 kPa;
Temp. do fluido frio: 300,0 °C (c).

Corrente Gas natural pré-aguecido

Temperatura: 300,0 °C;
Pressao: 27,9 kgflcm2 (c);
Vazao: 100,0 t/h (c);

Composicao: Tabela 15 (c).
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Bloco R-001
Modelo: Vaso separador;
Delta P: 0,0 kPa.
Bloco Forno
Modelo: Aquecedor;
Delta P: 75,0 kPa;
Temp. do fluido frio: 600,0 °C (c).

Corrente Mistura gas-vapor aquecida

Temperatura: 600,0 °C;
Presséao: 27,5 kgflcmz2 (c);
Vazao: 209,5 t/h (c);
Composigao: Tabela 15 (c).
Bloco FR-001
Modelo: Reator de Gibbs;
Delta P: 245,2 kPa,;
Presséo: 25,0 kgflcmz2 (c);
Temperatura: 1.100,0 °C (c);

Corrente Gas de sintese quente-1

Temperatura: 1.100,0 °C (c) — Definida pelo design spec Ajuste de vazéo
de oxigénio;

Presséo: 25,0 kgf/cm?;

Vazdao: 324,8 t/h (c);

Composigao: Tabela 15 (c);

Design spec: Ajuste de vazao de oxigénio.
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Bloco WHB-001

Modelo: Permutador casco e tubos;
Configuracgao: Contracorrente;
Passes: Dois nos tubos e um no casco;

Delta P (casco): 5,0 kPa;

Delta P (tubos): 35,0 kPa;

Press. do fluido quente: 24,6 kgf/cm? (c);
Temp. do fluido quente:  415,0 °C (c);
Press. do fluido frio: 27,9 kgflcmz2 (c);
Temp. do fluido frio: 230,8 °C (c).

Corrente Gas de sintese quente-2

Temperatura: 415,0 °C;
Presséao: 24,6 kgflcmz2 (c);
Vazao: 324,8 t/h (c);
Composigao: Tabela 15 (c).
Bloco E-001
Modelo: Permutador casco e tubos;
Configuracéo: Contracorrente;
Passes: Dois nos tubos e um no casco;

Delta P (casco): 5,0 kPa,;

Delta P (tubos): 35,0 kPa;

Press. do fluido quente: 24,3 kgf/cmz (c);
Temp. do fluido quente: 297,7 °C (c);
Press. do fluido frio: 27,9 kgflcmz2 (c);
Temp. do fluido frio: 365,0 °C (c).
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Bloco E-002
Modelo: Permutador casco e tubos;
Configuracgao: Contracorrente;
Passes: Dois nos tubos e um no casco;

Delta P (casco): 5,0 kPa;

Delta P (tubos): 35,0 kPa;

Press. do fluido quente: 24,0 kgf/cm? (c);
Temp. do fluido quente:  165,0 °C;
Press. do fluido frio: 27,9 kgflcmz2 (c);
Temp. do fluido frio: 230,9 °C.

Corrente Gas de sintese guente-4

Temperatura: 165,0 °C;
Presséao: 24,0 kgflcmz2 (c);
Vazao: 324,8 t/h (c);
Composicao: Tabela 15 (c).
Bloco AC-001
Modelo: Resfriador a ar;
Passes: Quatro fileiras de tubos, quatro passes;
Delta P: 35,0 kPa;

Temp. de entrada do ar: 25,0 °C;
Numero de ventiladores: 8;

Press. do fluido quente: 23,6 kgf/cmz (c);
Temp. do fluido quente:  100,0 °C (c);

Corrente Gas de sintese quente-5

Temperatura: 100,0 °C;
Pressao: 23,6 kgflcm2 (c);
Vazao: 324,8 t/h (c);

Composigao: Tabela 15 (c).
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Bloco V-001
Modelo: Vaso separador;
Delta P: 0,0 kgf/cmz.
Bloco AC-002
Modelo: Resfriador a ar;
Passes: Quatro fileiras de tubos, quatro passes;
Delta P: 35,0 kPa;

Temp. de entrada do ar: 25,0 °C;
Numero de ventiladores: 8;

Press. do fluido quente: 23,2 kgf/cm? (c);
Temp. do fluido quente: 40,0 °C (c);

Corrente Gas de sintese frio

Temperatura: 40,0 °C;

Presséao: 23,2 kgflcm2 (c);

Vazao: 231,8 t/h (c);

Composicao: Tabela 15 (c).
Bloco V-002

Modelo: Vaso separador;

Delta P: 0,0 kgf/cmz,

Corrente Agua desmineralizada

Temperatura: 30,0 °C;
Pressao: 5,5 kgf/cmz;
Vazao: 311,7 t/h (c);
Composicao: Tabela 15.

Bloco B-001A/B

Modelo: Bomba;

Press. de descarga: 28,4 kgf/cmz2 (c);

Eficiéncia adiabatica: 75%.



Bloco SF-003
Modelo:
Delta P:
Temp. do fluido frio:

Corrente BFW-4

Fracao vaporizada: 0,0 (agua saturada);

Temperatura:
Presséao:
Vazao:
Composigao:

Aquecedor;
75,0 kPa;

300,0 °C (0).

230,9 °C (c);
27,9 kgflcmz2 (c);
311,7 t/h (c);
Tabela 15 (c).

Corrente Vapor saturado-1

Fracao vaporizada: 1,0 (vapor saturado);

Temperatura:
Presséao:
Vazéao:

Composicao:

230,9 °C (c);
27,9 kgflcmz (c);
311,7 t/h (c);
Tabela 15 (c).

Corrente Vapor superaguecido-1

Temperatura:
Presséao:
Vazéao:

Composicao:

Corrente Ar
Temperatura:
Pressao:
Vazao:

Composicao:

365,0 °C;

27,8 kgflcmz (c);
311,7 t/h (c);
Tabela 15 (c).

30,0 °C;

0,0 kgf/cmz;
162,9 t/h (c);
Tabela 15.
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Bloco SP-001A/B

Modelo:
Press. de descarga:

Eficiéncia adiabética:

Compressor;
0,07 kgf/cmz (c);
75,0%.

Eficiéncia politrépica: 75,2%.
Corrente Ar comprimido

Temperatura: 37,6 °C (c);

Presséao: 0,07 kgf/cmz;

Vazao: 162,9 t/h (c);

Composigao: Tabela 15 (c).

Corrente Gas combustivel-1

Temperatura:
Pressao:
Vazéo:

gas combustivel,

Composicao:

Bloco F-001
Modelo:
Delta P:
Presséo:

Temperatura:

Bloco Zona de radiacao

Modelo:
Delta P:

Temp. do fluido quente: 1.223,4 °C (c).

50,0 °C;
4,0 kgf/cmz;

156

8,9 t/h (c) — Definida pelo design spec Ajuste de vazao de

Tabela 15.

Reator de Gibbs;
0,0 kPa;

0,07 kgf/lcmz (c);
1.884,0 °C (c);

Resfriador;
75,0 kPa;
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Bloco Zona de conveccao

Modelo: Resfriador;
Delta P: 75,0 kPa;
Temp. do fluido quente:  130,0 °C (c).

Corrente Gas de combustdo-3

Temperatura: 130,0 °C;
Presséao: 0,02 kgf/cm2 (c);
Vazao: 171,9 t/h (c);
Composigao: Tabela 15 (c).

Bloco SP-002A/B

Modelo: Compressor;
Press. de descarga: 0,1 kgf/lcmz (c);
Eficiéncia adiabatica: 75,0%.
Eficiéncia politropica: 75,2%.

Corrente Gas de combustao-4

Temperatura: 140,7 °C,
Presséo: 0,1 kgf/cm2 (c);
Vazao: 171,9 t/h (c);
Composicao: Tabela 15 (c).
Bloco E-003
Modelo: Permutador casco e tubos;
Configuracéo: Contracorrente;
Passes: Dois nos tubos e um no casco;

Delta P (casco): 5,0 kPa,;

Delta P (tubos): 35,0 kPa;

Press. do fluido quente: 18,2 kgf/cmz (c);
Temp. do fluido quente: 161,7 °C;
Press. do fluido frio: 22,3 kgf/cmz2 (c);
Temp. do fluido frio: 149,2 °C.



Corrente Condensado-6
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Temperatura: 150,0 °C;
Presséao: 18,0 kgf/cmz;
Vazao: 107,3 t/h (c);
Composicgéao: Tabela 15 (c).
Bloco T-001
Modelo: Coluna de esgotamento;
Numero de estagios: 5;
Condensador: Ausente;
Refervedor: Ausente;
Pressao no primeiro estagio: 18,0 kgf/cm?;

Pressao no ultimo estagio:

18,2 kgf/cmz;

Correntes de alimentacéo / estagio: Condensado-6/1 e Vapor de retificacao

/5;

Correntes de produto / estagio: Suspiro / 1 e Condensado-7 /5.

Corrente Oxigénio-5

Temperatura: 30,0 °C;
Presséo: 1,5 kgf/cmz2 (c);
Vazao: 115,3 t/h (c);
Composicao: Tabela 15 (c).

Bloco C-001A/B
Modelo:

Press. de descarga:

Eficiéncia adiabatica:

Eficiéncia politropica:

Compressor,;
8,2 kgf/cmz2 (c);
75,0%.

78,8%.
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Bloco AC-003A/B

Modelo: Resfriador a ar;
Passes: Uma fileira de tubos, um passe;
Delta P: 35,0 kPa;

Temp. de entrada do ar: 25,0 °C;
Numero de ventiladores: 2;

Press. do fluido quente: 7,1 kgf/cm? (c);
Temp. do fluido quente: 31,2 °C (c);

Bloco C-002A/B

Modelo: Compressor;
Press. de descarga: 27,5 kgflcmz (c);
Eficiéncia adiabética: 75,0%.
Eficiéncia politropica: 78,8%.

Corrente Oxigénio-2

Temperatura: 200,0 °C;
Presséao: 27,5 kgflcm2 (c);
Vazao: 115,3 t/h (c);
Composicao: Tabela 15.

Corrente Oxigénio-1

Temperatura: 200,0 °C;
Pressao: 27,5 kgflcm2 (c);
Vazao: 115,3 t/h (c);

Composicao: Tabela 15.



A.3.3.3. Reforma a seco

Corrente Gas natural-1

Temperatura:

Pressao:
Vazao:

Composigao:

Bloco SF-001
Modelo:
Delta P:

Temp. do fluido frio:

28,0 °C;

30,0 kgf/cmz;
100,0 t/h;
Tabela 16.

Aquecedor;
75,0 kPa;

320,0 °C (c).

Corrente Gas natural pré-aguecido

Temperatura:

Pressao:
Vazao:

Composicao:

Bloco R-001
Modelo:
Delta P:

Bloco SF-004
Modelo:
Delta P:

Temp. do fluido frio:

320,0 °C;

28,2 kgflcmz2 (c);
100,0 t/h (c);
Tabela 16 (c).

Vaso separador;
0,0 kPa.

Aquecedor;
75,0 kPa;

450,0 °C (c).

Corrente Carga pré-aquecida-1

Temperatura:

Pressao:
Vazao:

Composigao:

450,0 °C;

27,9 kgf/cmz2 (c);
527,8 t/h (c);
Tabela 16 (c).
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Bloco E-001
Modelo:
Configuracao:
Passes:
Delta P (casco):
Delta P (tubos):

Permutador casco e tubos;
Contracorrente,

Dois nos tubos e um no casco;
5,0 kPa;

35,0 kPa;

Press. do fluido quente: 25,0 kgf/cm? (c);
Temp. do fluido quente: 631,2 °C (c);

Press. do fluido frio:

Temp. do fluido frio:

27,5 kgflcm2 (c);
830,0 °C (c).

Corrente Carga pré-aquecida-2

Temperatura:
Pressao:
Vazao:

Composicéao:

Bloco FR-001
Modelo:
Delta P:

Pressao:

Temperatura:

Corrente Gas de sintese g

830,0 °C;

27,5 kgflcmz2 (c);
527,8 t/h (c);
Tabela 16 (c).

Reator de Gibbs;
245,2 kPa,;

25,0 kgflcmz2 (c);
1.000,0 °C (c);

uente-1

Temperatura:
Presséao:
Vazéao:

Composicao:

1.000,0 °C;
25,0 kgf/cmz;
527,8 t/h (c);
Tabela 16 (c);
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Bloco E-002
Modelo: Permutador casco e tubos;
Configuracgao: Contracorrente;
Passes: Dois nos tubos e um no casco;

Delta P (casco): 5,0 kPa;

Delta P (tubos): 35,0 kPa;

Press. do fluido quente: 24,6 kgf/cm? (c);
Temp. do fluido quente:  165,0 °C (c);
Press. do fluido frio: 28,7 kgflcmz2 (c);
Temp. do fluido frio: 232,3 °C (c).

Corrente Gas de sintese quente-3

Temperatura: 165,0 °C;
Presséao: 24,6 kgflcmz2 (c);
Vazao: 527,8 t/h (c);
Composicao: Tabela 16 (c).
Bloco AC-001
Modelo: Resfriador a ar;
Passes: Quatro fileiras de tubos, quatro passes;
Delta P: 35,0 kPa;

Temp. de entrada do ar: 25,0 °C;
Numero de ventiladores: 8;

Press. do fluido quente: 24,2 kgf/cmz (c);
Temp. do fluido quente:  100,0 °C (c);

Corrente Gas de sintese quente-4

Temperatura: 100,0 °C;
Pressao: 24,2 kgflcmz (c);
Vazao: 527,8 t/h (c);

Composicao: Tabela 16 (c).
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Bloco AC-002
Modelo: Resfriador a ar;
Passes: Quatro fileiras de tubos, quatro passes;
Delta P: 35,0 kPa;

Temp. de entrada do ar: 25,0 °C;
Numero de ventiladores: 8;

Press. do fluido quente: 23,9 kgf/cm? (c);
Temp. do fluido quente: 40,0 °C (c);

Bloco V-001
Modelo: Vaso separador;
Delta P: 0,0 kgf/cm?2.

Corrente Gas de sintese frio

Temperatura: 40,0 °C;
Presséao: 23,9 kgflcm2 (c);
Vazao: 527,8 t/h (c);
Composicao: Tabela 16 (c).

Corrente Agua desmineralizada

Temperatura: 30,0 °C;
Presséo: 5,5 kgf/cmz;
Vazao: 1,214,0 t/h (c);
Composicao: Tabela 16.

Bloco B-001A/B

Modelo: Bomba;

Press. de descarga: 30,2 kgflcmz (c);

Eficiéncia adiabatica: 75%.



Bloco SF-006
Modelo:
Delta P:

Temp. do fluido frio:

Corrente BFW-4

Aquecedor;
75,0 kPa;
150,0 °C (c).

Fracao vaporizada: 0,0 (agua saturada);

Temperatura:
Presséao:
Vazao:
Composigao:

232,3 °C (c);
28,7 kgflcm2 (c);
1.093,0 t/h (c);
Tabela 16 (c).

Corrente Vapor saturado-1

Fracao vaporizada: 1,0 (vapor saturado);

Temperatura:
Presséao:
Vazéao:

Composicao:

Corrente Ar

Temperatura:

Pressao:
Vazao:

Composicao:

Bloco SP-001A/B
Modelo:

231,7 °C (c);
28,4 kgflcm2 (c);
1.092,5 t/h (c);
Tabela 16 (c).

30,0 °C;

0,0 kgf/cmz;
3.318,4 t/h (¢);
Tabela 16.

Compressor;

Press. de descarga:

Eficiéncia adiabatica:

Eficiéncia politropica:

0,07 kgflcmz (c);
75,0%.
75,2%.
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Bloco SF-005A/B

Modelo: Aquecedor;
Delta P: 75,0 kPa;
Temp. do fluido frio: 475,0 °C (c).

Corrente Ar pré-aguecido

Temperatura: 475,0 °C;

Presséo: 0,07 kgf/cm?;
Vazao: 3.318,4 t/h (c);
Composigao: Tabela 16 (c).

Corrente Gas combustivel-1

Temperatura: 50,0 °C;
Presséao: 4,0 kgf/cmz;
Vazao: 182,6 t/h (c) — Definida pelo design spec Ajuste de vazéo

de gas combustivel;

Composicao: Tabela 16.

Bloco F-001
Modelo: Reator de Gibbs;
Delta P: 0,0 kPa;
Presséo: 0,07 kgf/lcmz (c);
Temperatura: 2.095,3 °C (¢);

Bloco Zona de radiacdo

Modelo: Resfriador;
Delta P: 75,0 kPa;
Temp. do fluido quente:  1.263,0 °C (c).

Bloco Zona de conveccédo

Modelo: Resfriador;
Delta P: 75,0 kPa;
Temp. do fluido quente:  130,0 °C (c).



Corrente Gas de combustdo-3

Temperatura:
Presséao:
Vazao:

Composigéo:

Bloco SP-002A/B

130,0 °C;

0,02 kgf/cm2 (c);
3.501,0 t/h (c);
Tabela 16 (c).

Delta P (casco):
Delta P (tubos):

Modelo: Compressor;
Press. de descarga: 0,1 kgf/lcmz (c);
Eficiéncia adiabatica: 75,0%.
Eficiéncia politropica: 75,2%.
Corrente Gas de combust&o-4
Temperatura: 140,7 °C;
Presséao: 0,1 kgf/cm2 (c);
Vazao: 3.501,0 t/h (c);
Composicao: Tabela 16 (c).
Bloco E-003
Modelo: Permutador casco e tubos;
Configuracéao: Contracorrente;
Passes: Dois nos tubos e um no casco;

5,0 kPa;
35,0 kPa;

Press. do fluido quente: 18,2 kgf/cmz (c);
Temp. do fluido quente: 161,7 °C;

Press. do fluido frio:

Temp. do fluido frio:

22,3 kgflcmz2 (c);
149,2 °C.
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Bloco T-001
Modelo: Coluna de esgotamento;
Numero de estagios: 5;
Condensador: Ausente;
Refervedor: Ausente;
Pressao no primeiro estagio: 18,0 kgf/cmz;
Pressao no ultimo estagio: 18,2 kgf/cmz;

/5;

A.3.3.4.

Correntes de alimentacéo / estagio: Condensado-3/1 e Vapor de retificacao

Correntes de produto / estagio: Suspiro / 1 e Condensado-4/5;

Corrente CO2

Temperatura:
Presséao:
Vazéao:

Composicao:

Corrente Resto

Temperatura:
Presséao:
Vazéao:

Composicao:

Separacao de CO»

40,0 °C;

23,2 kgf/cmz;
27,4 t/h;
Tabela 17.

41,6 °C (c);
23,2 kgf/lcmz;
72,5 t/h;
Tabela 17.

Corrente Gas de alimentacdo-1

Temperatura:
Presséao:
Vazéao:

Composicao:

40,0 °C;

23,2 kgflcm2 (c);
100,0 t/h;
Tabela 17 (c).
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Corrente Gas de alimentacao-2

Temperatura: 39,6 °C (c);
Presséao: 18,0 kgf/cmz;
Vazao: 100,0 t/h (c);
Composigéo: Tabela 17 (c).
Bloco T-401
Modelo: Coluna de absorcéo;
Numero de estagios: 20;
Condensador: Ausente;
Refervedor: Ausente;
Pressao no primeiro estagio: 18,0 kgf/cm?;
Presséao no ultimo estagio: 18,2 kgf/cmz;

Correntes de alimentacéo / estagio: Gas de alimentacao-2/20 e Aminapobre

/1

Correntes de produto / estagio: Gas adocado /1 e Aminarica/ 20;
Bloco V-401

Modelo: Vaso separador;

Delta P: 0,0 kgf/cmz,
Bloco E-401

Modelo: Permutador casco e tubos;

Configuracéo: Contracorrente;

Passes: Dois nos tubos e um no casco;

Delta P (casco): 5,0 kPa,;

Delta P (tubos): 35,0 kPa;

Press. do fluido quente: 0,8 kgf/cmz (c);
Temp. do fluido quente: 79,5 °C (c);
Press. do fluido frio: 1,2 kgf/cm?2 (c);
Temp. do fluido frio: 106,0 °C (c).
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Corrente Alimentacdo da regeneradora

Temperatura: 106,0 °C;
Presséao: 1,2 kgf/cm?;
Vazao: 751,7 t/h (c);
Composigéo: Tabela 17 (c).

Bloco T-402
Modelo: Coluna de destilacéo;
Numero de estagios: 20;
Condensador: AC-401;
Refervedor: E-402;
Pressao no primeiro estagio: 1,1 kgf/cm?;
Presséo no ultimo estagio: 1,3 kgf/icmz;

Correntes de alimentacao / estagio: Alimentacéo da regeneradora/ 10;
Correntes de produto / estagio: Gas rico em CO2-1 / 1 e Fundo da

regeneradora / 20;

Bloco C-401A/B

Modelo: Compressor;
Press. de descarga: 0,1 kgf/lcmz (c);
Eficiéncia adiabatica: 75,0%.
Eficiéncia politropica: 75,2%.

Corrente Gas rico em CO2-2

Temperatura: 112,5 °C (c);
Presséo: 3,5 kgf/cmz;
Vazao: 22.971,1 t/h (c);

Composicao: Tabela 17 (c).
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Bloco AC-403
Modelo: Resfriador a ar;
Passes: Quatro fileiras de tubos, quatro passes;
Delta P: 35,0 kPa;

Temp. de entrada do ar: 25,0 °C;
Numero de ventiladores: 16;

Presséo do fluido quente: 3,1 kgf/cm? (c);
Temp. do fluido quente: 40,0 °C (c);

Corrente Gas rico em CO2-3

Temperatura: 40,0 °C;

Presséo: 3,1 kgf/cm? (c);

Vazao: 22.971,1t/h (c);

Composigao: Tabela 17 (c).
Bloco V-404

Modelo: Vaso separador;

Delta P: 0,0 kgf/cmz2.

Bloco C-402A/B

Modelo: Compressor;
Press. de descarga: 0,1 kgflcmz (c);
Eficiéncia adiabéatica: 75,0%.
Eficiéncia politropica: 75,2%.

Corrente Gas rico em CO2-5

Temperatura: 135,3 °C (c);
Pressao: 9,9 kgf/cmz;
Vazao: 22,802,0 t/h (c);

Composicao: Tabela 17 (c).
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Bloco AC-404
Modelo: Resfriador a ar;
Passes: Quatro fileiras de tubos, quatro passes;
Delta P: 35,0 kPa;

Temp. de entrada do ar: 25,0 °C;
Numero de ventiladores: 16;

Presséo do fluido quente: 9,6 kgf/cm? (c);
Temp. do fluido quente: 40,0 °C (c);

Corrente Gas rico em CO2-6

Temperatura: 40,0 °C;

Presséao: 9,6 kgf/cm?2 (c);

Vazao: 22.802,0 (c);

Composigao: Tabela 17 (c).
Bloco V-405

Modelo: Vaso separador;

Delta P: 0,0 kgf/cmz,

Bloco C-403A/B

Modelo: Compressor;
Press. de descarga: 0,1 kgflcmz (c);
Eficiéncia adiabéatica: 75,0%.
Eficiéncia politropica: 75,2%.

Corrente Gas rico em CO2-8

Temperatura: 148,4 °C (c);
Pressao: 30,4 kgf/cmz;
Vazao: 22.696,2 t/h (c);

Composicao: Tabela 17 (c).
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Bloco AC-405
Modelo: Resfriador a ar;
Passes: Quatro fileiras de tubos, quatro passes;
Delta P: 35,0 kPa;

Temp. de entrada do ar: 25,0 °C;
Numero de ventiladores: 16;

Presséao do fluido quente: 29,9 kgf/cmz (c);
Temp. do fluido quente: 40,0 °C (c).

Corrente Gas rico em CO2-9

Temperatura: 40,0 °C;

Presséao: 29,9 kgflcmz2 (c);

Vazao: 22.696,2 t/h (c);

Composigao: Tabela 17 (c).
Bloco V-406

Modelo: Vaso separador;

Delta P: 0,0 kgf/cmz,

Bloco B-401A/B

Modelo: Bomba;
Press. de descarga: 2,9 kgf/cm?2 (c);
Eficiéncia adiabatica: 75%.

Bloco B-402A/B

Modelo: Bomba;

Press. de descarga: 18,6 kgf/cm2 (c);

Eficiéncia adiabatica: 75%.
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Bloco AC-402
Modelo: Resfriador a ar;
Passes: Quatro fileiras de tubos, quatro passes;
Delta P: 35,0 kPa;

Temp. de entrada do ar: 25,0 °C;
Numero de ventiladores: 16;

Presséao do fluido quente: 17,8 kgf/cmz (c);
Temp. do fluido quente: 43 °C (c);

Corrente Para reciclo

Temperatura: 43,0 °C;
Presséo: 17,8 kgf/cm?;
Vazao: 729,2 t/h (c);
Composigao: Tabela 17 (c).

A.3.4. Design specs

O Hysys® possui um poderoso recurso que permite manipular os valores das
variaveis do processo com o objetivo de obedecer a certa condicdo pré-estabelecida
pelo usuério. Por exemplo, é possivel variar a razdo de refluxo de uma coluna de
destilacdo visando alcancar certa concentracédo de produto na corrente de destilado.
Esta ferramenta € denominada design spec (DS).

Os arquivos de simulacdo dos processos de producdo de gas de sintese
contém um grande conjunto de DS, exercendo varias funcdes diferentes.

Os subitens abaixo apresentam uma descricdo de cada DS para os quatro

processos candidatos.
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A3.4.1. Reforma a vapor

Os DS estéo listados na ordem em que aparecem no arquivo de simulagéo.

Balanco de energia da secdo de conveccao

Meta: Que a energia fornecida na zona de convecc¢ao do forno reformador seja
igual a energia absorvida pelas serpentinas as correntes de agua, de vapor, de gas
natural, de carga combinada e de ar.

Variavel manipulada: Temperatura da corrente “Gas de combustao-2”.

Comentarios: Este DS manipula a temperatura da corrente “Gas de combustao-
2”, que representa o gas saindo da zona de radiagéo e indo para zona de convecgao
do forno, de forma a garantir que esta variavel esteja em torno de 1.000 °C, isto €, um

valor tipico de temperatura da “bridge wall” para esse processo.

Céalculo do excesso de ar

Meta: Que a vazado de admissao de ar no forno respeite o excesso de ar tipico
para esse tipo de processo.

Variavel manipulada: Vazao molar da corrente “Ar”.

Comentarios: Este DS manipula a vazao molar da corrente “Ar”, que representa
o ar admitido no forno reformador, de forma a garantir que esta variavel atenda a 10%
de excesso da vazao necessaria para combustdo completa do gas combustivel

admitido no forno.
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Ajuste da vazao de gas combustivel

Meta: Que a vazao de admissédo de gas combustivel no forno seja suficiente
para fornecer a energia requerida pela reacéo de reforma.

Variavel manipulada: Vazao molar da corrente “Gas combustivel-1”.

Comentérios: Este DS manipula a vazao molar da corrente “Gas combustivel-
1”, que representa o gas combustivel admitido no forno reformador, de forma a garantir
gue esta variavel faga com que o calor gerado da zona de radiagdo do forno “Qabs”

seja igual ao calor requerido pela reagéo de reforma “Qreacgao”.

Céalculo da RVC

Meta: Que a vazdo molar de vapor necessaria para a reacao de reforma
respeite os valores tipicos para essa tecnologia.

Variavel manipulada: Vazao molar da corrente “Vapor matéria-prima”.

Comentarios: Este DS manipula a vazdo molar da corrente “Vapor matéria-
prima”, que representa o vapor admitido nos tubos do reator de reforma misturado ao
gas natural, de forma a garantir que esta variavel respeite os limites determinados

nesse estudo para razdo molar vapor-carbono da carga, que sao 3,0 a 3,5 mol/mol.

Determinacdo da admissdo de aqua

Meta: Determinar a quantidade de agua desmineralizada admitida que vai para
a caldeira de recuperacao de calor.

Variavel manipulada: Vazao massica da corrente “BFW-2".

Comentarios: Este DS manipula a vazado massica da corrente “BFW-2”, que
representa a parte da agua desmineralizada admitida que é encaminhada a caldeira
de recuperacao de calor, de forma a garantir que esta variavel represente 60% de

toda 4gua admitida na unidade.
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Razao vapor-condensado

Meta: Determinar a quantidade de vapor necessaria para remover o diéxido de
carbono do condensado de processo.

Variavel manipulada: Vazao molar da corrente “Vapor de retificagao”.

Comentérios: Este DS manipula a vazdo molar da corrente “Vapor de
retificacdo” de forma a garantir que esta variavel represente 15% da vazao molar de

condensado admitida na torre de stripper.

A.3.4.2. Reforma autotérmica

Os DS estéo listados na ordem em que aparecem no arquivo de simulagéo.

Balanco de energia da secdo de conveccao

Meta: Que a energia fornecida na zona de convecc¢ao do forno de aquecimento
de carga seja igual a energia absorvida pelas correntes de agua e de gas natural nas
serpentinas.

Variavel manipulada: Temperatura da corrente “Gas de combustao-2”.

Comentarios: Este DS manipula a temperatura da corrente “Gas de combustao-
2”, que representa o gas saindo da zona de radiagéo e indo para zona de convecgao
do forno, de forma a garantir que esta variavel esteja em torno de 1.000 °C, isto €, um

valor tipico de temperatura para a “bridge wall” para esse processo.
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Calculo do excesso de ar

Meta: Que a vazao de admissdo de ar no forno respeite o excesso de ar tipico
para esse tipo de processo.

Variavel manipulada: Vazao molar da corrente “Ar”.

Comentérios: Este DS manipula a vazdo molar da corrente “Ar”, que representa
o ar admitido no forno reformador, de forma a garantir que esta variavel atenda 10%
de excesso da vazdo necesséaria para combustdo completa do gas combustivel

admitido no forno.

Ajuste da vazao de gas combustivel

Meta: Que a vazédo de admisséo de gas combustivel no forno seja suficiente
para fornecer a energia requerida para aguecimento da carga.

Variavel manipulada: Vazao molar da corrente “Gas combustivel-1”.

Comentarios: Este DS manipula a vazdo molar da corrente “Gas combustivel-
1”, que representa o gas combustivel admitido no forno reformador, de forma a garantir
gue esta variavel fagca com que o calor gerado da zona de radiagdo do forno “Qabs”

seja igual ao calor requerido pelo aquecimento da carga “Qpré-aq’.

Célculo da Feed Ratio

Meta: Que a vazdo molar de vapor necesséaria para a reacdo de reforma
respeite os valores tipicos para essa tecnologia.

Variavel manipulada: Vazao molar da corrente “Vapor matéria-prima”.

Comentarios: Este DS manipula a vazdo molar da corrente “Vapor matéria-
prima”, que representa o vapor misturado ao gas natural, de forma a garantir que esta
variavel respeite os limites determinados nesse estudo para razdo molar vapor-

carbono da carga, que séao 0,5 a 1,0 mol/mol.
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Razao vapor-condensado

Meta: Determinar a quantidade de vapor necessaria para remover o diéxido de
carbono do condensado de processo.

Variavel manipulada: Vazao molar da corrente “Vapor de retificagao”.

Comentérios: Este DS manipula a vazdo molar da corrente “Vapor de
retificacdo” de forma a garantir que esta variavel represente 15% da vazao molar de

condensado admitida na torre de stripper.

A.3.4.3. Reforma a seco

Os DS estéo listados na ordem em que aparecem no arquivo de simulacao.

Balanco de energia da secdo de conveccao

Meta: Que a energia fornecida na zona de conveccéao do forno reformador seja
igual a energia absorvida pelas correntes de agua, de vapor, de gas natural, de carga
combinada e de ar nas serpentinas.

Variavel manipulada: Temperatura da corrente “Gas de combustao-2”.

Comentarios: Este DS manipula a temperatura da corrente “Gas de combustao-
2”, que representa o gas saindo da zona de radiagao e indo para zona de conveccéao
do forno, de forma a garantir que esta variavel esteja em torno de 1.000 °C, isto €, um

valor tipico de temperatura para a “bridge wall” para esse processo.
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Calculo do excesso de ar

Meta: Que a vazdo de admissao de ar no forno respeite o excesso de ar tipico
para esse tipo de processo.

Variavel manipulada: Vazao molar da corrente “Ar”.

Comentérios: Este DS manipula a vazdo molar da corrente “Ar”, que representa
o ar admitido no forno reformador, de forma a garantir que esta variavel atenda 10%
de excesso da vazdo necesséaria para combustdo completa do gas combustivel

admitido no forno.

Ajuste da vazao de gas combustivel

Meta: Que a vazédo de admisséo de gas combustivel no forno seja suficiente
para fornecer a energia requerida pela reacéo de reforma.

Variavel manipulada: Vazao molar da corrente “Gas combustivel-1”.

Comentarios: Este DS manipula a vazdo molar da corrente “Gas combustivel-
1”, que representa o gas combustivel admitido no forno reformador, de forma a garantir
gue esta variavel faga com que o calor gerado da zona de radiagao do forno “Qabs”

seja igual ao calor requerido pela reacao de reforma “Qreacao”.

Célculo da Feed Ratio

Meta: Que a vazdo molar de didéxido de carbono necessaria para a reacao de
reforma respeite os valores tipicos para essa tecnologia.

Variavel manipulada: Vazao molar da corrente “Diéxido de carbono-2”.

Comentarios: Este DS manipula a vazao molar da corrente “Dioxido de
carbono-2”, que representa o CO2 admitido nos tubos do reator de reforma misturado
ao gas natural, de forma a garantir que esta variavel respeite os limites determinados

nesse estudo para razdo molar vapor-carbono da carga, que sao 1,0 a 1,8 mol/mol.
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Determinacdo da admissdo de agua

Meta: Determinar a quantidade de agua desmineralizada admitida que vai para
a caldeira de recuperacao de calor.

Variavel manipulada: Vazao massica da corrente “BFW-2".

Comentérios: Este DS manipula a vazdo massica da corrente “BFW-2”, que
representa a parte da agua desmineralizada admitida que é encaminhada a caldeira
de recuperacdo de calor, de forma a garantir que esta variavel represente 60% de
toda agua admitida na unidade.

Razao vapor-condensado

Meta: Determinar a quantidade de vapor necessaria para remover o didxido de
carbono do condensado de processo.

Variavel manipulada: Vazao molar da corrente “Vapor de retificagao”.

Comentarios: Este DS manipula a vazdo molar da corrente “Vapor de
retificacdo” de forma a garantir que esta variavel represente 15% da vazdo molar de

condensado admitida na torre de stripper.

A.3.4.4. Separacao de CO;

Os DS estéo listados na ordem em que aparecem no arquivo de simulacao.

Célculo da vazdo de amina circulante

Meta: Que a vazdo de amina circulante respeite os valores tipicos para esse
tipo de processo.

Variavel manipulada: Vazao molar da corrente “Amina pobre”.

Comentarios: Este DS manipula a vazao molar da corrente “Amina pobre”, que
representa a quantidade de solucdo de amina admitida na torre de absorcéo T-401,

de forma a garantir que a razao molar gas-amina (pick-up) seja de 0,5 mol/mol.
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Reciclo-1

Meta: Que a vazdo molar da corrente “Para reciclo” seja igual a da corrente
“Amina pobre”.

Variavel manipulada: Vazao molar da corrente “Para reciclo”.

Comentérios: Este DS manipula a vazdo molar da corrente “Para reciclo”, que
representa a amina regenerada, de forma a garantir que esta variavel seja igual a
vazao molar da corrente “Amina pobre”, que por sua vez foi determinada pelo pick-up

tipico.
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APENDICE B - Tabelas de parametros dos modelos substitutos

Apresentam-se na Tabela 17 os parametros dos coeficientes técnicos utilizado
nos problemas de otimizagéo.

Tabela 18 — Tabela de parametros dos coeficientes técnicos

Table theta r(i,j,v,vp) parametros do coeficiente técnico para estimativa de vazao de reagentes

0,0 1,0 2,0 3,0 12 13 2,3 11 2,2 3,3
02,ATR 1.081 0.072  -0.005 0.024 0.005 -0.007 0.002 -0.018 0.000 -0.003
CO2,DR 3.743 0.000 0.000 1.069 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000

Table theta p(i,j,v,vp) parametros do coeficiente técnico para estimativa de vazao de produtos

0,0 1,0 2,0 3,0 1,2 13 2,3 11 2,2 3,3
SG,SR 2371 0.039 -0.015 0.037 0.008  -0.007 0.001 -0.020 0.000 -0.002
SG,ATR 2.137 0.018 -0.006 0.055 0.005 -0.015 0.002 -0.018 0.000 -0.005
SG,DR 4.441 0.014 -0.008 0936 -0.001 -0.019 0.002 0.003 0.000 -0.001
SG,UDEA 0.749 -0.197 -0.014
CO2,UDEA 0.252 0.197 0.014

Table theta_u(u,j,v,vp) parametros do coeficiente técnico para estimativa de consumo de utilidades

0,0 1,0 2,0 3,0 1,2 1,3 2,3 11 2,2 3,3
EP,SR 1.805 0.035 -0.108 0.094 0.036 0.013 -0.068 -0.012 -0.050 -0.013
DW,SR 4.528 0.681 0.058 0.078 0.019 0.019 0.006  -0.027 0.000 -0.003
FG,SR 15.792 1.267 -0.179 0.403 0.119 -0.029 -0.058 -0.218 -0.054 -0.031
EP,ATR 0.858 0.037 0.007 0.163 0.000 0.003 0.000 -0.002 0.000 0.001
DW,ATR 1.645 0.284 0.025  -0.049 0.007 0.015 0.003 -0.005 0.000 -0.005
FG,ATR 0.981 0.109 0.023 0.071 0.003 0.010 0.002 0.001 0.000 0.000
EP.DR 0.658 0.033 0.001 0.166 0.001 0.020 -0.001 -0.007 0.000 -0.004
DW,DR 8.905 2.226  -0.032 1.122 0.005 0.197 0.010 -0.023 0.002 -0.034
FG,DR 19.701 3.630 -0.242 3.092 0.049 0.156 0.000 -0.347 0.007 -0.322
EP,UDEA 0.581 0.423 0.009
DW,UDEA 0.122 0.087 0.002
S,UDEA 0.793 0.576 0.013

Table theta_o(u,j,v,vp) para@metros do coeficiente técnico para estimativa de producéo de utilidades

0,0 1,0 2,0 3,0 1,2 1,3 2,3 11 2,2 3,3
S.SR 3.075 0.643 0.073 0.032 0.011 0.026 0.005 -0.008 0.000 -0.001
S,ATR 1.561 0.336 0.027  -0.090 0.006 0.023 0.004  -0.005 0.000 -0.002
S,DR 9.188 2.206  -0.025 1.261 0.005 0.226 0.007  -0.025 0.001 -0.032

Table theta_e(g,j,v,vp) parametros do coeficiente técnico para estimativa de emissdes de gases de efeito
estufa

0,0 1,0 2,0 3,0 1,2 1.3 2,3 11 2,2 3,3
CO2,SR 2.833 0.227  -0.032 0.072 0.021 -0.005 -0.010 -0.039 -0.010 -0.005



183

CO2,ATR 0.191 0.021 0.004 0.014 0.001 0.002 0.000 0.000 0.000 0.000
CO2,DR 3.547 0.655 -0.043 0.558 0.009 0.032 -0.002 -0.068 -0.005 -0.064

Table theta i(j,v,vp) parametros do coeficiente técnico para estimativa de custo com investimento

0,0 1,0 2,0 3,0 12 13 2,3 11 2,2 3,3
SR 7.758 0.438  -0.090 0.182 0.049 -0.012 -0.035 -0.079 -0.028 -0.013
ATR 4.665 0.055 0.028 0.115 0.006 0.004 0.001 0.004 0.001 -0.002
DR 3.743 0.000 0.000 1.069 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
UDEA 1.930 0.728 -0.063

Table theta f(c,j,v,vp) parametros do coeficiente técnico para estimativa de vazdo de componentes
associados a qualidade

0,0 1,0 2,0 3,0 12 13 2,3 11 2,2 3,3
H2,SR 0.158 0.005 -0.001 0.000 0.001 -0.001 0.000 -0.002 0.000 0.000
CO,SR 0.447 0.051 -0.005 -0.015 0.004 -0.004 0.000 -0.010 0.000 0.000
CO2,SR 0.354 -0.031 0.002 0.020 0.000 0.000 -0.001 0.000 0.000 -0.001
H2,ATR 0.112 0.000 0.000 0.000 0.000 -0.001 0.000 -0.001 0.000 0.000
CO,ATR 0.654 0.026 -0.002 -0.042 0.003  -0.003 0.001 -0.011 0.000 0.002
CO2,ATR 0.210 -0.011 0.001 0.047 0.000 -0.002 0.000 0.003 0.000 -0.003
H2,DR 0.037 0.008 -0.001 -0.006 0.000 -0.003 0.000 -0.002 0.000 0.000
CO,DR 0.741 0.087 -0.009 -0.033 0.004 -0.011 0.002  -0.023 0.000 -0.010
CO2,DR 0.177  -0.066 0.007 0.070  -0.003 0.005 -0.001 0.019 0.000 -0.001

CO2,UDEA 0.065 0.020 -0.013
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