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RESUMO

O gas natural (GN) é uma fonte de energia importante devido a sua abundancia e menor emissdo
de gases de efeito estufa em comparagdo com outros combustiveis fésseis. No entanto, a
presenca de contaminantes acidos como o sulfeto de hidrogénio (H2S) no GN é indesejavel
devido a problemas operacionais, ambientais e de salde e seguranca. Assim, as plantas de
processamento de GN utilizam o processo de adocamento para remover esse gas acido e
produzir gas doce em condicdes comerciais. Além de tornar o GN mais seguro e adequado para
comercializacéo, a separagdo do H.S do GN pode ser vantajosa do ponto de vista econémico,
pois 0 H2S pode ser utilizado na producgéo de enxofre através do processo Claus. Dessa forma,
este trabalho teve como objetivo analisar e avaliar as principais variaveis de processos e suas
influéncias sobre os desempenhos dos processos de adocamento do gas natural por DEA
(dietanolamina) e da recuperacdo de enxofre pelo processo Claus, utilizando para isso o
software Aspen HYSYS®. Para a etapa de adogamento foram avaliados na coluna de absor¢éo
a temperatura da amina na alimentacdo da coluna, o nimero de estagios e a concentracdo
maéssica de entrada de amina, enquanto que os pardmetros estudados para a coluna de
regeneracdo foram o nimero de estagios, o estagio de alimentacdo e a razdo de refluxo. Ja para
a etapa de producéo de enxofre pelo processo Claus foram analisados na etapa térmica a vazédo
molar e temperatura de entrada do ar, enquanto que na etapa catalitica foram avaliados a
temperatura de entrada no reator e a eficiéncia do tipo de catalisador (Alumina e Titania). Os
resultados mostraram que, para a coluna absorvedora, 0 aumento do nimero de estagios e da
concentragdo da amina favoreceu o processo de absor¢do, enquanto que o aumento na
temperatura da amina teve o efeito oposto. Na coluna de regeneragéo, verificou-se que um
maior numero de estagios e uma maior razdo de refluxo propiciou uma desabsorcdo mais
eficiente, mas alimentar a amina em estagios mais baixos da coluna prejudicou o processo. No
processo de recuperacao de enxofre, os resultados indicaram que a vazdo de ar tem um efeito
parabdlico na conversdo de enxofre, e a temperatura de entrada do ar favorece essa conversao.
Na etapa catalitica, verificou-se que a conversdo de enxofre é maximizada em temperaturas
mais baixas, e o catalisador de Titania se mostrou mais vantajoso. A otimizacdo desses
parametros resultou em uma unidade de adocamento capaz de produzir 21350,5 kg/h de gas
doce com um potencial energéetico de 307 MW, enquanto consumia cerca de 16,2 MW. Ja a
unidade de recuperacdo de enxofre alcancou uma conversao de enxofre superior a 97% e
produziu mais de 1400 kg/h de enxofre, demandando cerca de 3,6 MW para operar.

Palavras Chaves: Gas Natural; Adogamento; Processo Claus; Simulacdo, Aspen HYSYS.



ABSTRACT

Natural gas (NG) is an important energy source due to its abundance and lower greenhouse gas
emissions compared to other fossil fuels. However, the presence of acidic contaminants such as
hydrogen sulfide (H2S) in NG is undesirable due to operational, environmental, health and
safety issues. Thus, NG processing plants use the sweetening process to remove this acid gas
and produce sweet gas under commercial conditions. In addition to making NG safer and more
suitable for commercialization, the separation of H>S from NG can be advantageous from an
economic point of view, as H>S can be used in the production of sulfur through the Claus
process. Thus, this work aimed to analyze and evaluate the main process variables and their
influence on the performance of natural gas sweetening processes by DEA (diethanolamine)
and sulfur recovery by the Claus process, using the Aspen HYSYS® software. For the
sweetening stage, the temperature of the amine in the column feed, the number of stages and
the mass concentration of amine input were evaluated in the absorption column, while the
parameters studied for the regeneration column were the number of stages, the feeding stage
and reflux ratio. As for the sulfur production stage by the Claus process, the molar flow rate
and air inlet temperature were analyzed in the thermal stage, while in the catalytic stage the
inlet temperature in the reactor and the efficiency of the type of catalyst (Alumina and Titania)
were evaluated. The results showed that, for the absorber column, increasing the number of
stages and the amine concentration favored the absorption process, while increasing the amine
temperature had the opposite effect. In the regeneration column, it was found that a greater
number of stages and a higher reflux ratio provided more efficient desorption, but feeding the
amine to lower stages of the column hindered the process. In the sulfur recovery process, the
results indicated that the air flow has a parabolic effect on the sulfur conversion, and the air
inlet temperature favors this conversion. In the catalytic step, it was found that sulfur conversion
is maximized at lower temperatures, and the Titania catalyst proved to be more advantageous.
The optimization of these parameters resulted in a sweetening unit capable of producing
21350.5 kg/h of sweet gas with an energy potential of 307 MW, while consuming about 16.2
MW. The sulfur recovery unit achieved a sulfur conversion of over 97% and produced more
than 1400 kg/h of sulfur, requiring around 3.6 MW to operate.

Keywords: Natural Gas; Sweetening; Claus process; Simulation, Aspen HYSYS.
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1.  INTRODUCAO

O géas natural (GN) € uma importante fonte de energia que tem sido amplamente
utilizada em todo o mundo devido a sua abundancia e menor emissao de gases de efeito estufa
em comparacdo com outros combustiveis fosseis. O GN é composto principalmente por
hidrocarbonetos gasosos, com o metano (CH4) sendo o componente majoritario. Além disso, a
mistura também inclui nitrogénio, vapor de agua e alguns contaminantes acidos, como o gas
sulfidrico (H2S) e didxido de carbono (COz) (Ghalandari et al., 2020; Grande et al.; 2017).

A presenca de CO2 e H2S no gés natural é considerada indesejavel, pois pode causar
problemas operacionais, ambientais e de salde e seguranca. O H>S é altamente toxico e
corrosivo, representando riscos para a saude dos trabalhadores e danificando equipamentos. O
COo, por sua vez, contribui para o aquecimento global quando liberado na atmosfera. Por isso,
as plantas de processamento de gas natural sdo geralmente projetadas para remover esses gases
acidos por meio do processo conhecido como adogamento ou sweeting, a fim de produzir gas
em condi¢des de comércio (Talavera, 2002).

Existem varias tecnologias disponiveis para adogamento do gas natural, como absor¢édo
quimica, absorcao fisica, adsorgao e processos bioldgicos. No entanto, 0 processo mais utilizado
para adocamento do gas natural é a absor¢do quimica, que utiliza solucdes de aminas como a
monoetanolamina — MEA, dietanolamina — DEA e trietanolamina — TEA (Hanif et al., 2015;
Salehi et al., 2018).

O processo ocorre em uma torre absorvedora, onde o gas &cido é introduzido na parte
inferior e distribuido de maneira homogénea pela torre, enquanto na parte superior € adicionada
agua para diluicdo, controle de corrosao e a amina. A amina, devido a sua alta reatividade com
0s gases acidos, absorve o gas sulfidrico e o didéxido de carbono dissolvidos no gas, deixando-
0 nas especificacbes desejadas, conhecido como gas doce (Vaz et al., 2008). Na Figura 1.1 é
possivel observar uma representacdo esquematica do processo tipico de adogcamento com
aminas.

Além de tornar o gas natural mais seguro e adequado para a comercializacdo, a
separacdo do H»S do GN pode ser vantajosa também do ponto de vista econébmico, uma vez
que é possivel utiliza-lo na producdo de enxofre através do Processo Claus. Atualmente, esse
processo € amplamente utilizado, em comparagdo com outros processos, para produzir enxofre

elementar de HaS presente nos gases do petroleo de refinarias, g&s natural, gaseificacdo de
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carvdo e outras industrias (Anon, 1978; Chung, 1997; Mora, 2000). O processo Claus envolve
duas etapas principais: a combustéo parcial do H2S para produzir didxido de enxofre (SO) e a
reacdo do SO com o H.S restante para formar enxofre elementar. O enxofre elementar é entéo

recuperado e purificado para uso em diversas aplicagoes.

Figura 1.1. Representacdo esquematica do processo de ado¢camento do gas natural por amina

Gas Doce Gases Acidos (H2S + CO2)
— s

l—.
Amina Pobre /Jﬁ f_ﬁ

Amina Rica

Torre

/ Regeneradora

Torre
Absorvedora

)

/

Gas Natural Acido

_—

— j_/

Amina Rica Amina Pobre

Fonte: Adaptado de Maddox; Morgan, 1998.

Desta forma, o objetivo deste trabalho de graduacéo é analisar a etapa de adocamento do
gas natural por DEA e a recuperacdo de enxofre a partir do H2S pelo processo Claus. Sera
realizada uma avaliacdo do impacto das principais variaveis de processos e suas influéncias
sobre os desempenhos dos processos de adogamento do gas natural e de recuperacao de enxofre,

usando para isso o software Aspen HYSYS®.
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2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1. Gés Natural

O gas natural (GN) é um combustivel fossil ndo renovavel, mais leve que o ar e sem cor
ou cheiro caracteristico. Ele é encontrado na natureza, geralmente em reservatorios profundos
no subsolo, associado ou ndo ao petréleo. O gas natural, da mesma maneira que o petréleo, é
formado pela decomposicéo de matéria organica, como fosseis de plantas e animais, que foram
acumulados em rochas ha milhares de anos (Farag et al., 2011; Salvinder et al., 2018).

No passado, 0 gas natural desempenhou o papel de combustivel para iluminacdo, mas
com o progresso da energia elétrica, foi substituido por ela a partir de 1890. No entanto, no
inicio do século XXI, o gas natural emergiu como uma substancia de importante interesse
econémico global, sendo utilizado para diversos fins, tais como o aquecimento residencial, o
preparo de alimentos, a geracdo de combustivel veicular e em células de energia (Brasil et al.,
2014; Coelho, 2007).

Nos ultimos anos, tem ocorrido uma expanséo significativa do setor de gas natural (GN)
em todo o mundo. De acordo com dados da ANP (2020), os Estados Unidos e a China
registraram os maiores aumentos no consumo de GN, com um aumento de 26,7 bilhdes de m3
(3,2%) e 24,3 bilhdes de m3 (8,6%), respectivamente. Por outro lado, a Rassia experimentou a
maior queda, com uma reducdo de 10,2 bilhdes de m3 (2,2%). Ainda no que se refere ao
consumo de GN, o ranking dos maiores consumidores € liderado pelos Estados Unidos, com
um consumo total de 846,6 bilhGes de m3, representando 21,5% do consumo mundial. Em
segundo lugar esta a Rassia, com um consumo de 444,3 bilhdes de m3 (11,3% do total mundial),
seguida pela China, com 307,3 bilh6es de m? (7,8% do total mundial). A Figura 2.1 exemplifica

esses dados.



Figura 2.1. Distribuicdo do consumo mundial de gés natural entre os paises em 2020
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Fonte: BP Statistical Review of World Energy, BP, 2020.

Além disso, em relacdo as perspectivas de demanda de gas natural nos préximos anos,

historicamente, como carvado mineral e petroleo.

Figura 2.2. Projecdo da demanda mundial de gas natural ao longo do tempo
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Fonte: IEA, 2020.
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a Agéncia Internacional de Energia (IEA) prevé um crescimento anual de 1,27% até 2040,
concentrado principalmente na regifo da Asia-Pacifico. Esse crescimento esta relacionado
principalmente & substitui¢do de outros combustiveis para geracao elétrica na China, bem como
ao aumento da demanda na regido asiatica, preferencialmente por meio de gas natural e outras

fontes de energia com menores emissdes de gases de efeito estufa do que as utilizadas
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Ja no contexto brasileiro, de acordo com Martins et al. (2017), houve a descoberta da
maior reserva de gas natural tanto do pais como do mundo nos ultimos anos, localizada na
camada Pré-Sal. Essa camada apresenta uma producéo significativa de gas natural. Além disso,
0 setor de petrdleo e gés natural no Brasil corresponde a aproximadamente 13% do Produto
Interno Bruto (PIB) brasileiro, gerando cerca de R$295 bilhGes em participaces
governamentais. Esses nimeros evidenciam o imenso potencial dessa industria no pais.

Contudo, apesar de o Brasil possuir uma area territorial extensa e uma populacao
significativa, a infraestrutura de gas natural no pais ainda é modesta, com apenas 9.409 km de
gasodutos de transporte. Essa extensdo tem se mantido praticamente constante desde 2010, o
que pode limitar o desenvolvimento do setor em algumas regiées. Em comparacdo, os Estados
Unidos possuem uma rede de gasodutos de transporte com mais de 485 mil km para uma area
territorial semelhante, atendendo a uma populacdo de mais de 328 milhGes de habitantes. No
que se refere a rede de distribuicdo, o Brasil atingiu 38.620 km em 2020, enquanto os Estados
Unidos possuem mais de 2.137.000 km (MME, 2020; United States Department of
Transportation, 2020).

Por fim, para que o gas natural seja comercializado, é imprescindivel que sua qualidade
esteja em conformidade com as normas e regulamentagfes que estabelecem limites para o teor
de contaminantes. No Brasil, as especificacdes fisico-quimicas do gas sdo regulamentadas pela
Resolucdo ANP n° 16/2008, que visa atender a politica energética nacional. Algumas das
propriedades controladas pela ANP para a comercializacdo do GN incluem o poder calorifico
superior (PCS), o indice de Wobbe (medida do contetdo energético de um gas, utilizada como
indicador da interoperabilidade de equipamentos, em geral queimadores) e 0s teores minimos
e maximos de metano e etano. Além disso, também sdo feitos controles dos niveis de
contaminantes, como o0 H>S e CO». A Tabela 2.1 apresenta a especificacdo do gas brasileiro e

o0s parametros definidos pela ANP.
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Tabela 2.1. Especifica¢gdes do Gas Natural por regides do Brasil

LIMITE
CARACTERISTICA UNIDADE Norte Nordeste Centro-Oeste,
Sudeste e Sul
Poder calorifico superior kJ/ m3 34.000 a 38.400 35.000 a 43.000
kWh/m3 9,47 a 10,67 9,72a11,94

indice de Wobbe kJ/m3 40.500 a 45.000 46.500 a 53.500

NUmero de metano, min. anotar (3) 65
Metano, min. 9% mol. 68 85
Etano, méx. % mol. 12 12
Propano, max. % mol. 3 6
Butanos e mais pesados, max. % mol. 15 3

Oxigénio, max. 9% mol. 0,8 0,5

Inertes (N2+C0O2), méx. % mol. 18 8 6
CO2, max. % mol. 3
Enxofre Total, max. mg/m3 70
Gas Sulfidrico (H2S), méx. mg/m3 10 13 10
Ponto de orvalho de 4gua a latm, max. °C -39 -39 -45
Ponto de orvalho de hidrocarbonetos a 4,5 MPa, °C 15 15 0
Max.
Mercirio, max. pg/ms3 anotar

Fonte: ANP, Resolucédo n. 16 de 2008.

2.2.  Sulfeto de Hidrogénio (H2S)

O gés sulfeto de hidrogénio (H2S) é uma substancia quimica incolor, porém com um
odor desagradavel caracteristico. Esse gas € altamente toxico e possui uma densidade maior que
ado ar. Além disso, é altamente inflaméavel, com uma temperatura de autoignigédo de 260°C. A
presenca de H>S pode ser encontrada em campos de petroleo e gas natural, resultante de
processos bacterianos e termoquimicos, incluindo a oxidacdo de hidrocarbonetos e a
decomposicdo térmica de matéria orgénica rica em compostos sulfatados (Mainier, Rocha,
2003).

Por ser um gas altamente toxico, o sulfeto de hidrogénio pode causar irritagdo nos olhos
e afetar o sistema nervoso e respiratorio dos seres humanos. Em altas concentracgdes, pode ser
fatal em questdo de minutos. Quando inalado, o gas penetra os pulmdes e é transportado pelo
sangue. O sistema de protecdo do corpo oxida o H»S rapidamente, convertendo-o em um
produto praticamente inofensivo. No entanto, conforme a concentracdo de H.S aumenta, 0
corpo ndo consegue oxida-lo completamente, resultando no acumulo dessa substancia no centro

nervoso do cérebro responsavel pelo controle da respiracdo. Isso pode levar a paralisacdo do
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sistema respiratdrio e, consequentemente, a morte por asfixia (Mainier, Viola, 2005). A Tabela

2.2 mostra os efeitos da exposicdo ao sulfeto de hidrogénio em diferentes concentracdes.

Tabela 2.2. Efeito do H2S nos seres humanos em funcéo da concentracdo e tempo de exposi¢ao

Concentracéo H2S Tempo de Efeitos nos Seres Humanos
(ppm) Exposi¢do
0,05-5 1 min Deteccéo do odor caracteristico
10-30 6-8h Conjuntivite, dificuldades de respiracao
150 - 200 2 - 15 min Perda de olfato
250 - 350 2 - 15 min Irritacdo dos olhos
350 - 450 2 - 15 min Inconsciéncia, convulsdo
500 - 600 2 - 15 min Disturbios respiratdrios e circulatérios
700 - 1500 0-2min Colapso, morte

Fonte: Mainier e Rocha, 2005.

Além dos riscos a salde, a presenca de H2S no gas natural pode provocar corrosdo em
tubulacGes e equipamentos, o que pode levar a deterioracdo parcial ou total. Essa corrosao pode
ocorrer tanto por meio de processos quimicos quanto eletroquimicos (Mainier et al., 2007).

A corrosdo quimica é um processo em que 0 H>S anidro reage com o metal sem a
transferéncia de elétrons. O HS se liga a superficie do metal, formando um sulfeto em sua
superficie. Esse tipo de corroséo é mais pronunciado em altas temperaturas e pressdes, além de
ocorrer em altas concentracdes de H2S (Mainier et al., 2007).

Ja a corrosdo eletroquimica é um processo similar a célula galvanica, onde ocorrem
semirreacOes de oxidacdo e reducdo em polos positivos e negativos, respectivamente. A
presenca de H>S pode desencadear diferentes tipos de corrosdo eletroguimica, incluindo a
corrosdo por pite, a corrosdo grafitica em ferro fundido, a corrosdo microbiologica, a corrosao
sob tenséo e a corrosdo sob fadiga (Mainier et al., 2007).

Dessa forma, para reduzir os impactos causados pelo H>S na corrente de GN, séo
utilizadas unidades especificas para a remoc¢do desse composto quimico, conhecidas como
unidades de dessulfurizacdo ou unidade de adocamento de gas. Os métodos de tratamento
nessas unidades sdo divididos em métodos fisico-quimicos ou métodos bioldgicos. A principal
diferenca entre os processos aplicados nos métodos fisico-quimicos esta nos reagentes e meios
utilizados em cada caso. Os métodos fisico-quimicos podem ser classificados em absor¢do por
lavagens causticas, solu¢cdes com amina como solventes, quelatos de ferro ou a adsor¢édo por

s6lidos porosos (Machado et al., 2014).
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2.3.  Adogcamento do Géas Natural

De acordo com Stewart (2011), a absor¢do quimica é um dos métodos mais utilizados
para o tratamento do gas natural, sendo gque as duas principais solu¢des de amina empregadas
nesse processo sdo a monoetanolamina (MEA) e a dietanolamina (DEA). Esse processo €
comumente conhecido como adogamento do gés e visa a remogao de impurezas como o sulfeto
de hidrogénio (H.S).

Esse processo consiste em fazer o gas, que contém CO> e HS, entrar em contato com
uma solucdo aquosa de amina ou uma mistura de aminas. O gas tratado pode ser proveniente de
pocos de producdo de gas natural, pogos de producdo de petrdleo ou reatores de refinaria que
produzem esses gases (Coelho, 2007). A Figura 2.3 ilustra o fluxograma simplificado tipico

desse processo de adogcamento com aminas.

Figura 2.3. Diagrama do processo de adogamento de gas natural por absor¢do de amina.

Cool Bomba )
> er@ i ; Agua de Reposicdo
v Gases Acidos
— G4s Doce (H2S + CO2)
S SR
Amina Pobre
Trocador de Calor
Torre /\/\ Torre
Absorvedora Kj Regeneradora
i HC Leves
Gas Natural
Flash
Amina Rica Amina Pobre

Fonte: Adaptado Maddox e Morgan, 1998.

De acordo com o diagrama da Figura 2.3, 0 processo de adogamento com aminas comeca
com a alimentacdo do gas acido no fundo de uma coluna absorvedora. Essa coluna pode ser de

pratos ou recheio e a solucdo de amina, conhecida como amina pobre (sem H>S), € alimentada
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pelo topo. A solucéo de amina é introduzida em contracorrente com o gas acido, permitindo que
0 H>S seja absorvido por ela. O gés, ja purificado, é liberado pelo topo do absorvedor. Em
seguida, a corrente de amina enriquecida com HS, conhecida como amina rica, é enviada para
um vaso flash, onde os hidrocarbonetos absorvidos séo removidos. A solugdo rica em H»S passa
por um trocador de calor, onde € pré-aquecida com a corrente de fundo do regenerador, para,
enfim, alimentar o topo da coluna regeneradora. Na coluna de regeneracéo, a solucdo de amina
rica é aquecida na base por uma caldeira geradora de vapor. Neste estagio, ocorre a separacdo
do HS da solugdo de amina rica. O géas resultante da coluna de regeneracdo é resfriado para
condensar o excesso de vapor e o condensado é entdo recirculado de volta a coluna. Por fim, o
H.S é obtido do tanque de refluxo (Oprime, 2001).

Apos a separagéo do gas acido contendo H.S da solugéo de amina rica, o H2S pode ser
enviado para unidades de recuperacdo de enxofre, que convertem o H2S em enxofre. Nas
refinarias brasileiras, essas plantas sdo conhecidas como Unidade de Recuperacdo de Enxofre
(URE) (Coelho, 2007).

2.4. Processo Claus

O quimico britanico Carl Friedrich Claus foi responsavel pelo desenvolvimento do
método de recuperacdo de enxofre, em 1883. Inicialmente, sua finalidade era recuperar enxofre
utilizado na producéo de Na>COs através do processo Leblanc (Hardt, 1991). Mais tarde, em
1936, a empresa I.G. Farbenindustrie A. G. introduziu uma etapa de conversdo térmica
(combustéo), seguida por etapas cataliticas, o que se assemelha ao processo atual, com apenas
pequenas diferencas em termos de projeto e disposicdo dos equipamentos (Kohl; Nielsen,
1997). Desde entdo, essa técnica ficou conhecida como Processo Claus Modificado.

Assim, no presente momento, o processo envolve a combustéo de uma fragdo da corrente
contendo sulfeto de hidrogénio, liberada durante o processo de adogamento, usando uma
quantidade de ar equivalente a um terco da quantidade estequiométrica necessaria. O dioxido
de enxofre resultante dessa queima reage com o restante do sulfeto de hidrogénio, na presenca
de um catalisador de alumina, para produzir enxofre elementar. As seguintes reagdes ocorrem

NESSE Processo:
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H2S + 3/2 02 — SO2 + H20 etapa térmica (2.1)

SO2 + 2 HoS = 3S + 2 H,0 etapa térmica e catalitica (2.2)

Entretanto, devido a reacdo de combustao na etapa térmica, algumas impurezas podem
ser formadas. Essas impurezas incluem o COS (sulfeto de carbonila) e o CS (dissulfeto de
carbono). Esses compostos indesejados podem comprometer a eficiéncia da recuperacdo de
enxofre e requerem tratamento especifico nos reatores cataliticos, por meio de reacbes de
hidrolise (Rao, 2019). As reacOes de hidrdlise responsaveis por esse processo estdo

representadas pelas Equagdes 2.3 e 2.4.

COS + H20 > CO2 + H2S (2.3)
CSz + 2H20 « CO2 + 2H2S (2.4)

O diagrama simplificado de uma planta de processo Claus em duas etapas esta
representado na Figura 2.4. No primeiro estagio, 0 H2S é convertido em dioxido de enxofre e
enxofre pela queima do fluxo de gas acido com ar no forno de reacdo, que fornece SO; para a
fase subsequente da reacdo. Os gases que saem do forno séo resfriados para separar o enxofre
elementar que foi formado no estagio térmico. A remocdo adicional do enxofre € obtida através
de reaquecimento, reacdo catalitica e condensacdo do enxofre. Reatores multiplos sdo
empregados para aumentar a eficiéncia da conversdo do H»S. Apos cada reator, séo fornecidos
condensadores para separar e condensar o vapor de enxofre do fluxo principal. O processo pode
alcangar eficiéncias de conversdo de 94-95% com dois estagios cataliticos, e até 97% com trés

estagios cataliticos (Stewart; Arnold, 2011).



Figura 2.4. Fluxograma simplificado do Processo Claus modificado de 2 estagios

Etapa Térmica

Etapa Catalitica

Ar

|

H,S —

Fornalha de
Reacdo

Condensador

S
60%

Reator Reator

Aquecedor

| Condensador | | Condensador
S S
25% 7%

Fonte: Adaptado de Stewart e Arnold, 2011.
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3. METODOLOGIA

3.1. Simulador de Processos e Pacote Termodinamico

Para a simulacdo do processo de adogamento do gas natural e da unidade recuperadora
de enxofre, utilizou-se o software Aspen HYSYS® V.10. Essa ferramenta de modelagem ¢
muito utilizada na inddstria petroquimica para modelar matematicamente processos quimicos,
operaces unitarias, plantas quimicas e refinarias completas. Ademais, ele possui uma interface
grafica de usuario que facilita a colocacdo de equipamentos e de reagdes, além de possuir um
grande banco de dados de propriedades de substancias quimicas.

Na etapa de adogamento do gas natural, foi utilizado o pacote de propriedades Acid Gas
- Chemical Solvents. Esse pacote € baseado no modelo Electrolyte Non-Random Two-Liquid
(Electrolyte NRTL) para a termodinamica de eletrélitos e na Equacdo de Estado de Peng-
Robinson para as propriedades da fase de vapor. Essa escolha é adequada para o processo de
adocamento do gas natural e inclui todos os principais solventes de amina, tais como MDEA

(metildietanolamina), MEA, DEA, entre outros. A Figura 3.1 ilustra esse pacote no simulador.

Figura 3.1. Tela da etapa de escolha do pacote termodinamico no software Aspen HYSYS com
destaque para o modelo selecionado

- D Fluid Package: Basis-1 - m] X

SetUp | Phase Handling | Diagnostics | Notes |

Package Type: HYSYS Component List Selection Component List - 1 [HYSYS Databanks] '| View |
Property Package Selection Required Components Supported Amine Blends
Amine DEA+DGA  DEA+DIPA  DEA+MDEA

<nones co?
Acid Gas - Physical Solvents DEA+MEA  DEA+PZ DEA+TEA

Acid Gas - Liguid Treatin, GES
cid Gos - Liguid ting DGA+DIPA  DGA+MDEA DGA+MEA

Acid Gas - Chemical Solvents H20
Antoine DGA+PZ DGA+TEA DIPA+MDEA

ASME Steam Supported Amines DIPA+MEA  DIPA-PZ  DIPA-TEA
Braun K10 DEA MDEAsMEA MDEA+PZ  MDEA:TEA
BWRS nea
Chao Seader MEASPZ  MEASTEA  PZ+TEA
Chien Nuli ;‘;’; SULFOLANE=DIPA
Jean Fuels Pk
gﬁ;ﬂ Fuels Pig ViEA SULFOLANE+MDEA
Esso Tabular Pz MDEA+MEA=DEA
Extended NRTL TEA SULFOLANE +MDEA+PZ
GCEOS
General NRTL
Glycol Package
Graysen Streed

Fonte: autoria prépria, 2023.
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No que diz respeito a etapa de Recuperacdo de Enxofre, foi selecionado o pacote de
propriedades Sulsim (Sulfur Recovery). Esse pacote incorpora propriedades desenvolvidas pela
Sulphur Experts, com o objetivo de simular o processo de Claus modificado, e utiliza
correlacdes de energia de Gibbs, entalpia e viscosidade. Esses parametros foram refinados ao
longo de anos de experiéncia no setor, garantindo que os resultados da simulagdo

correspondessem ao desempenho real da planta. A Figura 3.2 representa o pacote.

Figura 3.2. Tela da etapa de escolha do pacote termodinamico, com detalhes do modelo Sulsim
(Sulfur Recovery)

D Fluid Package: Basis-2 - O X
g

 Set Up || StabTest | Phase Order | Notes |

Package Type: HYSYS Component List Selection Component List - 2 [HYSYS Databanks] " View |

Property Package Selection Required Components for Sulfur Recovery Additional Supperted Components for Sulfur Recovery

Hydrogen 51_Vapor Argon n-Hexane E-Mercaptan
Oxygen 52_Vapor Ammonia n-Heptane nPMercaptan
Nitrogen 53_Vapor HCN n-Octane nBMercaptan

MEWR co S4_Vapor Methane n-Nonane 1Pentanthiol

MBS Steam

NRTL co2 55_Vapor Ethane n-Decane Methanol

Peng-Robinson H2s 56_Vapor Propane Benzene

PR-Twu

PRSY cos S7_Vapor i-Butane Toluene

Sour PR s02 58_Vapor n-Butane m-Xylene

Sour SRK

SRK cs2 S_Liquid i-Pentane E-Benzene

SARK-Tu L H20 n-Pentane M-Mercaptan

Sulsim (Sulfur Recovery)

Fonte: autoria prépria, 2023.

3.2. Composicdo e Condicdo de entrada do géas natural

A composicao do gas natural (Tabela 3.1) da corrente de alimentagdo no absorvedor foi
estabelecida com base nos resultados de analises de amostras de gas natural obtidas de uma
bacia da regido Nordeste do Brasil (Comunicacdo pessoal, 10 de julho de 2023), com as quais

autor teve contato durante um estagio no setor de 6leo e gas.
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Tabela 3.1. Composi¢do da corrente de gas natural

Componente Fracdo Molar
CO: 0,036
H.S 0,052

Metano 0,615
Etano 0,065
Propano 0,087
i-Butano 0,043
n-Butano 0,062
i-Pentano 0,025
n-Pentano 0,016

Fonte: autoria propria, 2023.

Os parametros de entrada da corrente de gas natural, como vazdo, pressao e temperatura,

foram obtidos com base no trabalho do Coelho (2007).

3.3.

Tabela 3.2. Condicdes de entrada do gas natural no Absorvedor

Propriedades Valores

Vazdo (kg/h) 24343

Presséo (bar) 69
Temperatura (C) 22

Fonte: Coelho, 2007.

Composicédo e Condigao de entrada da amina

Na determinacgéo dos dados de composic¢éo da amina, adotou-se inicialmente o valor de

30% em massa, levando em consideracdo que solugdes de DEA normalmente variam entre 25%

e 35% (Stewart; Arnold, 2011 e Sant’Anna et al., 2004). E importante salientar que

concentragdes mais elevadas podem ocasionar problemas de corrosdo em equipamentos e

tubulacGes. Essas informagdes podem ser encontradas na Tabela 3.3 referente & composicéao da

amina.
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Tabela 3.3. Composi¢do da corrente de entrada de amina pobre no Absorvedor

Componente Fracdo Massica
DEA 0,30
H20 0,70

Fonte: autoria propria, 2023.

As condigdes de entrada da amina pobre, incluindo vazao, presséo e temperatura, foram

estabelecidas com base nas referéncias fornecidas no trabalho de Coelho (2007).

Tabela 3.4. CondicGes da corrente de entrada de amina pobre no Absorvedor

Propriedades Valores

Vazéo (kg/h) 41304

Pressao (bar) 68
Temperatura (C) 34

Fonte: Coelho, 2007.

3.4. Modelagem do Processo no HYSYS

Com base nos fluxogramas do processo de adogamento e do processo Claus, exibidos
nas Figuras 2.3 e 2.4, respectivamente, a planta foi simulada no HYSYS, sendo necessarios 0s
seguintes equipamentos: um Absorber (ABS-01) para a coluna de absorcao, uma Control Valve
(CV-01) para a valvula redutora de presséo, e um Separator (SEP-01) para o vaso separador de
hidrocarbonetos leves e amina rica. Tambeém foram incluidos um Heat Exchanger (TC-01) para
o trocador de calor entre a amina pobre e rica, uma Distillation Column (RGN-01) para a torre
de regeneracdo, um Makeup (MKP-01) para o tanque de reposicao de &gua, uma Pump (P-01)
para a bomba e ajuste de pressédo, e um Cooler (COL-01) para o resfriamento e ajuste da
temperatura de entrada da amina. Por fim, o manipulador Recycle foi utilizado para garantir o
reciclo da amina na torre absorvedora. O resultado dessa modelagem pode ser acompanhado

pelo diagrama de blocos da Figura 3.3.
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Figura 3.3. Diagrama de blocos da modelagem do processo de adogamento do gas natural

Amina
Pobre el

—_—

ABS-01

GN éacido

Reposicdo
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P-01 |‘—| MKP-01 |‘7

—— GN doce

HC Leves

|

—'{ CV-01 H SEP-01 |

Gas Acido

(H,S)

RGN-01

Fonte: autoria propria, 2023.

Unidade
Recuperadora
Enxofre

Para o processo Claus, utilizou-se o bloco Single Chamber Reaction Furnace (FOR-01)

para simular a fornalha de reagéo, o Single Pass Waste Heat Exchanger (TCR-01) para diminuir

a temperatura do efluente da fornalha e o Saturator (STR-01) para ajustar a vazdo e umidade

do ar que entra na fornalha. Por fim, inseriu-se quatro Condenser (CON-01, CON-02, CON-03
e CON-04) para os condensadores de enxofre, trés Heater (AQC-01, AQC-02 e AQC-03) para
0s aquecedores e trés Catalytic Converter (RCAT-01, RCAT-02 e RCAT-03) para os reatores

cataliticos, caracterizando assim um processo Claus de 3 estagios. O resultado dessa

modelagem pode ser acompanhado pelo diagrama de blocos da Figura 3.4.

Figura 3.4. Diagrama de blocos da modelagem do processo Claus para recuperacao de enxofre
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Fonte: autoria propria, 2023.
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3.5.  EspecificagOes dos Equipamentos do Caso Base

Nos proximos topicos, serdo apresentadas as condi¢Ges operacionais de cada
equipamento da simulacdo do caso base. Os resultados de desempenho da planta do caso base
encontra-se no Apéndice A. E importante mencionar que, para alguns equipamentos, foi

considerado uma queda de pressdo “padrao”, conforme sugerido pela guia help do HYSYS.

3.5.1. Absorvedor (ABS-01)

A coluna de absorcéo foi configurada com 8 estagios de equilibrio. A presséo da corrente
de amina pobre, alimentada no topo da coluna, foi mantida constante em 68 bar, e a pressdo da

corrente de gas natural, alimentada na parte inferior da coluna, foi mantida em 69 bar.

3.5.2. Valvula (CV-01) e Separador (SEP-01)

A vélvula foi configurada para ter uma queda de pressao variavel, dependendo do valor
de pressdo a montante, sendo que a pressdo de saida da valvula foi especificada como 4,8 bar.
Dessa forma, o Separador opera adiabaticamente a 4,8 bar e realiza a separacdo da mistura em
fase gasosa e em fase liquida. A corrente liquida, que representa a amina rica, segue N0 processo

e é direcionada para o trocador de calor (TC-01).

3.5.3. Trocador de Calor (TC-01)

No trocador de calor, a corrente liquida que sai do fundo do separador atua como fluido
frio e circula pelo lado do tubo, enquanto a corrente de fundo do regenerador (RGN-01) circula
pelo lado do casco e atua como fluido quente. O trocador de calor opera com uma queda de

pressdo de 0,35 bar e com a temperatura de saida do fluido frio de 93,3 °C.

3.5.4. Regenerador (RGN-01)

A coluna de regeneracdo foi configurada com 8 estagios de equilibrio, com a
alimentacéo da amina rica no 1° estagio. Além disso, a razdo de refluxo foi mantida com o valor
de 1. As propriedades utilizadas na coluna estdo listadas na Tabela 3.5 e foram baseadas tanto
no trabalho de Coelho (2007) quanto na guia help do HYSYS.
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Tabela 3.5. Configuracdes do regenerador no HYSYS

Propriedades Valor
Pressdo do condensador 2,4 bar
Queda de pressao do condensador 0,14 bar
Queda de pressdo do Reboiler 0,0069 bar
Pressdo do Reboiler 2,6 bar
Temperatura no condensador 43,3°C
Condensador Refluxo total (Full Reflux)

Fonte: autoria prépria, 2023.

3.5.5. Makeup (MKP-01)

Apés a separacdo da amina dos gases acidos na coluna de regeneracdo, ela pode ser
reciclada de volta ao processo. Para isso, a amina passa pelo trocador de calor do lado casco,
como mencionado anteriormente, onde a sua temperatura € reduzida de 131,4 °C para 87 °C.
Em seguida, a amina é direcionada para o "tanque™ de reposi¢do (MKP-01). Esse “bloco” tem
a funcdo de ajustar a concentracdo da amina antes de ser alimentada novamente no absorvedor.
Para isso, é especificado que a concentragdo de saida da amina seja de 30% em base massica,
com um fluxo total de saida de 41.304 kg/h, como ilustrado na Figura 3.5.

Figura 3.5. Configuracéo do tanque Makeup (MKP-01) no HYSYS

Name Makeup

Inlet Amine Stream Purge Stream

To Tank v Purge -
B
> Outlet Amine Stream
To Pum v
Makeup Streams b’ s
[ Water Water Makeup Fluid Package
| DEA DEA Makeup Sasis-1 -
Outlet Stream
Amine Concentration (Mass Basis)
Amine Name Concentration ‘ Total Flow 9 Mass
DEAmine 30,00 ‘ 4,130e+004 kg/h Molar

Liq. Vol @ Std Cond

Fonte: autoria propria, 2023.
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3.5.6. Bomba (P-01)

Ap0s o ajuste da concentracdo da amina, a corrente de saida do tanque de reposicao
(Makeup) € direcionada para uma bomba, onde é especificada a pressdo da corrente de saida

em 68 bar, igualando a pressao de entrada da amina no absorvedor.

3.5.7. Cooler (COL-01)

Por fim, a Ultima etapa antes de a corrente de amina ser reciclada no absorvedor ¢é a
passagem por um resfriador (COL-01), onde é especificada a temperatura de saida. Essa etapa
visa reduzir a temperatura da corrente de amina para 34 °C, igualando a temperatura da corrente

de entrada do absorvedor.

3.5.8. Forno de Reacdo (FOR-01)

A corrente de gés &cido que sai do topo da coluna de regeneracéo é direcionada para a
unidade recuperadora de enxofre, onde entra na fornalha de reacdo juntamente com uma
corrente de ar umido. A fornalha de reacdo é configurada como uma Gnica camara (Single-
Chamber) e utiliza um modelo de calculo empirico (Empirical) que realiza reacdes de
combustdo e executa a Minimizagédo de Energia Livre para calcular a composic¢ao do produto
resultante. Além disso, foi considerada uma queda de pressdo de 3,0 kPa no equipamento. Essas

configuracBes podem ser visualizadas nas Figuras 3.6 e 3.7.

Figura 3.6. Configuragdo Single-Chamber da Fornalha de Reacdo (FOR-01) no HYSYS
Mame  Reaction Furnace

Furnace Type

@ Single-Chamber Two-Chamber

Air Stream

Air (Wet) -

Inlet Gas Qutlet Gas

Acid Gas - Furnace Effluent -

>

Fonte: autoria prépria, 2023.
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Figura 3.7. Configuracao do modelo de calculo do Forno de Reacdo (FOR-01) no HYSYS

Furnace Model

@ Empirical Thermodynamic Outlet-Known
Empirical Model Straight Through Amine Acid Gas
Delta P 3,000 kPa
Pl
Max. Sulfur Conversion <EMPlY*>  of Inlet Sulfur
Max. 5 Conv. Result 6707 %

of inlet Sulfur

Fonte: autoria prépria, 2023.

3.5.9. Saturador (STR-01)

"] Press F1 for model selection guidance

Antes de entrar na fornalha, a corrente de ar passa por um saturador para ajustar a

umidade relativa. No saturador, a corrente de ar é introduzida com uma presséo de 1,7 bar,

temperatura de 35 °C e composi¢édo molar de 21% de Oz e 79% de N». Por sua vez, a corrente

de agua é alimentada no saturador a uma temperatura de 25 °C e pressdo de 1,0 bar. No

saturador, a corrente de saida de ar imido foi especificada com uma vazao de 100 kmol/h e

umidade relativa de 50%. Essas configuracdes detalhadas podem ser observadas nas Figuras

3.8e3.9.

Figura 3.8. Configuracdo da umidade do Saturador (STR-01) no HYSYS

BD Stream Saturator: Saturator 1

Design | Worksheet }

Design Humidity Indicators

CoRRetibng " Relative Humidity [%] 50,00
Parameters ‘ Mole fraction H20 0,0085
User Variables ‘ Mass fraction H20 0,0053
Notes H20 content @ reference conditions 6457
H20 content @ standard conditions 6457

‘ H20 content @ normal conditions 6811

‘ Water Dewpoint [C] 4,805

‘ Wet bulb temperature [C] 2,296

| Partial pressure [kPa] 08587

Fonte: autoria propria, 2023.

H20 Content Units

mg/m3 wet v
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Figura 3.9. Configuracdo das correntes do Saturador (STR-01) no HYSYS

B Stream Saturator: Saturator 1

Design | Worksheet

Worksheet Name Air H20 for Air Air (Wet)
Conditions Vapour 1,0000 0,0000 1,0000
Properties Temperature [C] 35,00 25,00 35,00
Composition| | Pressure [kPa] 1703 101.3 1703
PF Specs Molar Flow [kgmole/h] 1118 0,9558 1128
Mass Flow [kg/h] 3239 1722 3256
LigVel Flow [m3/h] 3,725 1,725e-002 3,742
Molar Enthalpy [kl/kgmole] 1612 -2,850e+005 -1887
Molar Entropy [kl/kgmole-C] 1997 6613 2000
Heat Flow [ki/h] 1,803e+004 -2,724e+005 -2,128e+005

Fonte: autoria prépria, 2023.

3.5.10. Trocador de Calor Residual (TCR-01)

Os gases provenientes da fornalha sdo direcionados para um trocador de calor, cuja
funcdo é resfriar esses gases. Nessa etapa, é possivel recuperar algum enxofre liquido. O
trocador de calor foi configurado como um trocador de calor de passagem Unica (Single-Pass),
com uma queda de pressdao de 3,0 kPa e uma temperatura de saida de 300°C. Essas
especificacdes podem ser vistas nas Figuras 3.10 e 3.11.

Figura 3.10. Configuracéo do tipo de trocador de calor residual (TCR-01) no HYSYS

Hame Waste Heat Exchanger
Type
@ Single Pass Double Pass Outlet Gas )
WHE Vap Out |

Inlet Gas /

Furnace Effluent -

ﬁ. :_ -

Energy

S — Liquid Sulfur Outlet
WHE Energy -

WHE Lig Sulfur Out l

Fonte: autoria propria, 2023.
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Figura 3.11. Configuracéo da temperatura de saida do trocador de calor residual (TCR-01) no
HYSYS

Fl waste Heat Exchanger (Single Pass): Waste Heat Exchanger

Design | Worksheet | Performance

lec o Qutlet Conditions
Lonnections Outlet T [C] 300,0
Parameters o 2000
Uszer Variables Lol '
Meotes Delta T [C] -758.8
Percent Entrainment [3&] HLL
Mass Entrainment [kg/kmol outlet vap] 0,0000

| Allow simulation of back-reactions in the WHE

Fonte: autoria propria, 2023.

3.5.11. Condensadores de enxofre (CON-01, CON-02, CON-03 e CON-04)

Os condensadores tém a funcdo de remover o vapor de enxofre elementar produzido na
fornalha e nos reatores, condensando-o na fase liquida. Os condensadores de enxofre sdo
operados com uma temperatura de saida de 135 °C, uma vez que Gauto (2016) diz que a
temperatura no condensador deve ser mantida entre 119 e 159 °C, pois abaixo de 119°C ele
solidifica e acima de 159°C sua viscosidade aumenta muito, dificultando seu bombeio. Por fim,
foi especificada uma queda de pressao de 3,0 kPa, de acordo com a guia help do HYSYS. Esses
parametros foram adotados para todos os condensadores de 1 a 4, conforme o diagrama de

blocos da Figura 3.4.

3.5.12. Aquecedores (AQC-01, AQC-02 e AQC-03)

Os aquecedores desempenham a funcdo de elevar a temperatura dos gases antes de
entrarem no reator catalitico, garantindo que cada leito permaneca acima do ponto de orvalho
do enxofre (120 a 150 °C) para evitar a desativacdo do catalisador. Nesse sentido, 0s
aquecedores foram mantidos com uma temperatura de saida de 300 °C e com uma queda de

pressao de 3,0 kPa.



3.5.13. Reatores Cataliticos (RCAT-01, RCAT-02 e RCAT-03)

de reacdo. No processo realizado pelo HYSYS, é realizado um célculo isentélpico de
minimizacao de energia livre, levando em consideracéo os materiais de entrada e a temperatura
de entrada. Os catalisadores escolhidos para os reatores nesse caso base foi de Alumina. Devido

a funcionalidade do HYSYS, ndo é necessario alimentar nenhuma reacdo cinética, apenas

Os reatores cataliticos sdo responsaveis pela conversdo do enxofre a jusante da fornalha

escolher o tipo de catalisador, conforme ilustrado na Figura 3.12.

3.6.

com o objetivo de otimizar o processo, visando maximizar a eficiéncia da absorcdo e
desabsor¢do. Na Tabela 3.6, sdo apresentados os parametros avaliados tanto no absorvedor
quanto no regenerador. No absorvedor, foi observado como esses pardmetros influenciam a

composicdo de H2S no gas doce, enquanto que no regenerador foi analisado como esses

Figura 3.12. Parametros especificados no Reator Catalitico

BD Catalytic Converter: Catalytic Converter 1

Design | Rating ‘ QutletSpecs } Worksheet |

Design
Connections
Parameters
User Vanables
Notes

| Performance
Delta P 3.000 kPa
Catalyst @ Alumina Titania (or mixed bed with >25% titania)

Approach to equilibrium (%) of:

H2S/S02 reaction 100,00
COS hydrolysis 09324
CS2 hydrolysis 7945
Qutiet dewpoint margin 8570C

Fonte: autoria propria, 2023.

Parametros avaliados no processo de Adogamento

Apds a construgdo do caso base, os parametros da etapa de adogcamento foram analisados

parametros afetam a composicdo de H>S na amina que é reciclada para o sistema.
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Tabela 3.6. Parametros avaliados no absorvedor e regenerador

Equipamento Parémetro Avaliado
1. NuUmero de Estagios
Absorvedor 2. Temperatura da corrente de entrada de amina
3. Concentracdo de entrada da Amina Pobre
1. Estégio de alimentacdo da Amina Rica
Regenerador 2. Razdo de Refluxo

3. Numero de Estagio
Fonte: autoria propria, 2023.

Os intervalos de variacdo dos parametros avaliados no absorvedor estdo exibidos na
Tabela 3.7, sendo que essas faixas foram estabelecidas com base no trabalho de Coelho (2007).
Na terceira coluna da tabela, sdo apresentados os valores em que as variaveis foram mantidas
fixas, enquanto os demais parametros eram alterados. Por exemplo, durante a analise do nimero
de estdgios do absorvedor no intervalo de 2 a 14, a concentracdo da corrente de entrada foi
mantida constante em 30% e sua temperatura em 34 °C.

Tabela 3.7. Intervalo e valores fixados dos parametros estudado no Absorvedor

Parametro Intervalo Avaliado = Valor Fixado
Numero de Estagios da coluna absorvedora (Nags) 2-14 8
Temperatura da corrente de entrada de amina (Tpea) 25-60°C 34°C
Concentracdo de Amina em base massica (Cpea) 25-40% 30 %

Fonte: autoria propria, 2023.

De forma anéloga, os intervalos de variacdo dos parametros avaliados no regenerador

estdo apresentados na Tabela 3.8 de acordo com o trabalho de Coelho (2007).

Tabela 3.8. Intervalo e valores fixados dos parametros estudado no Regenerador

Parametro Intervalo Avaliado  Valor Fixado
Estagio de Alimentacdo da Amina Rica (EaLm) 1-8 1
Razéo de Refluxo (RR) 1-4 1
NUmero de Estégio da coluna regeneradora (Nren) 6-20 8

Fonte: autoria prépria, 2023.
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3.7.  Parametros avaliados no processo de recuperacao de enxofre

De maneira equivalente, apos a criagdo do cenario base, procedeu-se a analise dos
parametros da etapa de recuperagdo de enxofre com o objetivo de otimizar o processo e
maximizar a conversao de enxofre. A Tabela 3.9 exibe os pardmetros que foram avaliados tanto
na fornalha quanto no reator catalitico. Foi observado como esses parametros exercem

influéncia sobre a conversao de enxofre e a concentracdo de contaminantes, como o CSa.

Tabela 3.9. Parametros avaliados no processo de recuperagédo de enxofre

Equipamento Parametro Avaliado
Vazdo Molar de entrada do Ar

Fornalha de Reacgéo

1.
2. Temperatura de entrada do Ar
1.

Temperatura de entrada

Reatores Cataliticos 2. Tipo de Catalisador

Fonte: autoria prépria, 2023.

Os intervalos de variacdo dos parametros avaliados na fornalha de reacdo estdo
apresentados na Tabela 3.10. Essas faixas foram estabelecidas com base nos estudos de Nabgan
(2016) e Ibrahim (2023). Na terceira coluna das tabelas, sdo exibidos os valores em que as
demais variaveis foram mantidas fixas, enquanto uma delas foi alterada. Por exemplo, ao
analisar a vazdo de entrada de ar no forno de reacdo no intervalo de 50 a 250 kmol/h, a
temperatura de entrada da corrente de ar foi mantida constante em 35 °C.

Tabela 3.10. Intervalo e valores fixados dos parametros estudado no Forno de Reagéo

Parametro Intervalo Avaliado Valore Fixado
Vazéo Molar de entrada do Ar (Var) 50 — 250 kmol/h 100 kmol/h
Temperatura de entrada do Ar (Tar) 30-330°C 35°C

Fonte: autoria propria, 2023.

De forma idéntica, os intervalos de variacdo dos parametros avaliados no reator
catalitico estdo apresentados na Tabela 3.11. E importante destacar que na andlise do tipo de
catalisador, apenas foi feita a troca de Alumina para Titania, conforme ilustrado na Figura 3.12.



Tabela 3.11. Intervalo e valores fixados dos parametros estudado no Reator Catalitico

Parametro Intervalo Avaliado = Valor Fixado
Temperatura de Entrada (Tg) 200 —400°C 300°C
Tipo de Catalisador (CAT) Alumina e Titania Alumina

Fonte: autoria propria, 2023.
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4. RESULTADOS E DISCUSSOES

4.1. Fluxogramas do Processo no HYSYS

A Figura 4.1 apresenta o fluxograma do processo de adogamento do gas natural. Neste
processo, a corrente de gas natural (1) é introduzida na parte inferior do absorvedor (ABS-01),
enquanto a corrente de amina pobre (2) é introduzida no topo. Na saida do absorvedor, duas
correntes sdo obtidas, uma corrente na parte superior (3), que consiste no gas natural livre de
compostos acidos (H2S e CO.), e uma corrente na parte inferior (4), que contém amina
enriquecida com os gases acidos. Em seguida, a corrente de amina rica passa por uma valvula
de estrangulamento (CV-01), cuja funcdo € reduzir a pressdo da linha antes de entrar no
separador (SEP-01). Esse processo de reducdo de pressdo provoca uma evaporagdo rapida,
conhecida como evaporacao "flash”, permitindo a extracdo de hidrocarbonetos leves que foram
absorvidos pela amina. No separador, ocorre a separacdo desses hidrocarbonetos, que sdo
liberados na corrente da parte superior (6), enquanto a corrente da parte inferior (7) representa
a corrente de amina rica que atua como um fluido frio no trocador de calor (TC-01).

Apds passar pelo trocador de calor, a corrente de amina rica é direcionada para a coluna
de regeneracdo (RGN-01), onde ocorre a separacdo dos gases acidos da amina. Na parte
superior da coluna de regeneracdo, 0s gases acidos sdo liberados (9) e encaminhados para a
unidade de recuperacdo de enxofre. Na parte inferior da coluna, a corrente de amina pobre ¢é
extraida e reciclada de volta ao processo (10). Para isso, essa corrente é enviada para o trocador
de calor (TC-01), onde atua como um fluido quente, e em seguida é direcionada para um
misturador (MKP-01), que tem a funcdo de ajustar a concentracdo de amina, utilizando agua
(12) e/ou amina (13), a fim de retornar as concentragfes iniciais do processo antes de ser
alimentada ao absorvedor. A corrente de saida do misturador (14) passa por uma bomba (P-01)
para aumentar a pressao e, em seguida, por um resfriador (COL-01). Dessa forma, a corrente
de saida do resfriador (16) apresenta as mesmas caracteristicas da corrente de alimentagdo na

parte superior do absorvedor (2). O bloco manipulador Recycle garante essa correspondéncia.
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Figura 4.1. Fluxograma do Processo de Adogcamento do gés natural como estruturado no
software Aspen HYSYS

Cooler
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L
2 . 16 @ 15 g - 4 —
P-01
MKP-01

Recycle CoL-01 13 Gas

Acid
a Pump J oo
Duty 9
. §
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Condenser
T Duty

3 Doce

Gas
Natural 8
- TC-01

-

1 ¥
2 =l : SEP-01

Cv-01

ABS-01

RGN-01

7 Reboiler
Duty

Fonte: autoria propria, 2023.

O processo de recuperacdo de enxofre é ilustrado pelo fluxograma da Figura 4.2. Nele,
observa-se que a corrente de gases acidos (9) ingressa na fornalha de reacdo (FOR-01)
juntamente com uma corrente de ar (19) que passou previamente pelo saturador (STR-01), a
fim de adquirir uma umidade relativa especifica. Na fornalha, ocorre a etapa térmica da reacéo,
onde o H2S é convertido em SO- e vapor de enxofre. Em seguida, 0s gases provenientes da
fornalha (20) sdo resfriados em um trocador de calor de passagem unica (TCR-01) e ocorre a
separacdo do enxofre elementar formado na etapa térmica (36). Os gases prosseguem no
processo (21) e passam por um condensador (CON-01), onde ocorre a formacéo adicional de
enxofre elementar (22). Essa etapa € importante, pois o trocador de calor ndo é capaz de
liquefazer todo o vapor de enxofre gerado na fornalha. Em seguida, os gases provenientes do
condensador (23) passam por um aquecedor (AQC-01), onde s&o aquecidos antes de entrar no
reator catalitico (RCAT-01). Nessa etapa catalitica, 0 SO2 reage com o restante do H-S, na
presenca de um catalisador, para produzir enxofre elementar e ser condensado novamente em
um novo condensador (CON-02). No fluxograma, observa-se que essa etapa catalitica se repete

mais duas vezes, caracterizando o Processo Claus de 3 estagios.
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Figura 4.2. Fluxograma da unidade recuperadora de enxofre pelo processo Claus como
estruturado neste trabalho no software Aspen HYSYS
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Fonte: autoria propria, 2023.

4.2. Resultados do Processo de Adocamento — Absorvedor

A primeira andlise foi realizada na coluna absorvedora, na qual foi investigado como a
quantidade de estagios de equilibrio afetava a composicao de H2S no gas doce (3). O resultado

dessa analise esta representado no Figura 4.3.

Figura 4.3. Concentracéo de HS no gas doce em func@o do numero de estagio no Absorvedor
(Toea =34 °C e Cpea = 30%)

300,0
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200,0
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100,0 64.5
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50,0
: 18.4
I 65 35 28 26 25 25 25
0.0 " - - - - -

2 3 4 5 6 7 8 100 12 14
NUmero de estagios no Absorvedor - Npgg

Concentracdo de H,S na corrente de

Fonte: autoria propria, 2023.
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Com base na Figura 4.3, é possivel observar que, quando a quantidade de estagios do
absorvedor foi de 2, a concentracéo de H>S no gés doce foi de 240,5 mg/m3. No entanto, quando
0 nimero de estagios foi aumentado para 14, a concentracdo de H>S diminuiu para 2,5 mg/mé,
Isso sugere que quanto menor for o nimero de estagios na coluna absorvedora, maior seré a
concentracdo de H2S no géas doce. Essa deducdo é coerente, pois um menor nimero de estagios
de equilibrio implica em uma area e tempo de contato reduzidos entre a amina e 0 gas acido,
resultando em um processo de absorcdo menos eficiente.

Além disso, de acordo com a resolucdo da ANP apresentada na Tabela 2.1, a
concentracdo maxima de H>S permitida no gas natural é de 10 mg/m3. Dessa maneira, observa-
se que colunas com um namero de estagios igual ou menor que 4 ndo produzem um géas doce
que atenda as especificagdes da ANP. Por outro lado, a partir de 10 estagios de equilibrio, ndo
ha um efeito significativo na composigdo de H.S, mantendo-a constante em 2,5 mg/m3.

Outra andlise realizada no absorvedor foi o efeito da temperatura da corrente de amina
pobre (2), que é alimentada no topo da coluna, sobre a composi¢do de H>S no gas doce (3). Os

resultados dessa analise estdo apresentados na Figura 4.4.

Figura 4.4. Concentracdo de H,S no gas doce em funcéo da Temperatura da corrente de amina
pobre (Nass = 8 € Cpea = 30%)
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Fonte: autoria propria, 2023.
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Pela Figura 4.4, é possivel observar um aumento da concentragdo de H»S no gas doce a
medida que a temperatura da corrente de amina pobre alimentada no absorvedor aumenta. 1sso
sugere que, quanto maior for a temperatura da amina pobre, menor sera a eficiéncia de remocéo
de H.S pela amina. Essa observacéo pode ser explicada pela Lei de Henry, que estabelece que,
a medida que a temperatura aumenta, a solubilidade de um gas em um liquido diminui. Assim,
0 aumento da temperatura da amina pobre reduz a capacidade de absorcdo de H»S, levando a
uma maior concentracdo de H2S no géas doce.

Por fim, o ultimo parametro avaliado na coluna absorvedora foi a concentracdo de H2S
no gas doce (3) em funcdo da concentracdo de amina que é alimentada no topo do absorvedor.

O resultado esta representado na Figura 4.5.

Figura 4.5. Concentracéo de H>S no gas doce em funcéo da concentragdo de amina (Nags =8 e
Toea = 34°C)

3,50
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Concentragao massica de amina (%) - Cpea

Fonte: autoria propria, 2023.

De acordo com a Figura 4.5, nota-se que com uma concentragdo de amina de 25%, a
concentracdo de H»S no gas doce é de 3,14 mg/m3. No entanto, observa-se que, a medida que a
concentragdo de amina aumenta, a concentragdo de H.S diminui, chegando a 1,31 mg/m3 com
uma concentracdo de amina de 40%. Portanto, pode-se deduzir que um aumento na
concentracdo de amina reduz a quantidade de H2S presente no topo do absorvedor. Isso pode
ser explicado pelo fato de que um aumento na concentracdo de amina na solugcéo proporciona
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uma maior quantidade de amina e, consequentemente, maior capacidade de absorcéo.

4.3. Resultados do Processo de Adogcamento — Regenerador

Apos a realizacdo das analises na coluna absorvedora, foram conduzidos estudos sobre
0s parametros da coluna de regeneragdo da amina. O primeiro parametro avaliado foi a
influéncia do estagio de alimentacdo da amina rica na composicao de H»S da corrente de fundo

de amina (10). Esse resultado esta representado na Figura 4.6.

Figura 4.6. Concentracao de H,S na corrente de reciclo de amina em funcéo do estagio de
alimentacdo (Nren =8 e RR = 1)
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Fonte: autoria propria, 2023.

Com base na Figura 4.6, observa-se que quando a corrente de amina rica é alimentada
no primeiro estagio, a composicdo de HzS na corrente de amina pobre de fundo é de 404,2 ppm.
A medida que a alimentacio da amina rica desce pelos estagios da coluna de regeneracéo, a
concentragdo de H»S aumenta, alcangando o valor de 2097,4 ppm no estéagio 8. Dessa forma, é
possivel inferir que quanto mais acima ocorre a alimentacdo, melhor é a regeneracdo da amina,

ou seja, melhor o processo de desabsorcao.
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Outra andlise realizada no regenerador consistiu em analisar a composic¢éo de H»S na
corrente de fundo de amina (10) em funcdo do numero de estagios da coluna regeneradora, 0s

resultados estdo apresentados na Figura 4.7.

Figura 4.7. Concentracdo de HS na corrente de reciclo de amina em funcéo do numero de
estagios da coluna regeneradora (Eacm =1e RR =1)
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Fonte: autoria propria, 2023.

Ao analisar a Figura 4.7, nota-se que quando o numero de estdgios da coluna
regeneradora € de 20, a concentracdo de H.S é de 197,3 ppm. No entanto, & medida que o
namero de estagios diminui, a concentragdo de H»S na corrente de fundo de amina aumenta,
chegando ao valor de 863,4 ppm com 6 estagios. Portanto, os dados sugerem que um aumento
no numero de estagios resulta em uma reducéo da concentragdo de H.S na corrente de fundo de
amina, indicando uma melhoria no processo de desabsorcao da amina.

Por fim, foi realizado um estudo sobre a influéncia da razdo de refluxo (RR) na
concentragdo de H>S na corrente de fundo de amina no regenerador (10). Os resultados estdo

apresentados na Figura 4.8.
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Figura 4.8. Concentragéo de H>S na corrente de reciclo de amina em funcéo da razéo de refluxo
da coluna regeneradora (Eaim = 1 € Nren = 8)
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Fonte: autoria propria, 2023.

Ao analisar a Figura 4.8, percebe-se que a concentra¢do de H.S diminui conforme a
razdo de refluxo aumenta. A concentracao de H»S € de 425 ppm quando a razao de refluxo é 1
e diminui para 251 ppm quando a razéo de refluxo é 4. Portanto, pode-se inferir que um aumento
narazao de refluxo melhora a eficiéncia da regeneragdo da amina, ou seja, reduz a concentragao

de H2S na corrente de fundo de amina e melhora o processo de desabsorcao.

4.4. Resultados do Processo Claus — Etapa Térmica

Em primeiro lugar, para a etapa térmica do processo Claus, foi observado a porcentagem
de H2S que reage e a porcentagem de conversdo de enxofre no Forno de Reacdo em funcgéo da
vazdo molar de ar que entra nele. Os resultados estdo apresentados nas Figuras 4.9 e 4.10,

respectivamente.
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Figura 4.9. Porcentagem de H.S que reage no forno em func¢éo da vazdo molar de entrada do Ar
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Fonte: autoria propria, 2023.

Figura 4.10. Conversao de enxofre no forno em funcéo da vazdo molar de Ar (Tar= 35 °C)
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Fonte: autoria propria, 2023.
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Conforme observado na Figura 4.9, a conversdo de H»S depende fortemente da vazéo
molar de ar que entra no forno, sendo quanto maior a vazdo do ar, maior a conversdo de H5S.
Essa relacdo é coerente, pois um aumento na vazao de ar resulta em uma maior quantidade de
oxigénio disponivel no forno, o que favorece a conversdo do H>S, como demonstrado pela
Equacéo 2.1.

No entanto, a medida que 0 HS reage, ocorre a diminuic¢éo da sua disponibilidade para
reacdo com o SO (Equacgéo 2.2), e consequentemente ocorre a queda na conversdo do enxofre,
conforme demonstrado na Figura 4.10. Sendo assim, é possivel notar que a maxima conversdo
de enxofre ocorre para uma vazéo de ar de aproximadamente 120 kmol/h.

Além disso, outra andlise realizada para a etapa térmica foi em relagdo a temperatura
com que o ar entra no forno e sua influéncia na conversdo do enxofre e na temperatura do

efluente do forno. Esses resultados estdo apresentados nas Figuras 4.11 e 4.12, respectivamente.

Figura 4.11. Conversao do enxofre na fornalha em fungdo da temperatura de entrada do Ar
(Var =100 kmol/h)
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Fonte: autoria prépria, 2023.
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Figura 4.12. Temperatura do efluente do forno em funcdo da temperatura de entrada do Ar
(Var =100 kmol/h)
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Fonte: autoria propria, 2023.

O ar é responsavel por realizar todas as reagdes de oxidacdo na etapa térmica. Assim,
como pode ser visto pelas Figuras 4.11 e 4.12, a temperatura do ar € fundamental para conversao
do enxofre e na temperatura de reacdo do forno, demonstrando uma relagéo linear com esses
fatores, ou seja, quanto maior a temperatura de entrada do ar, maior a conversao de enxofre e
maior a temperatura do forno.

Por fim, outra analise realizada para a etapa térmica foi sobre a influéncia da temperatura
do ar na concentragdo de CS; que sai do forno. Conforme pode ser observado na Figura 4.13, a
concentragdo de CS2 foi de 5700 ppm-mol com a temperatura do ar a 30 °C para 2450 ppm-

mol com a temperatura a 330 °C.
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Figura 4.13. Concentracdo de CS; na saida do forno (FOR-01) em funcéo da temperatura de
entrada do Ar (Var = 100 kmol/h)
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Fonte: autoria propria, 2023.

Dessa forma, pode-se constatar que 0 aumento da temperatura do ar de entrada no forno
de reacdo pode levar a um aumento na temperatura de combustdo e, consequentemente, na
recuperacdo de enxofre. Além disso, um aumento na temperatura do ar de entrada tende a

reduzir a quantidade de contaminantes, como o CSa.

4.5. Resultados do Processo Claus — Etapa Catalitica

Na etapa catalitica do processo Claus, foram realizadas andlises para observar a
conversao de enxofre no primeiro reator catalitico (RCAT-01) e a porcentagem de CS> que
sofre hidrolise, em funcdo da temperatura do efluente que entra no reator. Além disso, também
foi analisado o efeito do tipo de catalisador. Os resultados estdo representados nas Figuras 4.14,

4.15 e 4.16, respectivamente.



48

Figura 4.14. Porcentagem de Enxofre convergido no primeiro reator catalitico (RCAT-01) em
funcdo da temperatura de entrada do reator (CAT = Alumina)
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Fonte: autoria propria, 2023.

Figura 4.15. Porcentagem de CS; que sofre hidrélise no primeiro reator catalitico (RCAT-01) em
funcdo da temperatura de entrada do reator (CAT = Alumina)
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Fonte: autoria propria, 2023.
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De acordo com a Figura 4.15, pode-se observar que a converséo do CS; pela reacéo de
hidrolise aumenta a medida que a temperatura da corrente que entra no reator catalitico
aumenta. A uma temperatura de 200 C, a quantidade de CS; que sofre hidrolise é de 28,8%,
enquanto que a uma temperatura de 400 C, a porcentagem aumenta para 99,1%. No entanto, é
importante notar que a quantidade de enxofre convertido diminui conforme a temperatura
aumenta, conforme pode ser visto na Figura 4.14. Sendo assim, pode-se deduzir que a conversao
catalitica do enxofre € maximizada em temperaturas mais baixas, porém é importante manter
cada leito acima do ponto de orvalho do enxofre para evitar a danos ao catalisador e aumentar
a quantidade de CS> que sofre hidrolise.

Por fim, a ultima andlise realizada para o processo Claus consistiu em avaliar o efeito
do tipo de catalisador (Titania ou Alumina) na conversdo do enxofre, CS; e COS. Os resultados

dessa analise estdo apresentados na Figura 4.16.

Figura 4.16. Efeito do tipo de catalisador na conversdo de componentes no primeiro reator
catalitico (RCAT-01) (Te = 300 °C)
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Fonte: autoria prépria, 2023.

Conforme mostrado na Figura 4.16, o catalisador de Titania apresenta uma vantagem
significativa em relacéo ao catalisador de Alumina na converséo do CS; e do COS por hidrdlise.

Quanto a eficiéncia de conversdo de enxofre, o catalisador de Titania apresenta uma leve
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vantagem, com um valor de 68,3%, enquanto o de Alumina alcancou 66,8%. Portanto, 0s
resultados indicam que o catalisador de Titania é ligeiramente superior ao de Alumina para o

processo Claus.

4.6. Otimizacéo do Processo de Adocamento

Apés as analises realizadas nos topicos anteriores, procedeu-se a etapa de otimizacéo
desses parametros, com a finalidade de calcular o desempenho global da planta otimizada e
compara-lo com a planta da simulacdo do caso base, que se encontra no Apéndice A. Foram
selecionados 0s parametros que maximizam os processos de absor¢édo e desabsorcao. Contudo,
¢ importante mencionar que esses pontos sdo de maximos locais. Os valores desses parametros

estdo detalhados nas Tabelas 4.1 e 4.2.

Tabela 4.1. Valores escolhidos para a otimizag&o do processo de absorg¢éo

Parametro Valor

Numero de Estagios da coluna absorvedora (Nags) 10
Temperatura da corrente de entrada de amina (Tpea) 25°C
Concentracao de Amina em base massica (Cpea) 35 %

Fonte: autoria propria, 2023.

Tabela 4.2. Valores escolhidos para a otimizagdo do processo de regeneracao

Parametro Valor
Estagio de Alimentacdo da Amina Rica (EaLwm) 1
Razéo de Refluxo (RR) 4
Numero de Estagio da coluna regeneradora (Nron) 20

Fonte: autoria propria, 2023.

Com base nessas condi¢Ges operacionais estabelecidas, foi possivel produzir uma vazéao
de gas doce de 21350,5 kg/h com uma concentracdo de 0,16 mg/m3 de H»S, 0 que atende aos
limites estabelecidos pela ANP. Além disso, a corrente de gas acido gerada no regenerador foi
de 2993,5 kg/h e apresenta uma composicdo molar de 0,57 de H2S. A corrente reciclada de
amina atingiu uma concentracdo de H.S de 93,4 ppm, o que indica uma significativa melhoria

no processo de desabsor¢édo, quando comparado com o caso base.
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Para determinar a quantidade de energia que o gas doce gerado pode produzir, utilizou-
se 0 Valor Maior de Aquecimento (HHV) do gas, que indica o limite maximo da energia térmica
disponivel produzida por uma combustdo completa do combustivel, e foi fornecido pela guia

Properties do préprio HYSYS. Os resultados estdo exibidos nas equacdes a seguir:

(kN . (kg k]
E =21350,5x51769,9 (4.2)
E =111x10° kJ/h (4.3)

Ou seja, 0 gas doce gerado seria capaz de produzir 1,11 10° ki/h, aproximadamente 307
MW.

Por fim, calculou-se a demanda energética total da planta de adocamento, conforme
apresentado na Tabela 4.3. Os valores foram fornecidos pelo préprio HYSYS. E importante
salientar que para a bomba, por ser um equipamento elétrico, foi acrescentado um valor
adicional de 60%, uma vez que cerca de 60% da energia térmica é perdida para a geracdo de
eletricidade (Sanchez, 2020).

Tabela 4.3. Poténcia requerida de cada equipamento da unidade de adogamento

Equipamento E (kJd/h)
Condensador — Regenerador (RGN-01) 1,48E+07
Reboiler — Regenerador (RGN-01) 2,60E+07
Trocador de Calor (TC-01) 7,28E+06
Cooler (COL-01) 9,64E+06

Bomba (P-01) 5,76E+05

Total 5,83E+07

Fonte: autoria propria, 2023.

Como pode ser visto, a unidade de adogamento consome cerca de 5,83 107 kJ/h, o que
equivale a aproximadamente 16,2 MW. Dessa forma, cerca de 5,3% da producdo de gas doce

da planta seriam necessarios para atender as suas demandas energéticas.
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4.7.  Otimizagéo do Processo de Recuperacédo de Enxofre

Para calcular a quantidade de enxofre produzido e a demanda energética da planta de
recuperacdo de enxofre, foram escolhidos os pardmetros que maximizam 0 processo de
conversédo de enxofre e minimizam a producéo de CSz e COS, conforme analisados nos topicos
anteriores. Porém, € importante destacar que esses pontos sdo de maximos e minimos locais.

Os valores desses parametros podem ser vistos nas Tabelas 4.4 e 4.5.

Tabela 4.4. Valores escolhidos para a otimizacao da etapa térmica do Processo Claus

Parametro Valor Fixado
Vazédo Molar de entrada do Ar (Var) 120 kmol/h
Temperatura de entrada do Ar (Tagr) 330°C

Fonte: autoria prépria, 2023.

Tabela 4.5. Valores escolhidos para a otimizagédo da etapa catalitica do Processo Claus

Parametro Valor Fixado
Temperatura de Entrada (Tg) 200 °C
Tipo de Catalisador (CAT) Titania

Fonte: autoria prépria, 2023.

Com base nessas condi¢cdes operacionais estabelecidas, foi possivel alcancar uma
conversao de enxofre de 97,6% ao final do processo, resultando em uma producéo de 1418,1
kg/h de enxofre, conforme apresentado na Tabela 4.6. Esses resultados representam uma
melhora significativa no processo de recuperacdo de enxofrem, quando comparado com o caso

base.
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Tabela 4.6. Conversao de enxofre em cada etapa do Processo Claus ap6s o processo de

Otimizacéo
Etapa Etapa Etapa Etapa
Térmica Catalitica Catalitica Catalitica
Fornalha 1° Reator 2° Reator 3° Reator
(FOR-01) (RCAT-01) (RCAT-02) (RCAT-03)
Conversao de Enxofre
(Unitario) % 62,3 80,3 61,7 17,7
Conversao de Enxofre
(Acumulativo) % 62,3 92,5 97,1 97,6
Conversao de Enxofre
(Unitrio) kg/h 904,3 439,9 66,6 7,3
Conversdo de Enxofre 904,3 1344,2 1410,8 1418,1

(Acumulativo) kg/h

Fonte: autoria prépria, 2023.

Contudo, como indicado na Tabela 4.6, a terceira etapa catalitica apresenta uma baixa
conversao de enxofre, 0 que sugere gque, para essa situacao especifica, o processo Claus poderia
ser realizado em apenas 2 estagios cataliticos, sem afetar significativamente a converséo e a
quantidade de enxofre produzido.

Por fim, calculou-se a quantidade total de energia requerida para a unidade de
recuperacdo de enxofre, como pode ser visto na Tabela 4.7. Na tabela, pode-se notar que seria

necessario cerca de 1,31 107 kJ/h para operar a planta, ou seja, cerca de 3,6 MW.

Tabela 4.7. Poténcia requerida de cada equipamento da unidade de recuperacéo de enxofre.

Equipamento E (kJ/h)
Agquecedor 1 (AQC-01) 4,07E+05
Aquecedor 2 (AQC-02) 3,92E+05
Agquecedor 3 (AQC-03) 3,90E+05

Condensador 1 (CON-01) 1,49E+06
Condensador 2 (CON-02) 1,14E+06
Condensador 3 (CON-03) 4,88E+05
Condensador 4 (CON-04) 4,01E+05
Trocador de Calor Residual (TCR-01) 8,37E+06
Total 1,31E+07

Fonte: autoria prépria, 2023.

Assim sendo, aproximadamente 1,2% da producdo de gas doce seria necessario para
atender a demanda energética da unidade de recuperacdo de enxofre, e cerca de 6,5% do gas
doce produzido seria preciso para atender todas as demandas energéticas do complexo

industrial, de modo que a producéo liquida de gas doce seria de 19962 kg/h (93,5% do total).
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5.  CONCLUSOES E SUGESTOES

Portanto, com base nos resultados das simulac@es, é possivel concluir que na etapa de
adogamento do gas natural, as variaveis de processo “ntimero de estdgios da coluna
absorvedora” e “concentragdo da amina” apresentam um efeito favoravel no processo de
absorcdo, ou seja, quanto maiores esses parametros, menor a quantidade de H>S no gés doce.
No entanto, a “temperatura da corrente de amina pobre” na entrada no absorvedor apresenta um
efeito desfavoravel, ou seja, quanto maior a temperatura da amina, maior a concentracao de H.S
no gas doce. Para o regenerador, foi capaz de concluir que quanto maior o “nimero de estagios”
e a “razdo de refluxo”, melhor o processo de desabsor¢ao, ou seja, mais eficiente a remocgao de
H>S da amina. Por outro lado, quando a “alimenta¢do da amina” ¢ feita mais abaixo na coluna
de regeneracdo, o0 processo de desabsorcdo é prejudicado, ou seja, ha uma maior presenca de
H>S na amina regenerada. Dessa maneira, a0 otimizar esses parametros no processo de
adogamento, foi possivel alcancar uma unidade de adogcamento capaz de produzir 21350,5 kg/h
de gas doce, com um potencial de energia de 307 MW. Enquanto isso, a planta de ado¢camento
consome cerca de 16 MW.

Além disso, por meio das simula¢fes no processo Claus, constatou-se que a conversao
de enxofre na etapa térmica é fortemente influenciada pela vazao de ar. Esse parametro tem um
comportamento de pardbola, o que significa que existe um ponto de inflexdo que maximiza a
conversao de enxofre. Valores de vazdo de ar acima desse ponto resultam em diminuicdo da
conversao. Também se observou que a temperatura de entrada do ar na etapa térmica favorece
a conversdao de enxofre e a temperatura de combustdo na fornalha, além de reduzir a
concentragcdo de componentes indesejados, como o CS. Para a etapa catalitica, foi constatado
que a conversdo de enxofre € maximizada em temperaturas mais baixas, enquanto a conversao
de CS; por hidrélise é maximizada em temperaturas mais elevadas. Ademais, os resultados das
simulagdes indicam que o catalisador de Titénia apresenta uma vantagem sobre o de Alumina,
sendo que o catalisador de Titania demonstra uma maior conversao tanto para o enxofre quanto
para 0os componentes indesejados, como o0 CS2 e o COS.

Assim sendo, otimizando tais parametros no processo de recuperacdo de enxofre,
alcancou-se uma conversao de enxofre superior a 97% e uma producéo de mais de 1400kg/h de
enxofre. Ademais, a unidade de recuperacdo de enxofre demanda aproximadamente 3,6 MW
para operar. Deste modo, considerando o consumo energético da etapa de adogamento e
recuperacdo de enxofre, aproximadamente 6,5% do gas doce produzido seria suficiente para
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atender todas as demandas energéticas do complexo industrial. Como resultado, a producao
liquida de géas doce seria de 19962 kg/h, correspondendo a 93,5% do total produzido.

Por fim, como sugestfes para trabalhos futuros, fica a recomendacdo de comparar a
eficiéncia de outras aminas no processo de absor¢do, como o MEA e MDEA. Para mais, podem
ser realizadas anélises de otimizacao que utilizam os pontos de méximo e minimo globais, em
vez dos locais. Por fim, podem ser feitos estudos econdmicos detalhados, considerando custos

de investimento e operacionais.
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APENDICE A — Tabela com os resultados da simulagio do Caso Base

Simulacgéo - Caso Base

Producéo de Gas Doce (kg/h) 21371,0
Concentracdo de H.S no Gas Doce (mg/md) 2,8
Concentracdo de HS na corrente de reciclo de amina (ppm) 689,0
Producio de Gas Acido (kg/h) 2933,0
Producéo de Enxofre (kg/h) 1247,2
Conversdo de total de Enxofre (%) 87,1
Energia Requerida para unidade de Adogamento (MW) 9,8

Energia Requerida para URE (MW) 3,8
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