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RESUMO

O hidrogénio puro (H) é um gis de ampla utilizagdo na indistria quimica €
petroquimica devido & sua grande facilidade de reagir com outros elementos.,
servindo muitas vezes de insumo em diversos processos produtivos. Apesar de
abundante na natureza, o hidrogénio é normalmente encontrado em moléculas
associadas a outros elementos quimicos, como por exemplo a dgua (H;0) ou os
combustiveis fésseis (Hidrocarbonetos), sendo necessaria a aplicagio de processos
especificos para a obtengio do hidrogénio puro. Uma das formas mais comuns de
produgiio de hidrogénio puro ¢ através do processo de reforma do g4s natural, onde o
combustivel féssil (essencialmente metano) se combina com o vapor d’agua. Alem
do hidrogénio, outros produtos de dificil avaliagdo econdmica sdo obtidos através
deste processo. Neste trabalho foi estudado o caso de uma Unidade de Geragdo de
Hidrogénio que esti sendo instalada em uma refinaria, sendo que o cusio de
produciio do hidrogénio e dos outros produtos do processo de reforma do gés natural
foram determinados através do método da analise termoecondmica, demonstrando de

forma clara a aplicabilidade deste método em um caso real.



ABSTRACT

Pure hydrogen is an useful gas in chemical and oil industries because it reacts easily
whit several other elements. In spite of its abundance, hydrogen is normally found
associated with other chemichal components like water (H,O) or hidrocarbons like
methane or butane. Same especific process are required to obtain pure hydrogen, and
the most usual process is the natural gas reforming, where natural gas reacts whit
superheated steam water. It is shown that thermoeconomic analisys provides a
rational method to evaluate the cost of several products of a real Hydrogen

Generation Unit that was built in a refinery.
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Constante universal dos gases;

Entalpia de um produto, mistura de gases ou insumo;

Entropia de um produto, mistura de gases ou insumo;

Entalpia de um produto, mistura de gases ou insumo no ambiente idealizado;
Entropia de um produto, mistura de gases ou insumo no ambiente idealizado;
Temperatura do ambiente idealizado;

Taxa de Exergia de uma mistura de gases;
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1. INTRODUCAO

1.1. O Hidrogénio

O hidrogénio é um composto com grande capacidade de armazenar energia, e
por este motivo seu uso como fonte renovavel de energia elétrica e combustivel vem
sendo amplamente pesquisado.

Desde o inicio do século XIX, os cientistas identificaram o hidrogénio como
uma fonte potencial de combustivel. Os usos atuais do hidrogénio incluem processos
industriais, combustivel para foguetes e capsulas espaciais. Com o desenvolvimento
das células combustiveis, este elemento em breve poderd ser utilizado como uma
fonte alternativa de energia para aquecimento, iluminag3o de residéncias e como
combustivel de automéveis.

O hidrogénio é o mais simples e mais comum clemento do universo e possui
a maior quantidade de energia por unidade de massa que qualquer outro combustivel
conhecido. Além disso, quando resfriado ao estado liquido, este combustivel de
baixo peso molecular ocupa um espago equivalente a 1/700 daquele que ocuparia no
estado gasoso. Esta é uma das razdes pelas quais o hidrogénio ¢ utilizado como
combustivel para propulsio de foguetes ¢ capsulas espaciais, que requerem
combustiveis de baixo peso, compactos ¢ com grande capacidade de armazenamento
de energia.

Apesar de ser um elemento abundante na natureza, o hidrogénio € raramente
encontrado em sua forma molecular (H), sendo normalmente encontrado combinado
com outros elementos, como o oxigénio na agua, o carbono nos hidrocarboneto e na
maioria dos compostos organicos. No estado molecular ¢ sob condigdes normais de
pressio e temperatura, o hidrogénio ¢ um gas incolor, inodoro ¢ nsipido.

Quando queimado com oxigénio puro, os Gnicos produtos sdo calor ¢ agua.
Quando queimado com ar, constituido por cerca de 68% de nitrogénio, alguns oxidos
de nitrogénio (NOx) siio formados. Ainda assim, a queima de hidrogénio produz

menos poluentes atmosféricos que os combustiveis fosseis.



Devido 2 sua grande atividade quimica e conseqiiente facilidade de reagdo, o
hidrogénio puro (H) é utilizado em processos industriais e em refinarias de petréleo
para purificagio de produtos diversos e de combustiveis como o 6leo diesel.

A unidade de geragio de hidrogénio objeto de estudo neste trabalho tem
como finalidade o fornecimento de 500.000 Nm3/dia de hidrogénio para purificagdo

de bleo diesel.

1.2. Formas de producio

Cerca de 70% do hidrogénio encontrado na terra esta ligado a outros
elementos na forma de compostos organicos, hidrocarbonetos ou agua. Assim, a
forma mais comum de obtengio de hidrogénio puro consiste na quebra das ligagSes
desses clementos. A seguir estio descritos alguns métodos para a produgdo de
hidrogénio € que ou estdo atualmente em uso ou sob pesquisa ¢ desenvolvimento.

Um dos modos de produzir hidrogénio & por eletrdlise, onde os elementos da
dgua sio separados pela passagem de uma corrente elétrica. A adigdo de um
eletrélito como um sal aumenta a condutividade da dgua ¢ melhora a eficiéncia do
processo. A carga elétrica quebra a ligagdo quimica entre os dtomos de hidrogénio e
o de oxigénio e separa os componentes atdmicos, criando particulas carregadas
(ions). Os fons se formam em dois pélos: o anodo, polarizado positivamente, € 0
catodo, polarizado negativamente. O hidrogénio se concentra no catodo e o anodo
atrai o oxigénio. Uma voltagem de 1,24V ¢ necesséria para separar s atomos de
oxigénio € de hidrogénio em 4gua pura a uma temperatura de 25°C e uma pressdo de
1,03kg/em2. Esta tensdo varia conforme a pressdo ou a temperatura sao alteradas.

A menor quantidade de cletricidade necessaria para eletrolisar um mol de
dgua é de 65,3Watts-hora (a 25°C).

A cletrdlise de vapor é uma variagdo do processo convencional de eletrolise.
Uma parte da energia necessaria para decompor a agua & adicionada na forma de
calor ao invés de eletricidade, tornando o processo mais eficiente que a eletrolise
convencional. A 2500°C a 4gua se decompde em hidrogénio e oxigénio. O problema
neste processo ¢ impedir a recombinagdo do hidrogénio ¢ do oxigénio sob as altas

temperaturas utilizadas no processo.



Além da eletrélise, existem alguns processos fotoeletroquimicos e bioldgicos
capazes de produzir hidrogénio, porém tais processos ainda ndo sdo comercialmente
viaveis devido a sua reduzida capacidade de produgao.

Devido ao custo de energia ligado ao processo de eletrdlise € a inviabilidade
técnica de outros processos, a maior parte do hidrogénio produzido em escala
industrial é obtido através do processo de reforma. O processo de reforma utiliza
energia térmica para separar o hidrogénio do carbono no metano ou metanol, €
envolve a reacio destes combustiveis com vapor em superficies cataliticas. Este

processo sera explicado em detalhes no item seguinte.

1.3. O processo de reforma

A reforma a vapor (Steam Reformer), utilizada na planta objeto de estudo
deste trabalho, é uma reagio quimica entre o vapor de agua (H,0) e o gis natural
(composto essencialmente de metano - CHs) que forma uma mistura de hidrogénio,

monoxido e didxido de carbono:
o) CHy + B H:O — v H; +6; CO+¢ CO, + 0 H>0O 2.1)

Onde os coeficientes estequiométricos da eq. 2.1 dependem essencialmente
das condigdes de equilibrio e da vazio molar dos insumos.

Antes de entrar no fomo reformador (fig. 2.1) o gis natural passa por um
processo de dessulfurizagao e pré-aquecimento. Vapor d’agua € entdo misturado ao

gas patural formando a carga do forno reformador.



Fig. 2.1 — Forno Reformador

A mistura de vapor e gas natural ¢ novamente pré-aquecida na seccio de
conveccdo lateral ao forno, ingressando no mesmo a uma presséo de 2,88 MPa e
temperatura de 485° C. Os catalisadores convertem esta mistura de gases em um
produto de reforma, consistindo de hidrogénio, 6xidos de carbono e metano residual.
A reacio é endotérmica, alcangando na saida dos tubos uma temperatura de 840°C a
uma pressio de 2,58 MPa, sendo o calor fornecido pelos queimadores localizados no
teto do forno (Top Fired). Este calor ¢ transferido por radiagéio e convecgio para a
mistura de reforma nos tubos com catalisadores.

O produto da reagio deixa o reformador a uma temperatura elevada sendo
que este potencial térmico é utilizado para a geragfo de vapor. A partir dai o produto

segue para um outro reator de deslocamento (Reator de Shift) onde o mondxido de




carbono e o excesso de dgua resultante da primeira reagdo (ver eq. 2.1) sdo

convertidos cataliticamente em diéxido de carbono e mais hidrogénio:
Y1 H; +8; CO+¢g CO; + 6y H>0 - (’Y1+’Y2) H; + (g1+€2) CO; + o7 H,O (22)

Onde 6; é a quantidade de 4gua residual, y2 e & sdo as quantidades de
hidrogénio molecular e didxido de carbono formados na segunda reacdo (Reator de
Shift).

Este gds é entdo resfriado e separado, sendo a sua fase gasosa enviada a um
sistema de vasos com catalisadores, PSA - Pressure Swing Adsorption (Fig. 2.2), que
tem a funcdio de purificar o hidrogénio a 99,9%. Durante a purificagdo do hidrogénio
¢ gerada uma corrente de purga, onde sc concentram todos os contaminantes
indesejaveis e também uma quantidade aprecidvel de hidrogénio, em fungéo da qual
operam as peneiras moleculares caracteristicas deste equipamento. Essa corrente de

gas residual é utilizada como combustivel para os queimadores do forno reformador.

Fig. 2.2 — Sistema de purificagdo (PSA)

O projeto, instalagio e operaciio desses equipamentos, além de toda a
matéria-prima utilizada (essencialmente gas natural ¢ vapor a diversas pressodes),
causam um impacto direto e de dificil avaliagio no custo final do hidrogénio, sendo
que erros na determinagio deste custo de produgéo podem reduzir a competitividade

do produtor, fundamental nos dias de hoje.




2. EXERGIA E TERMOECONOMIA

Neste ponto cabe uma breve explicagdo sobre andlise exergética de
equipamentos € processos, bem como sua importincia na anélise econdmica de
sitemas térmicos.

Uma oportunidade de realizar trabalho existe toda vez que dois sistemas em
estados diferentes sio conectados. Este trabalho pode ser realizado at¢ que os dois
sistemas entrem em equilibrio. Quando um desses sistemas € definido como um
ambiente idealizado (“environment”), pode-se definir exergia fisica como o trabalho
tebrico maximo que seria obtido ao levar um sistema ao equilibrio com o ambiente.

Sabe-se que o trabalho é méaximo quando um sistema muda de estado através
de um processo reversivel. Sendo assim é possivel modelar a exergia fisica conforme

mostrado na eq. 2.1:

By =y, [~ o)1, - 5)] @.1)

Onde o subscrito “1” indica as propriedades molares do ponto de interesse € 0
subscrito “0” indica as propriedades molares do ambiente idealizado.

Ao atingir o equilibrio com o ambiente, o sistema ndo tem como realizar
trabalho, porém no caso de mistura de gases a concentragio dos elementos desse
sistema pode ser diferente das concentragdes tipicas do ambiente idealizado definido
anteriormente. Assim, a exergia quimica pode ser definida como o trabalho tedrico
minimo para formar uma quantidade de matéria a partir das substancias presentes no
ambiente idealizado e levar essa quantidade de matéria para um estado especifico.
Utilizando a hipdtese de que os gases presentes neste trabatho tem o comportamento
de gas perfeito, pode-se definir a exergia quimica de uma mistura de gases perfeitos

como mostrado na eq. 2.2:
By =ny - [Xy, 6+ BTy Xyin(,)] 2.2)

Onde o y; ¢ a fragio molar de cada componente da mistura e &; € a exergia
quimica padrdo de cada componente nas condigdes do ambiente especificado.

Outros componentes da exergia, como por exemplo a cinética e a potencial,
ndo foram avaliados neste trabalho por nfio possuirem valores significantes quando

comparados com a exergia fisica e quimica. Sendo assim a exergia total do fluxo no



caso estudado serd sempre composta pela soma da exergia fisica com a exergia
quimica.

A analise exergética introduz a eficiéncia exergética como um novo
parimetro de avaliagio de performance termodinidmica. Neste trabalho a eficiéncia
exergética foi definida como a razio entre a variagio de exergia do que ¢ preduzido €
a exergia consumida no processo para atingir essa variagdo. Quando existe apenas
uma entrada e uma saida no sistema a eficiéncia exergética pode ser definida como a
raz#o entre saida e entrada.

Sabe-se que o fluxo de energia se conserva num sistema térmico. Isto € um
conceito da primeira lei da termodinimica (energia néio pode ser destruida). Porém,
quando tratamos de exergia, a lei de conservagio ndo ¢ aplicada e podemos ter
exergia destruida num sistema. Isto é um conceito que leva em conta a segunda lei da
termodinamica. Sendo assim, é o conceito de exergia que nos da a real idéia de
“qualidade” da substancia estudada, isso é, enquanto o conceito de energia ndo
diferencia 1 kJ de eletricidade gerada por uma planta de 1 kJ de energia transferida
de uma caldeira, o conceito de exergia nos mostra claramente que a eletricidade ¢
uma energia de melhor qualidade e consequentemente de maior valor ccondmico que
a mesma quantidade de energia transferida por uma caldeira.

Portanto, os dados obtidos na analise exergética de um equipamento ou de um
processo pode ser combinados com principios econdmicos, obtendo-se o custo
efetivo do sistema estudado. Essa conjugacfio entre a andlise exergética e principios
econdmicos é o que chamamos de Termoeconomia.

A partir deste ponto faremos uma sintese da planta estudada, bem como a
analise exergética de cada equipamento da planta sintese e da planta como um todo.
Ap6s isso usaremos os conceitos de termo-economia para avaliar o custo de

produgio do hidrogénio molecular.



3. CARACTERIZACAO DO SISTEMA

3.1. Levantamento das informacdes do processo

Para iniciar a analise do sistema foi preciso primeiramente levantar as
informagdes do processo, tais como equipamentos envolvidos, fluidos, temperaturas,
pressdes e vazdes. Essas informagdes foram obtidas principalmente através do estudo
do fluxograma de processo da planta, porém algumas informagBes foram obtidas
através de pesquisa em literatura especializada e entrevistas com profissionais
experientes.

Essas informacdes foram compiladas em uma extensa tabela, sendo que uma

parte dela é apresentada abaixo apenas com o intuito de ilustrar este trabalho.

Tab. 3.1 — Exemplo da forma de compilagfo de dados utilizada

DADOS DOS PONTOS DO SISTEMA

100 110 141 145 150
HDROGENIO (H2) kmol/h 14,86 14,6
OXIGENIO (02) kamolh
NITROGENIO (N2) kmol/h 3,05 0,01 3,06
MONOXIDG DE C (CO) kmolh
DIOXIDO DE C (CO2) Kmolrh 1,33 1,33
METANO (CH4) kmol/h 371,52 371,52
ETANO (C2H6) kmolfh 37,34 37,34
PROPANO (C3H8) krnolfh 3,63 3,63
BUTANO (C4H10) kmoifh 0,29 0,29
C5+ kmolfh
AGUA (H20) kmolth
TOTAL kmoal/h 417,16 14,61 431,77
VAZAO EMMASSA TOTAL  kg/h 7404 30 7434
TEMPERATURA (T) oC 40 70 188 40 173
PRESSAO (P} kalcm2g 24 34,4 30,3 30,3 30,3
PRESSAQ (P Absoluta kPa SAG5325 34897256 3085876 3085875 3085875
PESO MOLECULAR (M) ka'kmol 17.7 2 17.2
DENSIDADE kg/m3 17,45 2,533 15,47
VISCOSIDADE cP 0,0114 0,008 0,015
CALOR ESPECIFICO (CP) kcallkg.oC 0,556 3,374 0,654
COFEF. DE PELICULA {h) kcalh.moC 0,031 0,155 0,051
TENSAO SUPERFICIAL dynfcm
FATOR DE COMPRESSAQ (Z) 0,858 1,018 0,995

FASE v 1% v



3.2. Desenvolvimento de uma planta sintese

O projeto e construgio de uma planta de produgdo de hidrogénio é algo
extremamente complexo. Uma infinidade de equipamentos, valvulas, tubulagdes €
conexbes sio necessarias para que a planta funcione corretamente. Esse grande
nimero de informagdes e varidveis torna inviavel a analise do processo com todos 0s
equipamentos. Por isso torna-se necessario desenvolver uma planta sintese que
consiga descrever de forma mais préxima do real os principais equipamentos e
processos envolvidos.

Com as informagdes do processo em miéos, foi possivel desenvolver uma
planta que caracteriza o sistema estudado de forma simples porém bastante proxima
do seu funcionamento real. Essa planta sintcse é apresentada na fig. 3.1 e de forma

ampliada nos anexos.
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Fig. 3.1 — Planta Sintese do sistema de geracfo de hidrogénio
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3.3. Balango de massa, energia e exergia de cada equipamento

Com o desenvolvimento da planta sintese e contando também com as
caracteristicas termodinamicas e quimicas do fluido em cada se¢fio, € possivel iniciar
os célculos de balan¢o de massa, energia ¢ exergia de cada equipamento, bem como
0 seu respectivo rendimento exergético.

Para a determinacio da exergia todos os ponto do sistema, foram utilizados os
valores de 101,3 kPa para pressio ambiente ¢ 25 °C para temperatura ambiente,
sendo esses valores invariantes no tempo. Essa hipdtese € utilizada freqiientemente
nas diversas referéncias estudadas e consideramos que a mesma representa de forma
bastante razoavel os valores médios de pressdo e temperatura do ambiente no qual
sera instalado a unidade de produgio de hidrogénio estudada.

Apds um estudo sobre o fator de compressdo em todos os pontos do sistema
verificou-se que este diferia pouco do valor unitario. Essas pequenas variagdes nfo
induzirtam a grandes erros caso os gases estudados fossem modelados como gas
perfeito. Sendo assim, a hipdtese de que todos os gases presentes neste trabalho se
comportam como gas perfeito continua sendo valida.

Os valores da exergia quimica de cada componente foram retirados do livro
“Thermal Design & Optimization” (Bejan et al.,, 1996) enquanto os valores de
entropia e entalpia foram obtidos através do aplicativo EES [7].

Nos itens subsequentes serfio mostrados os resultados obtidos para cada

equipamento.

3.3.1. Compressor de Carga

Logo na entrada do sistema, o gas natural é comprimido por um conjunto de
compressores com a finalidade de vencer as resisténcias do sistema (como a perda de
carga nas tubulacdes) e principalmente para atingir a pressdo necessaria para que o

processo de reforma ocorra de forma eficiente.
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Fig. 3.2 — Desenho esquematico do Compressor de Carga

Este conjunto de compressores foi sintetizado por um compressor unico (fig.
3.2) onde os estados de entrada, representado aqui como estado 100 (ou ainda
condigdes do fluido no ponto 100), e saida (estado 110) sdo mostrados pelas tab. 3.2

¢ tab. 3.3 respectivamente:

Tab. 3.2 — Condigdes do gas natural no ponto 100

Unidade NZ cO2 Cra C2H6 C3H8 CAHIO | MISTURA
Vazao krolrh 3,05 1,33 371,52 37,34 3,63 0,29 417,16
Fracao Molar . 0,0073 | 00032 | 0,6606 | 0,0895 | 0,0087 | 0,0007 1
Exergia
Quirmica kdfkmol 720 19870 | 831650 | 1495840 | 2154000 | 2805800 | 895317
Padréo
Temp. 100 oC 40 40 40 40 40 40 40
Pressac 100 kPa 18,02 7.86 | 219558 | 220,67 21,45 1,71 2465,3
[Entalpia 100 | kltkmol | 437.8 | -392960 | -74325 | -838B59 | -102718 | -124629 | -75930
Entropla 100 | k/kmolK| 207,3 236,8 | 1625 225,8 286,6 349,1 169,94
Temp. 0 oC 25 25 25 25 25 25 25
Press@o0 | kPa | 0,74 032 1 o022 | eo07 | o8 | o007 | d01,3 ]
Entalpia 0 wWkeol | © -303520 | -74870 | -84667 | -103847 | -126148 | -76503
Entropia 0 | kW/kmolK| 232,3 2614 | 1871 2496 | 3094 | 3706 194,45
Taxa de
Exergia kW - - - - - - 913.4
Fisica 100
(Taxa de T
Exergia KW . . 2 - - . 103626,8
Quimica 100
Taxa de o o
Exergia KWW - - - - - & 104540,2
Total 100
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Tab. 3.3 — Condi¢des do gas natural no ponto 110

Unidade N2 co2 Cre C2r6 CaHs CAFHO | MISTURA
Vazao kmal/h 3,05 1,33 371,52 | 37,34 3,63 0,29 417,16
Fragao Molar| - 0.0073 | 06,0032 | 0,8906 | 0,0895 | 0,0087 | 0,0007 1
Exergia | N i
Quirica kJikmol 720 19870 | 831650 | 1495840 | 2154000 | 2805600 | 895317
Padrdo
Temp. 110 oC 70 70 70 70 70 70 70
Press@o 110 kPa 2551 | 11,43 | 3107.90 | 312,36 | 30,37 | 243 T 34897 |
Entalpia 110 | kdikmol | 1314 | -391809 | -73211 | -82152 | -100315 | -121411 | -74752
‘Entropia 110 | kikmol K|~ 207 2373 | 1629 228 290,9 355,9 170,53
Termp. 0 oC 25 25 25 25 25 25 25
Pressao 0 kPa | 074 0,32 | 90,22 9,07 088 | 007 101,3
Entapa 0 | kJkmol 0 303520 | -74870 | -84667 | -103847 | -126148 | -76503
Entropia 0 | kikmol.K| 232,3 261,4 187,1 749,6 300,4 3706 194,45
Taxa de
Exergia kW - - = = - S 1029,4
Fisica 110
Taxa de
Exergia kw - - - - - - 103626,8
Quimica 110
Taxa de .
Exergia KW - - - - = = 104656,1
Total 110

Balango de massa no compressor:

Z(ni)lﬂ() n Z(ni)lm (3.1)

Balango de energia no compressor:

Q i Z( )100 Z("r h )]10 +W (32)

Aqui faremos a hipdtese de compressao adiabatica, ou seja, sem troca de
calor com o ambiente. Essa hipétese ¢ justificada pela presenga do isolamento
térmico dos compressores de carga que, apesar de néio bloguear todo o fluxo de calor

do equipamento para o ambiente, reduz significativamente as perdas de calor. Assim:

W= Zn (uoo mo) (3.3)

Balango de Exergia:

7,
Z 1_}'_ Q + By —Bno“*'W"‘E (3.4)

b
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Eficiéncia Exergética do compressor:

oz Bio—Bin (3.5)
W

Assim, aplicando as equagdes acima, temos os seguintes resultados:

Tab.3.4 — Resultados da anélise energética e exergética para o Compressor de Carga.

Unidade Resultados Observagbes

Calor ey
Transferido (Q) kW 0 Compressor Adiabatico
Trabalho de
compresséo W -136,52
(W)
Exergia

kw 20,65
Destruida (Ed) 2
Eficiéncia

0,
Exergética (e) L Ghl2

Como podemos observar, o conjunto de compressores sintetizado pelo
Compressor de Carga requer uma poténcia de aproximadamente 140 kW para fazer

com que o gas natural atinja a pressdo necessaria para o processamento.

3.3.2. Trocador de Calor-01

Apb6s a compressdo o gas natural é aquecido num trocador de calor, onde o

fluido quente é vapor d’dgua retirado do superaquecedor presentc no Forno

Reformador. A fig. 3.3 mostra esquematicamente esse trocador de calor.

o

TC=01

Fig. 3.3 — Desenho esquematico do Trocador de Calor-01
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Os estados de entrada ¢ saida do gas natural s3o representados pelos pontos
“110” (tab. 3.3) e “141” (tab. 3.5), enquanto os estados de entrada ¢ saida do vapor
d’4gua saturado sdo representados pelos pontos “350” (tab. 3.6) e “360” (lab. 3.7),

respectivamente.
Tab. 3.5 — Condigdes do gas natural no ponto 141

Unidade | N2 CO2 CHt C2H6 C3H8 | CAHI0 | MISTURA
Vazao kmoll | 3.05 1,33 371,52 | 37,34 3,63 0,29 417,16
Fragio Molar| - | 00073 | 0,0032 | 08906 | 0,0895 T 00087 | 00007 | 1
Exergia
Quimica klkmol | 720 19870 | 831650 | 1495840 | 2154000 | 2805800 | 895317
Padrao
Temp. 141 oC 188 168 188 188 188 188 188
Pressdo 141| kPa 35,56 0,84 | 274828 | 276,22 | 26,85 2,15 3085,9

Entalpia 141 | kJfkmol 4761 -386933 | -68399 | -74321 -89108 1 -106579 -69676
Entropia 141 | kJkmolK| 216,619 | 250,486 | 175,893 | 248,507 319,872 | 393,891 184,333

| Termp. 0 oC 25 25 25 25 25 25 25
Pressao 0 kPa 0,74 0,32 90,22 9,07 0,88 0,07 101,3
Entalpia 0 kJ/kmol 0 -303520 | -74870 | -84667 | -103847 | -126148 -76503

Entropia 0 kykmol K| 232,287 | 261,371 | 187,112 | 249,56 | 309,357 | 370,576 194,460
Taxa de
Exergia Kw - - - - - - 1147,9
Fisica 141
Taxa de
Exergia KW - - - - - - 103626,8
Quimica 141
Taxa de

Exergia kW - - - - - = 104774,7
Total 141

Balanco de massa no Trocador de Calor-01:

Z(n, )110 . Z(”a)m (3.6)
Z(na)sso =Z(n¢)360 (3.7)

Balanco de energia no Trocador de Calor-01:

Q+Z(ﬁi 'Ef)no +Z(ﬁi 'E)sso = Z(ﬁf '}_11)141 +Z(ﬂf '}_‘f)aso +W (3.8)

Com a hipétese de que o trocador de calor é adiabético, devido ao isolamento
térmico presente, foi possivel determinar o fluxo de vapor necessario para aquecer o

g4s natural na temperatura requerida. Assim:

. Zﬂi '(;-1-:'141 _EIIID)
apor - T 1. 3‘9)
s (haso “hsao) (
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Com isso foi possivel avaliar as condigdes de cada ponto do sistema, bem
como os fluxos de exergia na entrada ¢ saida e a exergia destruida no processo. As
tabelas que apresentam os estados “350” ¢ “360” sGo mostradas logo abaixo (tab. 3.6

¢ tab.3.7, respectivamente) j4 com o valor encontrado para o fluxo de vapor:

Tab. 3.6 — Condi¢des da agua no ponto 350

Unidade H20 (Vapor)
!azéo krolth 47,73
| Fragéio Molar - 1
Titulo 5 1
Exergia Quimica
Padrio kJfkmol 800
Temp. 350 oC 424
Pressao 350 kPa 1322,70
Entalpia 35¢ kdfkmol -228082
Entropia 350 kdfkmol. K 196,75
Temp. 0 oC 25
Pressao 0 kPa 161,3
Entalpia 0 kdfkmol -285829
Entropia 0 kdkmol. K 69,95
Taxa de Exergia
Fisica 350 g 2064
Taxa de Exergia
Quimica 350 i i
Taxa de Exergia
Total 350 o s

Tab. 3.7 — Condicdes da agua no ponto 360

Unidade H20 {Vapor)
Vazao kmolfh 47,73
Fragao Molar - 1 s |
Titulo - 0__ |
Exergia Quimica
Padrio kJfkmol 900
[Temp. 360 oC Tsat
Presséo 360 k__laa 1322,70
Entalpia 360 kJikmol -272974
Entropia 360 kJfkmol. K 104,03
Termp. 0 oC 25
Press&o 0 kPa 101,3
MEnLaIpia 0 | lekmmolm -285829
Entropia 0 kJ/kmol. K 69,95
Taxa de Exergia
Fisica 360 it = o
Taxa de Exergia

kW

Quimica 360 it
Taxa de Exergia
Total 360 Kol &5
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Balango de Exergia:

T : ;
Z( "E?‘]'Q_;"‘Bno +Bysy =By + By tW+E, (3.10)

b

Como no caso do trocador de calor ndo existe trabalho atravessando a
fronteira do sistema e desprezando a troca de calor entre 0 equipamento € o0 ambiente
(hipétese de trocador de calor adiabético) temos que a equagéio de balanco de exergia

(Eq. 3.10) pode ser simplificada conforme apresentada abaixo:
By + Bygo = By + By + E, (3.11)

Enquando a eficiéncia exergética do trocador de calor pode ser definida

COmao:

g:M (3.12)

Bsso —3360

Com isso temos os resultados obtidos apresentados abaixo:

Tab.3.8 — Resultados da analise encrgética e exergética para o Trocador de Calor-01.

Unidade Resultados Observacg@es

Calor .
Transferido (@) | 0,00 Adiabatico
Trabalho de
compressao kW 0,00
(W)
Exergia

kW 110,10
Destruida (Ed)
Eficiéncia

D,
Exergética (e) g 51,85

Cabe ressaltar que este € o fluxo de vapor minimo necessario para se obter o
aquecimento desejado do gas natural. Isto porque em condigdes reais é improvavel
que nfo haja perdas de calor para o ambiente, o que acarretaria num fluxo de vapor
maior do que o encontrado através da eq. 3.9. Num estudo comparativo, tomando-se
o valor do fluxo de vapor apresentado nos dados do processo (1078 kg vapor/h) € os
valor limite para temperatura na fronteira do sistema (igual 4 temperatura de entrada

do fluido mais quente), tem-se os seguintes resultados:
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Tab. 3.9 — Resultados da analise comparativa

Unidade Resultados Observagdes
Calor
Transferido (@) | i
Trabalho de
compressao KW 0,00
(W)
Exergia B
Destruida (Ed) KW 119,11 Th =240 oC
Eficiéncia

0,

Exergética () o 2208

Com isso podemos ver que a diferenga entre os dois casos extremos ¢ de
aproximadamente 9% na exergia destruida e de apenas 3 pontos percentuais na
avaliagio da eficiéncia exergética. A diferenca na exergia destruida sc deve
principalmente 4 mudanga no fluxo de massa de vapor entre os dois casos, ja que
variagdes da exergia destruida relacionadas & mudangas na temperatura da fronteira
do sistema para um mesmo fluxo mdssico s3o de no maximo 4%.

Apesar da consideravel diferenga na exergia destruida, o caso do trocador de
calor adiabatico & mais préximo do que acontece na realidade, devido principalmente
a acfio do isolamento térmico. Além disso, a dificuldade em determinar a temperatura
da fronteira do sistema certamente levaria a elaboragdo de um grande numero de
hipéteses e consequentemente aumentaria a incerteza na determinago da exergia
destruida.

Devido principalmente a esses dois fatores (incertezas relacionadas a
temperatura da fronteira do sistema e isolamento térmico presente) optou-se por
continuar a andlise do sistema como um todo considerando este trocador de calor ¢

todos os subseqiientes como adiabaticos.

3.3.3. Misturador - 01

Apéds o aquecimento do géas natural, uma pequena quantidade de hidrogénio
molecular é adicionado & mistura com a finalidade principal de prover o inicio do
processo quimico de reforma, servindo também como catalizador enquanto o
processo ocorre, A fig. 3.4 mostra esquematicamente a inclusio do hidrogénio,

representado pelo ponto “145” (tab. 3.10), no fluxo de gés natural existente.
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Fig. 3.3 — Desenho esquematico do Misturador - 01

A entrada ¢ a saida do gis natural sdo representados pelos pontos “141”

(tab.3.5) e “150” (tab. 3.11) respectivamente.

Tab. 3.10 — Condi¢des do hidrogénio no ponto 145

Unidade H2
Vazéo kmolrh 14,70
Fragdo Molar - 1
Exergia
Quimica kJ/kmol 236100
Padréo
Temp. 145 oC 40
Pressdo 145 kPa 3085,90
[Entalpia 145 | kJkmol | 431
Entropia 145 | kJ/kmol.K 103,581
Temp. 0 oC 25
Pressdo 0 kPa 101,3 7
Entalpia 0 | kJkmol I
Entropia 0 kJikmol.K 130,577
Taxa de
Exergia KW 34,6
Fisica 145
Taxa de W i
Exergia KW 964,1
Quimica 145
Taxa de N TN
Exergia KW 998,7
Total 145




Tab. 3.11 — Condi¢des do gas natural no ponto 150
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Unidade | H2 M2 CO2 CH4 C2HB | C3Hg | CAH10 | MISTURA
Vazio kmovh | 147 3,05 1,33 | 371,62 | 37,34 3,63 0,29 431,86
Fracdo Molar| - 0,0340 | 0,0071 | 0,0037 | 0,8603 | 0,0865 | 0,0084 | 0,0007 | 1,0000
Exergia S TP 1
Quinica kikmel | 236100 | 720 10870 | 831650 | 1495840 | 2154000 | 2805800 | 872878
Padrdo
Temp, 150 oC 185 185 185 185 185 185 185 185
[Fressao 150| kPa | 105,04 | 21,79 050 | 265473 | 266,82 | 2594 2,07 30859
Entalpia 150 | kJkmol | 4653 4660 | -387060 | -68537 | -74551 | -89440 | -107015 | -67231
Entropia 150 | kikmolK| 1428 | 2167 | 2505 | 1759 | 2483 | 3794 | 3932 182,903 |
Terp. 0 oC 25 25 25 25 25 25 25 25
Pressao 0 kPa 345 0,72 0.31 87.15 8,76 0,85 0,07 107,3
[Entalpia 0 | kWkmol | 0 0 | -303820 | 74870 | -84667 | -103647 | -126148 | -73899
Entropia 0 [KIKmOLK| 158,681 | 232,575 | 261,669 | 1874 "240,648 | 300,645 | 370,864 | 193,520
Taxa de
Exergia kW - - - - - - - 1179,6
Fisica 150
Taxade
Exergia kw - - - - - - - 104548,7
Qiirica 150
Taxa de -
Exergia kv - - - - - S - 105726,3
Total 150
Balango de massa no Misturador - 01:
(”hrz )145 L Z (ni )141 N z (ni+H2 )150 (3.13)
Balango de energia no Misturador - 01:
Q + Z(nl .hf )141 + (nHZ 'hHZ )145 = Z(nHHZ 'hi+H2 )150 +W (314)
Balango de Exergia:
T, ) )
-2 - Q;+ By, + By =By +W+E, (3.15)

2.

b

Este misturador consiste em uma derivagfio da tubulagdo principal de gas

natural. Pode-se portanto admitir que nfio existe troca da calor com o ambiente

(processo adiabético). Como néo existe trabalho relacionado ao sistema, a equagdo

de balanco de exergia (Eq. 3.10) pode ser simplificada conforme apresentada abaixo:

B+ Bl45 =B, +E,;

(3.16)

Enquando a eficiéncia exergética do misturador pode ser definida como:
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B
£= t30
B, +8B

141 145

(3.17)

Assim, aplicando a formulagfio apresentada:

Tab. 3.12 — Resultados da anélise energética e exergética do Misturador — 01

Unidade Resultados Ohservagbes
?ra;i;feﬁ o | W 0,00 Adiabatico
e
e | ™
Exﬁz:'égrgt;;sa (e) * 938

3.3.4. Pré-Aquecedor de Carga - 01

Apés a adi¢io de hidrogénio ao fluxo de gés natural, a carga sofre um pre-
aquecimento na seco lateral do Forno Reformador a fim de aproveitar a temperatura

dos gases de combustéo.

PRE—AQUECEDOR—01

Fig. 3.4 — Desenho esquematico do Pré-Aquecedor-01

A anélise energética e exergética deste sistema sera feita em conjunto com a

analise do Forno Reformador.
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3.3.5. Dessulfurizador

O uso de um sistema de eliminagio de enxofre € primordial quando tratamos
de combustiveis fosseis de qualquer natureza. A existéncia de enxofre no
combustivel acarreta na formagio de éxido de enxofre durante a queima que
posteriormente, quando combinados com a d4gua formada durante a combustio a altas
temperaturas podem formar 4cidos altamente prejudiciais ao sistema no qual o
combustivel € utilizado e principalmente ao meio ambiente se liberados para a
atmosfera. Sendo assim, apés o pré-aquecimento, a carga é levada para um

Dessulfurizador.

DESSULFURIZADOR

f\\/ ‘N
e

160 / \\ / 4.
\

/N

Fig. 3.5 — Desenho esquematico do Dessulfurizador

Apesar dos efeitos devastadores da queima do enxofre contido nos
combustiveis, este se apresenta em quantidades reduzidas dentro do gas natural
quando comparado com outros elementos. Isso significa que a quantidade de enxofre
retirado no altera de forma significativa o fluxo de massa de gas natural, sendo que
podemos considera-lo constante neste caso.

Nio existe também qualquer tipo de aquecimento durante o processo ou
trabalho sendo realizado pelo ou sobre o mesmo. Existe apenas uma pequena
diferenca de pressio entre os pontos de entrada e saida do sistema, com a finalidade
de vencer a resisténcia imposta pelos filtros utilizados ¢ pelas perdas de carga
presentes.

Sendo assim, apds uma anélise criteriosa dos valores obtidos devido a essa

diferenga de pressio, observou-se uma alteragiio minima nos resultados da analise
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encrgética e exergética. Por tudo isso optou-se por considerar as condi¢des obtidas

no ponto “160” ¢ “170” como sendo iguais.

3.3.6. Misturador-02

Com a eliminagio do enxofre pode-se finalmente concluir a preparagio da
carga que sera enviada ao forno reformador. Ate este ponto, a carga é constituida de
gas natural e hidrogénio e se apresenta livre de impurezas. Para que o processo de
reforma ocorra € necessario agora adicionar vapor d’dgua ao sistema. Essa adigio
ocorre através de um ramal ligado & tubulagio principal, isolado termicamente para
reduzir as perdas de calor para o ambiente. Este processo de adig¢io ¢ sintetizado pelo

Misturador-02 {fig. 3.6).

il ¢
L
N7

|

—
n

p

MISTURADOR—02

Fig. 3.6 — Desenho esquemético do Misturador-02



Tab. 3.13 — Condigdes da carga no ponto 170
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Unidade H2 N2 co2 Cré C2He C3H8 | C4Hi0 | MISTURA
Vazao kmol/h 14,7 3,05 1,33 371,62 | 37,34 3,63 0,29 431,86
Fracao Molar . 0,0340 | 00071 | 0,0031 | 0,8603 | 0,0865 | 0,0084 | 0,0007 1,0000
Exergia
Quimica kikmol | 236100 720 19870 | 831650 | 1495840 | 2154000 | 2805800 | 872878
Padrao
Termp. 170 oC 400 400 400 400 400 400 460 400
Pressdo 170 | kPa 703,03 | 21,38 632 | 260389 | 261,71 | 2544 2,03 3026,8
[Entaipia 170 | kikmol | 10837 | 11115 | -377101 | -57740 | -56232 | -62910 72354 | -55822 |
Entropia 170 | kdkmal K| 154,2 2284 568,4 1952 281 366,7 4549 203,3
Jerrp. 0 oC 25 25 25 25 25 25 25 25
Pressdo 0 T kPa 3,45 0,72 0,31 87,15 8,76 0,85 0,07 101,23 |
Entaipia 0 kol 0 0 503520 | 74870 | -84667 | -103847 | 126148 | -73899
Entropia 0 kJkmol K| 2326 232.6 267,7 187.4 2498 3006 370,9 196,0 |
Taxa de
Exergia kw - - - - - - - 1908,6
Fisica 170
Taxa de
Exergia kW - - - - - - - 104546,7
Quimica 170
Taxa de
Exergia Total Kw - - - - = = = 106455,3
170

O ponto “170” (tab. 3.13) representa a carga antes da mistura, o ponto “590”

(tab. 3.14) tras as informagdes do vapor d’agua adicionado ao processo € o ponto

“210” (tab. 3.15) representa o ponto de saida do misturador, ou seja, tras os valores

da carga mais o vapor d’agua adicionado.

Tab. 3.14 — Condig¢8es da agua no ponto 590

Unidade H20 (Vapor)
Vazio kmol/h 1373,93
FraggoMolar | - | 1 |
Titulo - 1
Exergia Quimica
Padrao kJfkrnol 900
Temp. 580 oC 436 J
[Pressao 590 kPa 2928,30
Entalpia 520 kJkmol -228024
Entropia 590 kJ/kmol. K 190,40
Temp. 0 oC 25
| Presséo 0 I K2 ] 1013 |
Entalpia 0 kJ/kmol -285829
Entropia O kJfkmol.K 69,95
Taxa de Exergia
Fisica 590 . £3a9:3
Taxa de Exergia
quiricasoo | AT
Taxa de Exergia
Total 590 £ SE3Ele.




Tab. 3.15 — Condigdes da carga no ponto 210
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Unidade [ H20 H2 N2 co2 CH4 o6 | C3ns | C4H10 |MISTURA
Vazdo Wmolh | 137393 | 14,7 3,06 733 | 371,52 | 37,34 3,63 0,29 | 1805,79
Fragao Molar| - 0.7608 | 0.0081 | 00017 | 0,0007 | 0,2057 | 0,0207 | 0,0020 | 0,0002 | 1,0000
Exergia
Quimica kol | o0 | 236100 | 720 10870 | 831650 | 1405840 | 2154000 | 2805800 | 209436
Padrdo
Temp. 210 oC 421 421 421 421 421 421 421 421 421
Fressao 210| KPa | 2227,99 | 23,64 4,95 396 | 602,46 | 60.55 5,80 0,47 | 29283 |
Entalpia 210 | ki/kmol | -228430 | 11562 | 11770 | -376054 | -56528 | -54159 | -59908 68451 | -186845 |
Entropia 210 | kikmol.K| ™~ 162 | 167,254 | 241,515 | 282,113 | 209,154 | 296,167 383,926 | 472,782 | 198,1
Temp. 0 oC 25 25 25 25 25 25 25 25 25
Fressaoc0 | kPa 77.07 082 | 017 0,07 20,84 2,00 020 | 002 101,3
Entalpia 0 kikmol [ -285820°| 0 0 303500 | -74870 | -84667 | -103847 | -126148 | -235145

Bntropia 0 |ki/kmolKE 69,95 | 170,676 | 24447 273,554 | 199,295

261,743 | 321,54

382,750 | 102,3

Taxa de

Exergia kw - - - - - - - - 99136
Fisica 210
Taxa de
Exergia kw - - - - - - - - 104206,2
Quiimica 210
Taxa de
Exergia kw - B - = S - = o 114119,8
Total 210
Balango de massa no Misturador - 02:
("Hzo )590 + Z (ni+H2 )110 o Z (ni+H2+H2() )210 (3.18)
Balanco de energia no Misturador - 02:
0+ (ﬁﬂzo R0 )590 + Z (ﬁi+H2 SC )170 B
) - . (3.19)
= Z (ni+H2+H2O Piyaemao )210 +W
Balango de Exergia:
T\ - :
> - -0+ By + Byy = Bypo W +E, (3.20)

b

Este misturador consiste em wuma derivagdo da tubulagdo principal de gas

natural. Como este é um sistema isolado termicamente pode-se admitir que ndo

existe troca da calor com o ambiente (processo adiabatico). Assim, aplicando a

formulagio apresentada:

By + By, = By +E,

(3.21)
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Enquando a eficiéncia exergética do misturador pode ser definida como:

BZlO

PN (3.22)
BITO +BSIO

Assim, os resultados obtidos sdo apresentados na tabela abaixo:

Tab. 3.15 — Resultados obtidos na analise do Misturador-02

Unidade Resultados Observacbes
?fa]‘:‘rs torido(@ | W 0,00 Adiabético
T |
Exezrt?!.lla ida (Ed) e 102407
S e | *

3.3.7. Pré-Aquecedor de Carga - 02

Com a adi¢iio de vapor d’4gua a carga estd pronta para ingressar no Forno
Reformador. Porém antes que o processo de reforma ocorta a carga € novamente pre-
aquecida na segfio lateral do forno, aproveitando para isso a temperatura dos gases de

combustio.

PRE—AQUECEDOR—0Z

Fig. 3.7 — Desenho esquematico do Pré-Aquecedor-02
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Apbs o pré-aquecimento, a carga entra no forno reformador e finalmente
passa pelo processo de reforma. A andlise energética e exergética do sistema de pré-

aquecimento sera feita em conjunto com a anélise do Forno Reformador.

3.3.8. Trocador de calor-02

Os gases resultantes do processo de reforma s&o essencialmente vapor d’agua,
hidrogénio, nitrogénio, monoéxido de carbono, diéxido de carbono ¢ uma quantidade
residual de metano. O fluxo desses gases sera chamado de “produto” deste ponto em
diante, por se tratar do resultado obtido com o processo de reforma.

Na secfio de saida do Forno Reformador estes gases estdo com temperaturas
da ordem de 800 °C e devem ser resfriados para o aproveitamento devido nas etapas
posteriores. Por outro lado, diversos processos dentro da refinaria necessitam de
vapor d’dgua, dentre eles o proprio processo de reforma conforme explicado
anteriormente. Sendo assim, o potencial térmico dos gases de saida do Forno
Reformador ¢ aproveitado para produgfio de vapor d’dgua por um conjunto de

trocadores de calor, representado esquematicamente pela fig. 3.8.

' \/\\//\//

L

Fig. 3.8 — Desenho esquematico do Trocador de Calor-02

O estado de entrada do produto no Trocador de Calor-02 (estado de saida do

Forno Reformador) é representados pelo pontos “230” (tab. 3.16) enquanto a saida
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do trocador é representada pelo ponto “240” (tab. 3.17). Do lado da agua, temos

liquido saturado entrando no ponto “510” e vapor saturado saindo no ponto “520”.

Tab. 3.16 — Condicdes do produto no ponto 230

Uridade | H20 H2 N2 co CO2 CH4 MISTURA
Vazao kmovh | 900,24 | 1089,29 | 3,05 190,77 | 138,29 130,5 2461,14
Fragao Molar 2 03604 | 04426 | 0.0012 | 0,0775 | 0,0562 | 0,0530 1,0000
‘Exerga | | T 71" I e
Quimica k¥kmol | 900 | 236700 720 275100 | 19870 | 831650 171368
Padrao
Temp. 230 oC 840 840 840 840 840 840 840
(Pressao 230 | KkPa 054,44 | 114345 | 320 200,25 | 14517 | 136,99 2583,5
[Entaipia 230 | klkmol | -271746 | 24117 | 25236 | -85033 | -353962 | -28342 -95283
Entropia 230 | kJkmolK| 2184 | 149,2 260,53 232.3 271,9 252,9 193,7
Temp. 0 oC 25 25 25 25 25 25 25
Presséo 0 kPa 3742 | 44,83 0,13 7,85 5,69 5,37 101,3
Entalpia 0 kJkmol | -285829 0 ] 110530 | -303520 | -74870 | -140245
Entropa 0 | kWkmolK] 68,95 | 1374 247 218,7 237.5 210,6 1284
Taxa de
Exergia KW - - - - - - 174259
Fisica 230
Taxa de
Exergia kW - - - - - - 115033,0
Quirmica 230
[Taxa de e T
Exergia Total kw - = = - - B 132458,9
230

Tab. 3.17 — Condi¢des do produto no ponto 240

Unidade | H20 H2 N2 co coz CH4 MISTURA |
Vazdo kmolih | 909,24 | 1089,29 | 3,05 190,77 | 13829 | 1305 2461,14
Fracao Molar | - | 0,3694 | 0,4426 | 0,0012 | 00775 | 0,0562 | 0,0530 1,0000
Exergia ' '
CQuimica k¥kmol | 900 | 236700 720 275100 | 19870 | 831650 171368
Padréo
Temp. 240 aC 371 371 371 371 371 371 371

Pressso240 | KPa | 936,27 | 1121,67 | 3,14 | 19644 | 14240 | 13438  2534,3
Entalpia 240 | kdikmol | -230012 | 10088 | 10228 | -100228 | -378512 | -59350 | -112682

[Entropia 240 | kikmol.K| 796,7 133 243 214,8 243,6 2174 173,7
Temp. 0 oC 25 25 25 25 25 25 25
Pressao 0 | KPa | 37,42 | 4483 0,13 7,85 5,69 537 101,3
[Entalpia 0 kdfkmol { -285829 0 0 -110530 | -393520 | -74870 | -140245
Entropia 0 kiikmol K| 69,95 1374 247 218,7 2375 | 2106 128,4
Taxa de

Exergia KW - = = - - = 9615,2
Fisica 240

Taxa de

Exergia kw - - - - - - 115033,0
Quirica 240

Taxa de T

Exergia Total kW - - - - - = 124648,2

240
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Balanco de massa no Trocador de Calor-02:

Z (nr )230 = Z (n: )240 (3.23)

(nmo )sw . (nHzo )520 (3.24)

Balango de energia no Trocador de Calor-02:

Q+(ﬁH20 'EHZU )510 +Z(ﬁi 'i_'i)zm =

7 : (3.25)
B (ﬁﬂzo Puzo )520 +Z(ﬂi h, )240 +W

Com a hipétese de que o trocador de calor ¢ adiabatico, devido ao isolamento
térmico presente, foi possivel determinar o fluxo massico de dgua que passa pelo
Trocador de Calor-02. Assim:

_ Zﬁi_'(ﬁfztto —E’nu) (3.26)

(hsw —hszo )

Com isso foi possivel avaliar as condigdes de cada ponto do sistema, bem

Ryao

como os fluxos de exergia na entrada e saida ¢ a exergia destruida no processo. As
tabelas que apresentam os estados “510” e “520” sdo mostradas logo abaixo (tab.

3.18 e tab.3.19, respectivamente) ja com o valor encontrado para o fluxo de 4gua:

Tab. 3.18 — Condicdes do vapor d’agua no ponto 510

Unidade H20 (Vapor)
Vazdo kmal/h 1331,63
| Fragao Molar = o b
Eulo - 0
Exergia Quimica
Padrao kJfkmol 900
Temp. 510 _9_(_3 236
Pressdo 510 kPa p sat i
Entalpia 510 kJ/kmol -269374
Entropia 510 kJrkmol.K 111,30
Termp. 0 oC 25
Presséo 0 kPa 101,3 |
Entalpia O kJfmol -285829
Entropia 0 kJ/kmol.K 69,95
Taxa de Exergia
Fisica 510 kW 1526,4
Taxa de Exergia
auimcasto | | 8B
Taxa de Exergia
Tota! 510 o 1839
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Tab. 3.19 — Condicdes do vapor d’agua no ponto 520

Unidade H20 (Vapor)
Vazdo kmolh | 1331,63 |
Frac&o Molar . 1
Titulo - 1
Exergia Quimica
Padrao kJ/kmol 900
Temp. 520 I 236
Pressdo 520 kPa p sat
Entalpia 520 kd/fkmel -237217
Entropia 520 kdfkmoh. K 174,50
Temp. 0 oC 25
Pressao 0 kiPa 101,3
Entalpia 0 kJ/kmol ~-285829
Entropia 0 kJ/kmol. K 69,95
Taxa de Exergia
W
Fisica 520 k Geod2
Taxa de Exergia
Quimica 520 Ky 3329
Taxa de Exergia
Total 520 N B
Balango de Exergia:
T,\ . :
> I_F -Q,+ B,y + Bsjy = Byyo + By + W +E, (3.27)
b

Como no caso do trocador de calor ndo existe trabalho atravessando a
fronteira do sistema e desprezando a troca de calor entre o equipamento ¢ 0 ambiente
(hipétese de trocador de calor adiabatico) temos que a equagao de balango de exergia

(Eq. 3.27) pode ser simplificada conforme apresentada abaixo:
By + Bsjo = Byo + Bsyg + £ (3.28)

Enquando a eficiéncia exergética do trocador de calor pode ser definida

como:

oo Bso = B0 (3.29)

Bzao —3240

Com isso temos os seguintes resultados obtidos:



31

Tab.3.20 — Resultados da anélise energética e exergética do Trocador de Calor-02

Unidade Resultados Observacbes
?f';i’sferi 0@ | W 0,00 Adiabatico
el I
E";‘E’fﬂa e | W 2885,86
EJQZZ?'; @ | % 68:05
3.3.9. Reator de Shift

Nesta etapa do processo, o produto resfriado provenienie do forno reformar

passa por um reator onde o mondxido de carbono residual reage com o vapor d’agua

presente no produto formando assim didxido de carbomo e mais hidrogénio

molecular. O Reator de Shift é representado esquematicamente pela fig. 3.9.

REATOR

- ,{/J

B>

/

Fig. 3.9 — Desenho esquematico do Reator de Shift

A entrada no reator é representada pelo ponto “2407(tab. 3.17) ¢ a saida ¢

representada pelo ponto “250”(tab. 3.21).



Tab. 3.21 — Condigdes do produto no ponto 250
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Unidade | H20 H2 N2 CO co2 CHd MISTURA

Vazao kmoVh | 777.69 | 1220,84 | 3,05 59.22 | 269,84 | 130,5 2461,14
[Fraco Molar . 0.3160 | 0.4960 | 0,0072 | 0,0241 | 0,1096 | 0,0530 1,0000
[Exergia 1T T
Quirnica kikmol | 00 | 236100 720 275700 | 19870 | 831650 170297
Padréo
Temp. 250 oC 428 428 428 428 428 428 428
[Pressfio 250 |  kPa 77591 | 1218,04 | 3,04 59,08 260,22 | 130,20 2455,5
Entalpia 250 | kJkmol | -227786 | 11760 | 11977 | -06455 | -375723 | -56142 | -112670
[Entropia 250 | kiikmolK| 207,6 | 1348 | 2459 227.4 242,5 2224 174,7
Temp. 0 oC 25 25 25 25 25 25 25
[Pressdo 0 kPa 32,01 50,25 0,13 244 11,11 537 101,3
| Entalpiza 0 kdkmol | -285829 0 0 7710530 | -393520 | -74870 | -140094
Entropia 0 | kikmolK| 69,95 | 136,4 247 2284 232 2106 132,2
Taxa de
Exergia kW - - - - - - 10073,6
Fisica 1
Taxa de
Exergia kw - - - - - - 114376,9
Qdimica 1
Taxa de N
Exergia kW 5 - . = - - 124450,5
Total 1

Balanco de massa no Reator de Shift:

Z (nz )240 . Z (nf )250 (3.30)

Balanco de energia no Reator de Shift:

Q+Z(nf'h1)z40 . Z(ni'h’i)zso—i_W (3'31)

Balango de Exergia:

1 - )
2 1= |- Qi Boag = Bogg +W + 4 (3.32)

b

A reacdo de oxidagio do monoxido de carbono restlta-fs

aquecedidp @ssbm o produto presente no Reator. Para que fosse analisado este

processo foi considerado que o reator ndo troca calor com o meio ambiente. A

presenca de isolamento térmico, apesar de nio conseguir acabar com o fluxo de

calor, reduz sensivelmente as perdas para o ambiente, validando a hipétese utilizada.

Assim a equacio de balango de exergia (Eq. 3.32) pode ser simplificada:

By = By +E,

(3.33)
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Enquando a eficiéncia exergética do Reator de Shift pode ser definida como:

B240
B2SD

c= (3.34)

Com isso temos os resultados obtidos apresentados abaixo:

Tab.3.22 — Resultados da analise energética e exergética para o Reator de Shift

Unidade Resultados Chservagbes
?iz;feﬁ w@| W 0,00 Adiabatico
el
Sxez;?fida {Ed) iy 1558
= MK

3.3.10. Trocador de Calor-03

O produto resultante do Reator de Shift deve ser resfriado para o
aproveitamento devido nas etapas seguintes do processo. O potencial térmico do
fluxo proveniente do reator € aproveitado em um trocador de calor para aquecer agua
liquida comprimida que posteriormente sera utilizada para producso de vapor. Este

trocador de calor é representado esquematicamente pela fig. 3.10.

499 480

e,

.______,.,,‘f { AN \/\f ‘\}_. -
\ V

e-03

Fig. 3.10 — Desenho esquematico do Trocador de Calor-03
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O estado de entrada e saida do fluxo de produto séo representados pelo pontos
“2507 (tab. 3.21) e “260” (tab. 3.23) respectivamente. Do lado da agua, temos liquido

saturado entrando no ponto “480” e vapor saturado saindo no ponto “490.

Tab. 3.23 — Condigdes do produto no ponto 260

Unidade H20 H2 N2 cO co2 CH4 MISTURA
Vazao krmol'h 777,69 | 1220,84 3,05 59,22 269,84 130,5 2461,14
Fragao Molar - 0,3160 | 0,4960 00012 0,0241 0,1096 0,0530 1,.0000
[Exergia T : )
Quimica kJfkmol 800 236100 720 275100 19870 831650 170297
Padrao
Temp. 260 oC 184 184 184 184 184 184 184

Fress&o 260 kPa 754,10 | 1183,82 2,96 57,42 261,66 126,54 2386,5
Entalpia 260 | kMikemol | -237792 | 4627 4644 -105881 | -387107 | -68575 -121275

Entropia 260 | k/kmol K| 7853 | 122,6 233,3 2146 2228 201,1 158,9 |
Termp. 0 oC 25 25 25 25 25 25 25
Pressao 0 KPa 32,01 | 50,25 0,13 2,44 11,11 537 101,3
Entaipia 0 likmol | -285829 0 0 710530 | -308520 | -74870 | -140094
Entropia 0 | kW/kmolK| 69,95 | 1364 247 2284 232 210,6 132,2
Taxa de

Exergia kw - - - - - - 72105
Fisica 260

Taxa de

Exergia Kw - - - - - - 114376.,9
Quirica 260

Taxa de

Exergia kW . - . - - - 121587,4
Total 260

Balanco de massa no Trocador de Calor-03:

Z (ni )250 . Z (n: )260 (3.35)

(nH?.() )490 = (”Hz() )480 (3.36)

Balanco de energia no Trocador de Calor-03:

0+ (ﬁHZO 'Emo )480 + Z(”r }_’1 )250 =

i = g (3.37)
= (ﬁﬁ'?o 'hHZO )490 +Z(ﬁ£ 'hr‘ )260 +W

Com a hipétese de que o trocador de calor é adiabatico, devido ao isolamento
térmico presente, determinou-se o fluxo massico de 4gua que passa pelo Trocador de
Calor-03. Assim:

Z’;’s (}’_’izoo —Eazso )

Shi N (3.38)
)

g ==
H20
(hqso h490
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As condicdes de cada ponto do sistema foram portanto determinadas ¢ os

estados “480” e “490” s3o apresentados na tab. 3.24 e tab.3.25, respectivamente:

Tab. 3.24 — Condigdes do fluxo de dgua no ponto 480

Unidade H20 (Liq.)
Vazao kmolfh 2422,37
Fragao Molar I - 1 1
Titulo - 0
Exergia Quimica
Padrio kdfkmol 200
Temp. 480 oG ] 145
Press&o 480 kPa 8473,80
Entalpia 480 kJfkmol -276623
Entropia 480 kJrkmol.K 95,45
Temp. 0 oC 25
Presséo 0 kPa 101,3
Entalpia 0 kJ/kmol -285829
Entropia 0 kJkmol. K 69,95
Taxa de Exergia

kw

Fisica 480 10587
Taxa de Exergia
Quimica 480 kW EOS:S
Taxa de Exergia
Total 480 il i

Tab. 3.25 — Condigdes do fluxo de 4gua no ponto 490

Unidade H20 (Liq.)
Vazdo kmol/h 2422,37
FragsoMolr | - | i
Titulo S ] 0 )
Exergia Quimica
Padrio kJ/kmol 900
Temp. 490 o€ | 251
Presséo_490 kPa 8424,50
Entalpia 490 kJ/kmol -268079
Entropia 490 kd/kmol. K 113,62
_'l'enp. ¢] oC 25
H'esséo_o kPa 101,3
_Egialw kJ/kmol -285829
Entropia 0 kJ/kmol.K 69,95
Taxa de Exergia
kw
Fisica 490 _ SAERE
Taxa de Exergia
W
gaiMCa_490 K 6"_,5’6
Taxa de Exergia
Total 490 . At

Balango de Exergia:

7Y . .
Z _}i Qi Byso + Bugo = By + Bugo +W +E, (3.39)

b
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Desprezando a troca de calor entre o equipamento ¢ 0 ambiente (devido a
acio do isolamento térmico) temos que a equacio de balanco de exergia (Eq. 3.39)

pode ser simplificada:
Biso + Bugo = Bagy + Bago +E£, (3.40)
A eficiéncia exergética do trocador de calor pode ser definida como:

e= M (3.41)

sto _sto

Com isso temos os resultados obtidos apresentados abaixo:

Tab.3.26 — Resultados da analise energética e exergética para o Trocador de Calor-03

Unidade Resultados Observacdes
?f;?;feri 0@ | W 0,00 Adiabético
oo |
e |

3.3.11. Trocador de Calor-04

Apesar de neste ponto o produto apresentar uma temperatura bem menor que
em etapas anteriores verificou-se que o excesso de agua presente no fluxo ainda se
apresenta na forma de vapor. Como o resultado final é a obten¢do de hidrogénio
puro, essa 4gua residual deve ser condensada ¢ eliminada do processo nas etapas
seguintes. Essa condensagdo ocorre num trocador de calor de fluxo cruzado, similar
aos condensadores utilizados em sistemas de refrigeragiio, porém com um porte

muito maior. Este trocador de calor é representado esquematicamente pela fig. 3.11.
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HITmm

TIC-04

Fig. 3.11 — Desenho esquematico do Trocador de Calor-04

O estado de entrada e saida do fluxo de produto séo representados pelo pontos

“260” (tab. 3.23) € “270” (tab. 3.27) respectivamente.

Tab. 3.27 — Condigdes do produto no ponto 270

Unidade | H20 (L) | H2O (G) H2 N2 Co coz CHA4 | MISTURA
Vazdo kmolh | 744,86 | 32,83 | 1220,84 | 3,05 59,22 | 269,84 | 1305 1716,28
Fragao Molar - 1,0000 | 0,0197 | 07113 | 0,0018 | 0,0345 0,1572 | 0,0760 | 1,0000
Exergia
Quimica kJrkmol 960 300 236100 720 | 275100 | 19870 | 831650 | 243815
Padréo
Temp. 270 oC 70 70 70 70 70 70 70 70

Fressdo 270 kPa 2337,30 | 44,71 | 166259 | 4,15 80,65 | 367,48 | 177,72 | 2337,3
Entalpia 270 | kJ/kmol | -282405 | -240408 | 1300 1314 | -109220 | -391809 | -73211 | -74609
Entropia 270 [kJkmol.Kj 80,52 203 111,4 | 222,1 203,4 208,2 186,7 137,5

Termp. O oC 25 25 25 25 25 25 25 25
Presséo 0 kPa 101,30 1,94 72,06 0,18 3,50 156,93 7,70 101,3
Entalpia 0 kJrkmol | -285829 | -285829 0 0 -110530 | -393520 | -74870 | -76845

Entropia 0 kJkmol K] 69,95 221,6 133,4 244 2254 229 207,6 159,1
Taxa de
Exergia KW 56,4 . - - e . L 4145,3
Fisica 270
Taxa de
Exergia KW 186,2 - - - - - - 115136,0
Quiimica 270
Taxa de
Exergia kw 242,6 = - = & - S 119281,3
Tofal 270

e e

Podemos observar que na saida do trocador de calor a maior parte da agua
presente no produto se condensa. A agua condensada é considerada de forma
separada nos calculos de exergia, ja que neste estado ndo existe interagdo com 0s

outros elementos presentes no fluxo.
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Balango de massa no Trocador de Calor-04:

Z (nr )260 . Z (nr )270 (3.42)

Balango de energia no Trocador de Calor-04:
0+ 3 (s 7 )y, = Uz Frvso o + 200 B )y + W (3.43)

Balango de Exergia:

T . .
Z[l-?"J-ijm =B, +W+E, (3.44)

b

Com a eq. 3.41 & possivel determinar o fluxo de calor trocado entre o
ambiente e o cquipamento. Porém, pela eq. 3.42, para aplicar o balango exergético
neste equipamento ¢é necessdrio determinar a temperatura na qual ocorre a
transferéncia de calor para o ambiente (Tv).

A temperatura da fronteira do sistema (Ty) varia ao longo do escoamento do
fluido, mesmo apresentando mudanga de fase. Isso porque o unico elemento que
muda de fase é a agua presente no escoamento. Além disso, existe uma assimetria de
temperaturas na dire¢do transversal do tubo, j4 que a agua condensada se acumula na
parte inferior enquanto os gases permanecem na parte superior da tubulagdo.

Apesar do estudo desta complexa interagdo nao estar dentro do que foi
proposto para este trabalho, a determinagio de um valor para Ty, se faz necesséria.
Sabe-se que, neste tipo de trocador de calor, o material dos tubos tém um alto
coeficiente de condutividade térmica. Sendo assim, admitiu-se por hipotese a
temperatura da fronteira (temperatura da parede externa dos tubos) pode ser
modelada como sendo a média das temperaturas de entrada e saida do equipamento
(eq. 3.45).

T=T260+T27U

b 5 (3.45)

Considerando a eficiéncia exergética como a relagio entre a exergia admitida

e a exergia obtida pelo sistema, tem-se:

B
g=~2 (3.46)
Bzeo
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Com isso foram obtidos os seguintes resultados:

Tab.3.28 — Resultados da analise energética e exergética para o Trocador de Calor-04

Unidade Resultados Observagdes
??a[zrsferido (Q 2 ~11820.65
Teaposere |
g"ezrfj"i‘da & | W 4890,60 Tb =127 oC
Exergeton(s) | % 9,30

3.3.12. Trocador de Calor-05

Apds a condensagio da dgua existente, o produto passa por mais um trocador
de calor a fim de reduzir sua temperatura para aproximadamente 40°C. Este trocador
utiliza um fluxo de condensado para rejeigdio do calor, sendo que este ndo apresenta
valor econdmico significativo na saida. Este trocador de calor ¢ representado

esquematicamente pela fig. 3.12.

Fig. 3.12 — Desenho esquemdtico do Trocador de Calor-05

O estado de entrada e saida do fluxo de produto s3o representados pelo pontos
“270” (tab. 3.27) e “280" (tab. 3.29) respectivamente. Do lado da 4gua, temos liquido

comprimido entrando no ponto *“720” e saindo no ponto “730”.



Tab. 3.29 — Condigdes do produto no ponto 280

40

Unidade | H20 (L) | H20 (G) H2 N2 co co2 CH4 | MISTURA
Vazao kmolh | 772,0 569 | 122084 305 | 5922 | 260,84 | 130,56 | 1689,14
Fracdo Molar| - 1,0000 10,0034 | 07228 | 0,0018 | 0,0357 | 06,7567 | 0,073 | 1,0000
|Exergia Ty ) .
Quimica k¥kmol | 900 900 | 236100 | 720 | 275100 | 19870 |831850 | 247718
Padrio
Temp. 280 oC 40 40 40 40 40 40 40 40
[Press@o 280 kPa | 2189,50 | 7,38 | 158248 | 3.05 | 76,76 | 348,77 | 169,16 2189,5
Entalpia 280 | ki'kmol | -284666 | -241358 | 430,90 | 437.8 | -170003 | -392960 | -74325 | -72878
Entropia 280 [kJfkmolK| 73,63 | 272.1 109,17 | 2198 | 2012 | 2051 | 183,7 | 1340
Temp. 0 oC 25 25 25 25 25 25 25 25
Pressao 0 kP2 | 101,30 | 034 7322 | 018 | 355 | 1618 7,83 101,3
Entalpia 0 | kJkmol | -285829 | -285829 0 0 |-110530 |-393520 | -74870 | -73487
Entropia 0 |kJkmol K} 69,95 236 1333 | 2439 | 2253 | 2288 | 2074 158,1
Taxa de
Exergia kw 14,1 - - - - - - 3653,9
Fisica 280
Taxade |\ | 1 0 71 1 1
Exergia Kw 193,0 - - - - - - 115214,9
Qiimica 280
Taxa de
Exergia KW 207,1 - - - - - - 118868,8
Total 280
Balanco de massa no Trocador de Calor-05:
Z(nr )270 =Z(I’l, )280 (3-47)
(nHZO )720 . (”Hzo )730 (3.48)
Balango de energia no Trocador de Calor-05:
O+ (a0 Figa o + S, 1) =
. mo_ H20 J120 Z L 1 /370 (3.49)

= (”Hzo Ryre

)730 + Z (ﬂi 'hr

)280 +W

Com a hipotese de que o trocador de calor é adiabético, devido ao isolamento

térmico presente, determinou-se o fluxo massico de agua que passa pelo Trocador de
Calor-05. Assim:

>,

Hinp =

(};izso B

}_le?O)

(}’7720 _h730

)

(3.50)

As condi¢des de cada ponto do sistema foram portanto determinadas e os

estados “720” e “730” sdo apresentados na tab. 3.30 e tab.3.31, respectivamente.



Tab. 3.30 — Condicdes do fluxo de 4gua no ponto 720

Tab. 3.31 — Condigdes do fluxo de 4gua no ponto 730

Unidade H20 (Liq.)
Vazdo kmelh 2966,79
Fragao Molar - 1
Titulo - (1]
Exergia Quimica
Padrao kJikrnol 900
m‘l:emp. 720 oC 1e 25 |
| Pressao 720 kPa 463,77
Entalpia 720 kJ/kmol -285823
Entropia 720 kd/krmol K 69,95
Terrp. 0 oC 25
Presséo O kPa 101,3
Entalpia O kJrkmol -285829
Entropia 0 kJ/kmol. K 69,95
Taxa de Exergia

kW

Fisica 720 i
Taxa de Exergia
Quimica 720 oy 741,7
Taxa de Exergia
Total 720 LA i

Unidade H20 (Liq.)
Vazdo kmol/h 2966,79
Fragao Molar - 1
Titulo - 1
Exergia Quimica
Padrio kd/kemol 900
Temp. 730 oC 45
Pressdo 730 kPa 288,47
Entalpia 730 kJ/kmol -284319
Entropia 730 kJ/kmol.K 74,84
Temp. 0 oC 25
Pressao 0 kPa 101,3 |
Entalpia 0 kJ/kmol -285829
Entropia @ kdkmol. K 69,95
Taxa de Exergia
Fisica 730 a 2D
Taxa de Exergia

kw

_Q_L‘lin’ic_a 730 il
Taxa de Bxergia | .., |
Total 730 a g

Balanco de Exergia:

2

T

1-1o

b

J'Qj+Bzvo + By = sto + By, +W+Ed

41

(3.51)
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Desprezando a troca de calor entre o equipamento ¢ o ambiente (devido a
aciio do isolamento térmico) temos que a equagdo de balanco de exergia (Eq. 3.51)

pode ser simplificada:
By + By = Bagg+ Byyg + £, (3.52)
A eficiéncia exergética do trocador de calor pode ser definida como:

£= B —Boyy (3.53)

sto _Bzm

Com isso temos os resultados obtidos apresentados abaixo:

Tab.3.32 — Resultados da analise energética e exergética para o Trocador de Calor-05

Unidade Resultados Observagdes
%:;ferido | W 0,00 Adiabatico
el I
gxezrt?fiqa & | 1 iggs
zz:zr;c:;:a (&) % 8,47

3.3.13. Purgador de Vapor

Os purgadores de vapor sio dispositivos automaticos que separam ¢ eliminam
o condensado formado em tubulagdes sem deixar escapar os outros gases contidos no
fluxo. Por essa raziio, esses aparelhos deveriam ser chamados, com mais propricdade,
de “purgadores de condensado” (TELLES, P. S. — 1982). Neste ponto do processo
deve-se eliminar a Agua condensada nas tubulacSes, permitindo que apenas o fluxo
gasoso siga para a etapa de separaglo do hidrogénio. Este trocador de calor €

representado esquematicamente pela fig. 3.13.
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PUR OR

Fig. 3.13 — Desenho esquematico do Purgador de Vapor

A separagio do condensado ocorre sem perda de calor para o ambiente € sem
realizacio de qualquer tipo de trabalho. O estado de entrada e saida do fluxo de
produto sdo representados pelo pontos “280” (tab. 3.29) e “290” (tab. 3.33)

respectivamente. O rejeito de agua é representado pelo ponto “400” (tab. 3.34).

Tab. 3.33 - Condicdes do produto no ponto 290

Unidade | H2O (G) | H2 N2 Co coz CHé [ MISTURA
Vazdo kmolh | 569 | 722084 | 305 | 5922 | 26984 | 1305 | 1689,14
Fragao Molar| - 0,0034 | 0,7228 | 0,0018 | 00351 | 0,597 | 00773 | 1,0000
Exergia
Quimica kikmol | 900 | 236700 | 720 | 275100 | 19870 | 831650 | 247718
Padr&o
Terp. 290 oC 40 40 40 40 40 40 40
[Fress@o290|  kPa 7,38 | 156248 | 395 76,76 | 34977 | 169,16 | 2189,5

[Entalpia 290 | kJjkmol | -241358 | 430,9 4378 | -110093 | -392960 | -74325 | -72878
Entropia 290 | koikmolK| 2127 | 109,1 219.8 207,2 205, 1 163,7 134,0

Temp. 0 oC 25 25 25 25 25 25 25
[Fressao 0 kPa 0,34 73,22 0,18 3,55 16,18 7.83 101,3

| Entalpia 0 kikmol | -285829 7 0 110630 | -363520 | -74870 | -73487 |
Entropia 0 | kikmolK| 236 133,3 2439 | 2253 | 2288 | 2074 158,17
Taxa de

Exergia KW - - - - - - 36529
Fisica 200

Taxa Je o e ] T7T ol
Exergia Kw - - - - - - 115214,9
Quimica 290

Taxa de | " L L |
Exergia W - - c . . - 118868,8

Total 290
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Tab. 3.34 — Condigdes do fluxo de dgua no ponto 400

Unidade H20 (Liq.}
Vazéo kmol‘h 1200
Fragdo Molar - 1
Titulo - 0
Exergia Quimica
Padrio kJfkmol 800
_TenE. 400__ - OC___ IR 40
|Presso400 |  kPa 2189,50
Entalpia 400 kJfkmoi -284666
Entropia 400 kdfkmol. K 73,63
Temp. 0 oC 25
Pressac 0 kPa 101,3
Entalpia 0 kJ/kmol -285829
Entropia 0 kd/kmol. K 69,95
Taxa de Exergia
Fisica 400 Sy L2
Taxa de Exergia
| Quiimica 400 Ky 1930
Taxa de Exergia
Total 400 e 2001

Comparando os valores das tabelas € possivel observar que a separagiio do
fluxo (retirada do condensado) ocorre sem que haja destruicdo de exergia. Portanto a

eficiéncia exergética desse equipamento/processo € de 100%.

3.3.14. Sistema de PSA

Apos a retirada do condensado, o produto resultante € enviado a um sistema
de vasos com catalisadores chamado de sistema de PSA (Pressure Swing
Adsorption), que tem a fun¢@o de purificar o hidrogénio a 99,9% (ponto “3007).

Durante a purificagdo do hidrogénio ¢ gerada uma corrente de purga (ponto
“9007), onde se concentram todos os contaminantes indesejaveis ¢ também uma
quantidade apreciavel de hidrogénio, em funcdo da qual operam as peneiras
moleculares caracteristicas deste cquipamento. Essa corrente de gas residual €
utilizada como combustivel para os queimadores do forno reformador. O sistema de

PSA ¢ representado esquematicamente pela fig. 3.14.
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Fig. 3.14 — Desenho esquemético do Sistema de PSA

O estado de entrada do produto é representado pelo ponto “2907 (tab. 3.33),
enquanto o produto final (hidrogénio com 99,9% de pureza) ¢ representado pelo
ponto “300” (tab. 3.35). Os gases rejeitados nesta etapa (gases de purga) sdo

encaminhados ao forno reformador e sio representados pelo ponto “400” (tab. 3.36).

Tab. 3.35 — Condi¢des do produto no ponto 300

Unidade H2 N2 MISTURA
Vazao kmolih 1037,7 1,04 10328,74
Fragzo Molar 2 0,9990 0,0010 1,0000
Exergia
Quimica kJfkmol 236100 720 235864
Padréo
Temp. 300 oC 44 44 44
Fressao 300 kPa 2088,93 2,09 2091,02
Entalpia 300 | kdkmol | 5376 | 5458 538 |
Entropia 300 | kW/kmol.K 107,2 2254 107,3
Termp. 0 oC 25 25 25
Pressao 0 | kPa | 101,20 | 0,10 1013 |
Entalpia 0 kJfkmol 0 0 0
Entropa 0 |kikmolK| 7306 | 2488 4307 |
Taxa de
Exergia Fisica| KW - - 2168,2
300
Taxa de | |
Exergia KW . . 68050,4
Quimica 300
Taxa de
Exergia Total| kW - - 70218,5
300
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Tab. 3.36 — Condi¢des do fluxo de gases no ponto 900

Unidade | H20 (G) H2 N2 cO co2 CH4 | MISTURA
Vazao kmol/h 5,69 183,14 | 201 50,22 | 269,84 | 130,5 650,4
Fragdo Molar| - 0,0087 | 0,2876 | 0,0031 | 0,0911 | 04149 | 0,2006 | 1,0000
[Exergia A (R - Wl
Quimica kikmol | ooo0 | 238100 | 720 | 275100 | 19870 | 831850 | 266650
Padrao
Termp. 900 aC 35 35 35 35 35 35 35
Fressdo 00| KkPa 779 | 3824 | 042 | 12,36 56,34 27,25 1358

Entalpia 900 | kJ/kmol | -247494 | 2869 | 2018 -110238 | -393148 | -74508 | -19012%
Entropia 900 | kJ/kmol. K| 226,2 139,6 238 2159 219,7 198,3 192,6

Temp. 0 oC 25 25 25 25 25 25 25
[Pressao 0 kPa 0,89 28,52 0,31 9,22 4203 | 20,33 101,3
Entalpia 0 kJrkmol | -285829 1] a ~110530 | -393520 | -74870 | -190852 |
Entropia 0 kJkmol.K| 228,71 141.1 239.4 2174 220,9 199,5 193,9
Taxa de

Exergia Kw - - - - - - 200,3
Fisica 900

Taxa de

Exergia KW - - - - - - 47582,9
Quimica 900

Taxa de

Exergia kw - S = = - - 47783,2
Total 800

Balango de massa no Sistema de PSA:

Z (”:’ )290 = Z (n:‘ )300 + Z(ni )900 (3.54)

Balang¢o de energia no Sistema de PSA:
Q N z(ﬁi }_l, )290 = z(ﬁ'i E )900 +Z(ﬁf }—l* )300 +W (3.55)

Balango de Exergia:

7 % :
Z —FO 'Qj+BZ‘.’O+B720=BZEO+B73O+W+E0' (3.56)

]

Com a hipétese de que o sistema é adiabatico e ndo existe trabalho

atravessando a fronteira do sistema, temos:
By = By + By + E, (3.57)
A eficiéncia exergética do Sistema de PSA pode ser definida comor:

= ’B‘)OD +B300

(3.58)
BZ‘)O
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Com isso tem-se os resultados:

Tab. 3.36 — Resultados da andlise energética e exergética do Sistema de PSA

Unidade Resultados Observagbes
?f;?]rsferi @ | W 0,00 Adiabatico
o I
meitea(s) | * 99.27

3.3.15. Vilvula de Expansiio-01

Neste item inicia-se de forma mais direta o tratamento das linhas de agua e
vapor da planta. A 4gua liquida comprimida proveniente do Trocador de Calor-03
(ponto “490”) ser4 enviada para o Tanque de Vapor a fim de suprir a dgua consumida
no processo bem como produzir vapor d’dgua superaquecido para oufros processos
ou equipamentos. No entanto, essa dgua liquida comprimida deve ter sua pressio
reduzida ao mesmo nivel de pressio existente no Tanque de Vapor (ponto “5007).
Além disso, parte da d4gua vaporiza durante o processo de expansio na valvula (fig.

3.15), tendo o titulo enconirado no ponto “500” igual a 4,02%.

Fig. 3.15 — Desenho esquemético da Valvula de Expansdo-01

As condicdes de entrada na valvula s@o descritas no ponto “490” (tab. 3.25)

enquanto as condigdes de saida estéo relacionadas ao ponto “500” (tab. 3.37).
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Tab. 3.37 — Condigdes do fluxo de agua no ponto 500

Unidade H20 {Liq.) H20 (Vapor)
Vazao kmol/h 2324,82 97,55
Fragao Molar - 1 1
Titulo - 0,00 1
Exergia Quimica
Padrio kJfkmol 900 900
MTemp._SOO oC 236 236
Pressao 500 kPa p sat p sat
Entalpia 500 kJkmol -269374 -237217
Entropia 500 kJfkmol.K 111,36 174,50
Temp. 0 oC 25 25
Pressdo 0 kPa 101,30 101,3
Entalpia O kJ/kmol ~285828 -285829
Entropia 0 kJkmol.K 69,95 69,95
Taxa de Exergia
Fisica 500 KW 2664,8 472,6
Taxa de Exergia

kw

Quimica 500 5812 =
Taxa de Exergia
Total 500 kW 3248 497,0

Balango de massa:

(nﬂzo )490 . (nHzo )soo (3.59)

Balanco de energia na valvula:

Q + ("Hzo 'Eyzo )490 = (”Hzo Y )500 +W (3.60)

Balanco de Exergia:

7Y . ]
Z _'TTOJ'Qj+B4OD=BSOO+W+Ed (3.61)

b

A valvula sera considerada adiabética (ndio troca de calor com o ambiente)

devido ao isolamento térmico presente. Assim:

(Eﬁzr) )490 = (}_’.rfzo )500 (3.62)

By = By + E, (3.63)
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Eficiéncia Exergética da valvula:

P By (3.64)
B490

Porém, no caso de uma valvula, pode-se utilizar apenas a exergia fisica para
obter a eficiéncia exergética, pois a exergia quimica nao varia durante o processo.
Utilizando este método é possivel obter dados comparativos € assim evitar possiveis
distorcdes nos valores encontrados. Assim, aplicando as equagdes e consideragoes

acima, tem-se os seguintes resultados:

Tab.3.38 — Resultados da analise cnergética e exergética para a Valvula-01

Unidade Resultados Observagbes
g:lalz;feri e 0,00 Adiabatico
s ] o
estaiia (5 | 4517
e | * s
Efxizzrgt:iisa @ % 98,81 Consiterando Exergia Total

3.3.16. Tanque de Vapor

O Tanque de Vapor nio usa combustiveis de forma direta para produzir
vapor. Esse tanque possui uma série de interligagdes com outros equipamentos de
forma a aproveitar o rejeito de calor desses sistemas. Na parte superior deste tanque
existe vapor d’dgua saturado e na parte inferior encontra-se o liquido saturado. Este
liquido ¢ levado naturalmente ao Trocador de Calor-02 e ao Forno Reformador pelos
pontos “510” e “5407, retornando ao Tanque de Vapor na forma de vapor saturado

pelos pontos “520” ¢ “550” respectivamente. Um desenho esquematico do Tanque de

Vapor esta apresentado na fig.3.16.
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Fig. 3.16 — Desenho esquematico do Tanque de Vapor

Os dados relativos aos pontos “500”, “5107, “5207, “540”, “5507e “560”
enconiram-se nas tab. 3.37, tab. 3.18, tab. 3.19, tab. 3.39, tab. 3.40 e tab. 3.41

respectivamente.

Tab. 3.39 - Condicdes do fluxo de agua no ponto 540

Unidade H20 {Lig. Sat.)
Vazao kmolth 993,18
Fragao Molar - 1
Titulo - ¢
Exergia Quimica
Padrao kd/kmol 900
Temp. 540 Ll oc | 236 |
Pressdo 540 kPa _psat ]
Entalpia 540 kJfkmol -269374
Entropia 540 kJkmol. K 111,34
Temp. 0 oC 25
FPressdo 0 kPa 101,3 |
Entalpia 0 | kdkmol | -265829 |
Entropia O kJikmol.K 69,95
Taxa de Exergia
Fisica 540 . i)
Taxa de Bxergia
Quirmica 540 . 24,3
Taxa de Exergia
Total 540 kw 1383,2
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Tab. 3.40 - Condigdes do fluxo de 4gua no ponto 550

Unidade H20 (Vapor Sat.)
Vazao kmolh 993,18
Frag&o Molar - 1
Titulo - 1
Exergia Quirrica
Padréo kJfkmol 900
I(_amrrp. 550 oC | 236
Press&o 550 kPa p sat
Entalpia 550 kJikmol -237217
Entropia 550 kdfkemol. K 174,50
Tenmp. 0 oC 25
Press&o 0 kPa 101,30
Entalpia 0 kdfkmol -285829
Entropia 0 kJfkmol K 69,95
Taxa de Exergia

kW

Fisica 550 AGibded
Taxa de Exergia
Quimica 550 K o |
Taxa de Exergia
Total 550 kW 5059,7

Tab. 3.41 — Condigdes do fluxo de 4gua no ponto 560

Unidade H20 {Vapor)
Vazdo kmolkh 2422,37
Frag&o Molar - 1
Titulo - 1
Exergia Quimica
Padrdo kJfkmol 200
Temp. 560 oC 236
Pressao 560 kPa p sat
Entalpia 560 kJfkmol -237217
Entropia 560 kdkmol. K 174,50
Temp. 0 __oC 25
Pressgo 0 1 KPa | 101,3
Entalpia 0 | kJwmol | -285829
Entropia 0 kJfkmol.K 69,95
Taxa de Exergia
Fisica 560 kW 11735,1
Taxa de Exergia
Quimica 560 i L/
Taxa de Exergia
Total 560 kw 12340,7

Balan¢o de massa:

(”hrzo )500 + (”Hzo )520 + (”Hzo )sso - (”qu )sno + (nH2U )540 + (nHZU )560 (3.65)

(”Hm )510 = (nHZ() )520 (3.66)
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("Hzo )540 = (”Hz() )550 (3.67)

Balango de energia:

Q+ (”Hzo Py )500 + (nHlO Mo )520 + (”Hzo a0 )550 B (3.68)

- (nH?.O Pya0 )510 + (”Hzo Nya0 )540 + (nHZO “Puo )560 +W

Balango de exergia:

T = g
Z[ _}Q_] ) Qj+ Bigo + Bsgo + Bsso = Bsjo + Bsy + B +W +E, (3.69)

&

Considerou-se por hipétese que o Tanque de Vapor esta isolado termicamente
e portanto nfio existe fluxo de calor para o ambiente. Como niio existe trabalho

atravessando a fronteira do sistema, tem-se:

By + Bsyo + B,y = Bgg, + B+ Bsy +E, (3.70)
Eficiéncia Exergética do Tanque:

&= (‘BSGO _85(}0) (371)
(Bszo . Bsm )+ (Bsso _Bs4o)

Assim, aplicando as equagdes acima, temos os seguintes resultados:

Tab.3.42 — Resultados da analise energética e exergética para o Tanque de Vapor

Unidade Resultados Observagoes
Galor . .
Transferido (@) | 0,00 Adiabatico
Trabalho sobre KW o
o sistema(W} J
Exergia
2
Desfruida (Ed) L 3.6
Eficiéncia
0,
Exergética (e) t 99,96

Os resultados obtidos sdo considerados normais ja que o Tanque de Vapor
tem o papel de um distribuidor de vapor, sendo essa distribuigéo feita por potenciais
gravitacionais ou de pressio. Desconsiderando as perdas de carga ¢ outras envolvidas

no processo o resuitado € uma eficiéncia de 100% (nao obtida no caso devido aos

arredondamentos utilizados).
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3.3.17. Economizador

O Economizador tem como fungfio aquecer o ar atmosférico para facilitar o
processo de combustio nos queimadores. Este aquecimento ocorre com o0
aproveitamento dos gases resultantes do préprio processo de combustio no Forno
Reformador. Considerou-se para efeito dos célculos que ar ingressa seco nos
queimadores. Um desenho esquematico do Economizador esta apresentado na

fig.3.17.

~
ECONOMIZADOR—01 .

Vi Z

gl %

>

Fig. 3.17 — Desenho esquematico do Economizador

Os dados relativos aos pontos de entrada (ponto *“330) e saida (ponto “3407)

do Economizador sdo mostrados nas tab. 3.43 e tab. 3.44 respectivamente.

Tab. 3.43 — Condigdes do ar (seco) no ponto 330

Unidade Q2 N2 MISTURA
Vazio kmolh | 520,97 | 1960,34 2481,25
[Fragao Molar - | 02009 | 07901 1,0000
Exergia Quimica T—_ 1 =
- kJikmo! 3970 720 1402
(Tenp. 330 oc | 2 | 25 25
Fressao 330 kPa 21,27 80,03 101,3
Entalpia 330 kJfkmol 0 0 0
Entropia 330 kikmolK| 2179 1934 198,5
Temp. 0 oC 25 25 2
Presséo 0 kPa 21,27 80,03 101,3
Entaipia 0 _ kd/kmol o | o0 9
Entropia 0 kikmol K| 2179 193,4 198,5
Taxa de Exergia
Fisica 330 KW - 4
Taxa de Exergia
aimcazzo | V| , =
Taxa de Exergia
Tota! 330 i ) i gen




Tab. 3.44 — Condicdes do ar (seco) no ponto 340

Unidade 02 N2 MISTURA
Vazdo kmol/h | 520,91 1960,34 2481,25
Fragao Molar - 0,2099 07901 | 1,6000 |
Exergia Quimica |\ oo | 3070 720 1402
Padrdo
lerm. 340 oC 180 180 180
Presséo 340 kPa 21,39 80,51 101,9
Entalpia 340 kJ/krmol 4636 4527 4550
Entropia 340 kd/kmol. K 2304 205,5 210,7
Temp. 0 oC 25 25 25
f\'esséo 0 kPa 21,27 80,03 101,3
| Entalpia 0 kJkmol 0 0 o
Entropia O kdfkmol. K 2179 193,4 198,5
Taxa de Exergia

W N -

Fisica 340 K g
Taxa de Exergia
Quimica 340 ke gas
Taxa de Exergia
Total 340 KW - ) 7208
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A analise energética e exergética deste sistema (Economizador) seré feita em

conjunto com a anélise do Forno Reformador.

3.3.18. Superaquecedor

Nesta etapa, o vapor d’agua saturado proveniente do Tanque de Vapor sera
superaquecido para utilizagdo no processo de reforma ¢ em outros processos da
refinaria. O superaquecimento do vapor acontece na se¢o lateral do formo

reformador e & representado esquematicamente pela fig. 3.18.

74
Y
<
e
[T

i\
|
|
|

Fig. 3.18 — Desenho esquemético do Superaquecedor
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Os dados relativos aos pontos de entrada (ponto “5607) e saida (ponto “570°)

do Superaquecedor sio mostrados nas tab. 3.41 e tab. 3.45 respectivamente.

Tab. 3.45 — Condigdes do vapor d’4guna no ponto 570

Unidade H20 (Vapor)
Vazio kmolh 242237
Fra_géo_“_l\{l_olar | ____1
Titulo - 1
Exergia Quimica
Padro kJ/kmol 9200
| Temp. 570 oC 436
Pressdo 570 kPa 3056,32
Entalpia 570 kdfkmol -228057
Entropia 570 kNMkmol. K 189,98
Temp. 0 oC 25
Presséo 0 kPa 101.3
Entalpia O kJkmol ~285829
Entropia 0 kdrkmol.K 69,95
Taxa de Exergia
KW
Fisica 570 180953
Taxa de Exergia
W
Quimica 570 K 605,6
Taxa de Exergia
Total 570 kW 15398,9

A analise energética ¢ exergética do Superaquecedor ser feita em conjunto

com a analise do Foimo Reformador.

3.3.19. Separador

Apbs superaquecido, parte do vapor d’agua é enviada para o proprio processo
enquanto outra parte é exportada para ser utilizado em outros processos dentro da
refinaria. Este separador ndio se trata de um equipamento, mas sim de derivagdes da
tubulagdo principal de vapor. Estas derivagdes sao representadas esquematicamente

pela fig. 3.19.
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570 530

Fig. 3.19 — Desenho esquematico do Separador (Derivagdes da Tubulagio)

Os dados relativos aos pontos de entrada (ponto “5707), saida para o processo
com destino a formacdio da carga do Forno Reformador (ponto “5807), saida com
destino ao Trocador de Calor-01 (ponto “585”) e saida para exportagéio (ponto

“600”) siio mostrados nas tab. 3.45, tab. 3.46, tab. 3.47 e tab. 3.48 respectivamente.

Tab. 3.46 — Condigdes do vapor d’agua no ponto 580

Unidade H20 (Vapor)
| Vazao lemolh 1373,93
|Fragéo Molar - 1
Titulo - 1
Exergia Quimica
Padr&o kJfkmol 900
Temp. 580 1~ oC 436 |
wF}'esséo 580 1 LF‘a _ 3056532 1
Entalpia 580 kJ/krmod -228057
Entropia 580 kJ/krmol. K 189,98
| Temp. 0 oC 25
Pressao 0 kPa 101,3
| Entalpia O kJfkmol -285829
Entropia 0 kJ/kmol. K 69,95
Taxa de Exergia
Fisica 580 kW B0
Taxa de Exergia

K

Quimica 580 W 3435
Taxa de Exergia
Total 580 W AR
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Tab. 3.47 — CondigBes do vapor d’agua no ponto 585

Unidade H20 (Vapor)
Vazido kmolh | 47,73
Frag&o Molar s 1
Titulo c 1
Exergia Quimica
Padrio kJ/kmol 900
Temp. 585 ! __90 Iy 436
Press&o 585 kPa 3056,32
Entalpia 585 kJfkmol -228057
Entropia 585 kJ/kmol.K 189,98
Temp. O oC 25
Pressdo 0 kPa 101,3
Entaipia 0 kJ/kmol -285829
Entropia 0 kJkmol.K 69,95
Taxa de Exergia
Fisica 585 I i)
Taxa de Exergia
|Quimica 585 R i
Taxa de Exergia
Total 585 KW S0

Tab. 3.48 — Condicdes do vapor d’4gua no ponto 600

Unidade H20 (Vapor)
Vazéo kmolfh 1000,71
Fragd@o Molar 2 1
Titulo - 1
Exergia Quimica
Padréio . ]
Temp. 600 oC 436
Pressdo 600 kPa 3056,32
Entalpia 600 kdfkmol -228057
Entropia 600 kJ/krnol. K 189,98
Temp. 0 oC 25
Pressdo 0 kPa 101,3
Entalpia 0~ | kdkmol -285829
Entropia0 | kdkmolK | 69,95
Tf»'(a de Exergia W 6111,3
Fisica 1
Ta’>.ca.de Exergia KW 250,2
Quimica 1 o
Taxa de Exergia W 6361,5
Total 1

Por se tratar de um sistema isolado termicamente e sabendo-se ainda que se
trata apenas da separagio de um fluxo, néo existe exergia destruida associada a este

sistema.
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3.3.20. Vilvula de Expansao-02

O vapor superaquecido proveniente do separador sera destinado ao processo
de reforma como insumo na preparacio da carga para o Forno Reformador, ou seja,
sera misturada ao fluxo de gas natural pelo Misturador-02. No entanto o vapor deve
ter sua pressio reduzida ao mesmo nivel de pressdo existente no misturador. Essa

expansio ¢ realizada pela Valvula de Expansio-02 (fig.3.20).

_ﬂgﬁi_£><}:§g?;,

Fig. 3.20 — Desenho esquematico da Valvula de Expanséo-02

As condicdes de entrada na valvula sfo descritas pelo ponto “5807 (tab. 3.46)

enquanto as condigdes de saida estdio relacionadas ao ponto “590” (tab. 3.14).

Balango de massa:

(1120 Jsa0 = (120 ) (3.72)

Balanco de energia na valvula:

0+ (”Hzo B0 )580 . (”Hzo aso )590 +W (3.73)

Balango de Exergia:

Z( —%]-Qﬁ By = Boo +W +E, (3.74)
[

A valvula sera considerada adiabética (nfio troca de calor com o ambiente)

devido ao isolamento térmico presente. Assim:
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(EHZU )580 = (EHzo )590 (3.75)

By, = Bsgy +E, (3.76)

Eficiéncia Exergética da valvula:

By (3.77)

580

Porém, no caso de uma valvula, pode-se utilizar apenas a exergia fisica para
obter a eficiéncia exergética ja que a exergia quimica ndo varia durante 0 processo.
Assim é possivel obter dados comparativos ¢ evitar possiveis distorgGes nos

resultados. Assim, aplicando as equagdes ¢ consideragdes acima, tem-se:

Assim, aplicando as equagdes acima, temos 0s seguintes resultados:

Tab.3.49 — Resultados da analise cnergética ¢ exergética para a Valvula-02

Unidade Resuitados Observagbes
ﬁ::lrsferi 0@ | W 0,00 Adiabatico
o]

e 3520
e | e
E;Z:Z’;Ct:ia (©) % 99,60 Consiterando Exergia Total

3.3.21. Valvula de Expansio-03

Uma parte do vapor superaquecido proveniente do separador serd destinado
ao Trocador de Calor-01, que é o equipamento responsével pelo aquecimento
primario do gs natural que entra no processo. No entanto o vapor deve ter sua

pressio reduzida a um nivel de pressido condizente com o equipamento utilizado.

Essa expansio é realizada pela Valvula de Expansdo-03 (fig.3.21).
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Fig. 3.21 — Desenho esquematico da Valvula de Expansio-03

As condicBes de entrada na valvula sdo descritas pelo ponto “585” (tab. 3.47)

enquanto as condi¢des de saida estdo relacionadas ao ponto “350” (tab. 3.6).

Balanco de massa:

(nHZO )585 = (nyzo )350 (3.78)

Balango de encrgia na valvula:

0+ (nHZO 'EHZO )535 e (”Hzo Pyso )350 +W (3.79)

Balango de Exergia:

b

T\ . X
2(1 _FOJ +Q,+ Bys = By, +W +E, (3.80)

A valvula serd considerada adiabética (ndo troca de calor com o ambiente)

devido ao isolamento térmico presente. Assim:

(EHZ() )535 = (EH 20 )350 (3.81)

By, =B, +E, (3.82)

Eficiéncia Exergética da valvula:

o= 2350 (3.83)
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Conforme apresentado anteriormente, pode-se utilizar apenas a exergia fisica
para obter a eficiéncia exergética ja que a exergia quimica ndo varia durante o
processo. Assim é possivel evitar distorgdes nos resultados obtidos. Assim, aplicando

as equagdes e consideragdes acima, tem-se:

Tab.3.50 — Resultados da analise energética e exergética para a Valvula-03

Unidade Resultados Ohservacoes

Calor . .
Transferido (Q) KW 0,00 Adiabatico
Trabalho sobre

kw
o sistema(W) 0.00
Exergia

KW 27,11
Desiruida (Ed)
Eficiencia o Consiterando apenas a
Exergética (&) % SR Exergia Fisica
Eficiéncia : .

e % 91,06 Consiterando Exergia Total

Exergética (e)

3.3.22. Vilvula de Expansio-04

O fluxo de gis natural fornecido aos queimadores deve também ter a sua
pressio reduzida antes de ser efetivamente queimado. Essa expansdo € realizada pela

Valvula de Expansio-04 (fig.3.22).

@ o <>
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Fig. 3.22 — Desenho esquematico da Valvula de Expansio-04

As condicdes de entrada na valvula sdo descritas pelo ponto “3107 (tab. 3.50)

enquanto as condigdes de saida estiio relacionadas ao ponto “320” (tab. 3.51).



Tab.3.50 — Condi¢des do gas natural no ponto 310
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Unidade N2 co2 CHA C2H8 C3H8 | C4H10 | MISTURA
Vazdo kmolh | 0,25 0,11 30,21 3,03 0,3 0,02 33,92
Fragao Molar| - 0,0074 | 0,0032 | 0,8006 | 0,0893 | 0,0088 | 0,0006 1
Exergia o
Quimica kikmol | 720 19870 | 831650 | 1495840 | 2154000 | 2805800 | 895083
Padrdo
Temp. 310 oC 40 40 40 40 40 40 40
[Pressao 310  KPa 1817 | 799 | 219568 | 220,22 | 21,80 | 1,45 | 246532 |
Entalpia 310 | kl/kmol | 437.8 | -392960 | -74325 | -83859 |-102718 | -124629 | -75940
Entropia 310 | kWVkmol.K| 207,714 | 236,522 | 162,355 | 225,662 | 286,377 | 350,377 | 169,79
Temp. 0 oC 25 25 25 25 25 25 25
Pressdo 0 iPa 0,75 0.33 90,22 9,05 0,80 0,06 101,3
Entalpia 0 KJ/kmol 0 -393520 | -74870 | -84667 | -103847 | -126148 | -76513
Entropia 0 | kWkmol.K| 232,221 | 267,229 | 187,112 | 249,577 | 309,222 | 371,945 | 194,45
Taxa de
Exergia kw - - - - - - 74,7
Fisica 310
Taxa de
Exergia kw - - - - - - 8423,9
Quirmica 310
Taxa de
Exergia kW - - - - - S 8498,6
Total 310
Tab.3.51 — Condi¢Ges do gas natural no ponto 320
Unidade N2 coz CH4 C2HB C3H8 C4H10 | MISTURA
Vazao krmol/h 0.25 0,11 30,21 3,03 0,3 0,02 33,92
Fragao Molar - 0,0674 | 00032 | 0,8906 | 0,0893 | 0,0088 | 0,0006 1
Exergia
Quimica k¥kmol 720 19870 | 831650 | 1495840 | 2154000 | 2805800 | 895082
Padrao
[Temp. 320 oC 40 40 40 40 40 40 40
Pressdo 320 KPa 4,01 1,77 485,01 48,65 4,82 0,32 544,57
Entaipia 320 | kdkmol | 437,86 | -392960 | -74325 | -83859 | -102718 | -124625 | -75940
Entropia 320 | kWkmol K} 279,669 | 249,677 | 174,911 | 238,238 | 298,932 | 362,932 182,35
Temp. 0 oC 25 25 25 25 25 25 25
(Pressac0 | KPa 0,75 033 | 9022 | 905 090 | 006 101,3
Entalpia O kJkmol 0 303520 | -74870 | -84667 | -103847 | -126148 [ -76513
Entropia 0 [ kJkmolK| 232,227 | 261,229 | 187,112 | 249,577 | 309,222 | 371,945 [ 194,45
Taxa de
Exergia kw - - - - - - 39,4
Fisica 320
Taxa de
Exergia W - - - - - - 8423,9
Quimica 320
Taxa de
Exergia kw - - - - - . §463,3
Total 320
Balango de massa:
(nHZ() )310 . (nﬁzu )310 (3.84)



Balanc¢o de energia na valvula:

Q.+(”i'Er)310 =(n,.-71,)320+W

Balango de Exergia:

1,

> = -Q,+ Byyo =By +W +E,

b
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(3.85)

(3.86)

A valvula foi considerada adiabética (ndo troca de calor com o ambiente)

devido ao isolamento térmico presente. Assim:

(}_IHZO )310 = (EHZO )320

B, = Bszo +E,

Eficiéncia Exergética da valvula:

&= B320
BSlO

(3.87)

(3.88)

(3.89)

Aplica-se entio a exergia fisica para obter a eficiéncia exergética, conforme

discutido anteriormente, tendo em vista que a exergia quimica ndo varia durante o

processo. Assim é possivel evitar distorgSes nos resultados obtidos. Sendo assim

tem-se:

Tab.3.52 — Resultados da analise energética e exergética para a Valvula-04

Unidade Resultados Observacgoes
ﬁ;‘:sfeﬂ 0@ | W 0,00 Adiabatico
T | o
Exezrt?fida & | W 38,27
e I =
gzzﬁ; - % 09,58 Consiterando Exergia Total
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3.3.23. Forno Reformador

O forno reformador é o equipamento principal do processo estudado, pois
além de propiciar condigdes para obtengio do hidrogénio a partir do gas natural ele
também & responsavel por suprir a demanda de calor de diversos processos ja vistos
anteriormente. Excluindo-se os sistemas de aproveitamento de calor associados ao
forno, tém-se duas entradas e duas saidas principais. Uma dessas entradas recebe a
carga de gas natural mais vapor d’agua enquanto a outra leva o combustivel, os gases
de purga € o ar seco pré-aquecido para os queimadores. O fluxo dos gases de
combustio que saem pela chaminé e o produto da reforma sio as duas saidas
principais do sistema. Um desenho esquematico do Forno Reformador com todas as

interagBes presentes no caso estudado € apresentado pela fig. 3.23.
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Fig. 3.23 — Desenho esquematico do Forno Reformador

As condi¢des de entrada no Forno Reformador sio descritas pelos pontos
“150” (tab. 3.11), “210” (tab. 3.15), “220” (tab. 3.53), “320” (tab. 3.51), “340” (tab.
3.44), “900” (tab. 3.36), “560” (tab. 3.41), “540” (tab. 3.39) e “330” (tab. 3.43)
enquanto as condi¢des de saida estdo relacionadas aos pontos “160” (tab. 3.13),
“220” (tab. 3.53), “230” (tab. 3.16), “570" (tab. 3.45), “550” (tab. 3.40), “340” (tab.
3.44) € 920 (tab. 3.54).



Tab.3.53 — Condigdes da carga no ponto 220
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Unidade | 20 2 N2 o2 CHA | C2H6 | C3FB | C4H10 | MISTURA
Vazao kmolh | 137303 | 14,7 3,05 1,33 | 371,62 | 37,34 | 3,63 0,20 | 180579
Fragao Molar| - 0,7608 | 0,0087 | 0,0017 | 0,0007 | 0,2057 | 0,0207 | 0,0020 | 0,0002 | 1,000
Exergia
Quimica kikmol | 900 | 236100 | 720 | 19870 | 831650 | 1495840 | 2154000 | 2805800 | 209436
Padrao
Termp. 220 oC 485 485 485 485 485 485 485 485 435
Fressao 220| KPa | 279807 | 2352 | 488 713 | 594,36 | 59,74 | 581 0,46 2888,9
Entaipia 220 | kJkmol | -225885 | 13436 | 13748 |-372869 | -52761 | -47709 | -50580 | -56333 T -783958 |
Eniropia 220 | kikmolK| 7956 | 1699 | 2444 | 2866 | 45 | 3052 | 3962 | 4896 | 2021 |
Temp. 0 oC 25 25 25 25 25 25 25 25 25
Pressao 0 kPFa 77,07 | 0,82 0,17 0,07 | 20,84 | =08 0,20 0,02 1013 |
Entalpia 0 Kkl | -285829 | 0 0 363520 | -74870 | -64667 |-103847 | -126148 | -235145
Entropla 0 | kJKmolK| 69,95 | 232,6 | 2326 | 261,7 | 1874 | 2498 | 3096 | 3709 100,71
Taxa de
Exergia kw - - - - - - - - 10415,0
Fisica 220
Taxa de
Exergia kW - - - - - - - - 104206,2
CQilimica 220
Taxa de
Exergla KW = = = i - - - - 114621,2
Total 220
Balanco de massa no Forno Reformador:
Z(ni -Mi )Enrmda = Z(ﬂ[ 'M" )Saidn (390)
Balango de energia:
Q +Z(nf .hi )Enrmda = Z(n‘ 'h‘i )Saida s (391)
Balango de Exergia:
(3.92)

T . .
Z 1_}:- .Qf+ZBEnrmda =ZBSﬂida+W+Ed

Para determinar as condigdes de saida dos gases pela chaminé (ponto “9207)

considerou-se por hipétese que o Forno Reformador néo troca de calor com o

ambiente (adiabatico). Isto na realidade niio ocorre, porém o uso de matenais

isolantes e refratarios reduzem sensivelmente o fluxo de calor para o meio. Assim:
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Tab.3.54 — Condigdes da carga no ponto 920

Unidade | Hz2O 02 NZ C02 MISTURA
Vazao kmoth | 520,64 | 67,60 | 19626 | 496,92 | 304785
Fragao Molar| - 0.1708 | 0,0222 | 0,643 | 0,1630 1,0000
[Exergia T - e
Quimica kvkmol | 900 3970 720 19870 3945
Padrao
Temp. 920 oC 359 359 359 350 359
[Fressdo 020| kPa 16,96 | 220 63,92 16,18 99,26 |

|Entalpia 920 kJkmol | -230170 | 10277 9851 -379109 -94556
Entropia 920 | kW/kmolK| 229,7 259,7 217,3 260,7 227,44

Temp. 0 aC 25 25 25 25 25
Pressao 0 kPa | 77,30 2,25 65,23 16,62 101,3
Entalpia 0 kJikmol | -285831 [y 0 -393520 -112986
Entropia O kdfkmol.K| 69,95 236,6 195,1 228,7 180,12
Taxa de

Exergia KW - - - - 3659,5
Fisica 920

Taxa de

Exergia kW - - - - 1313,7
Quirmica 920

[Taxa de

Exergia KW - = o - 4973,2
Total 920

Definindo a Eficiéncia Exergética do forno conforme apresentado abaixo:

(Bmo - B5 )+ (Bzzo - By )"' (sto — By )"}
o= + (Bsso - 3540)"’ (B34o a Bsso )+ (Bz3o . Bzzo)

(3.93)
(B900 + 3340 + Bazo - B920)

Assim, aplicando as equagdes acima, temos 0s seguintes resultados:

Tab.3.55 — Resultados da anélise energética e exergética para o Forno Reformador

Unidade Resultados Chservagbes
gf;i; S 0,00 Adiabético
Trosa | o
E"eirtf’fida e | KW 25559,05
E::g;:a e | o054
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3.4. Balanco exergético da planta como um todo

Cabe aqui fazer uma anilise da exergia total destruida no processo. Isto
facilita a compreensdo dos processos que ocorrem na planta, permitindo identificar e
localizar as ineficiéncias do sistema. Os dados da exergia destruida em cada um dos

equipamentos e seu impacto no processo sdo apresentados na tab. 3.56.

Tab.3.56 - Exergia destruida na planta como um todo

Eguipamento Exergia Destruida (kW) | Porcentagem (%)
Compressor de Carga 20,55 0,06
Trocador de Calor-01 110,10 0,30
Misturador-01 47,07 0,13
Dessulfurizador 0,00 0,00
Misturador-02 102407 277
Trocador de Calor-02 2885,86 7.82
Reator de Shift 197,68 0,54
[Trocador de Calor-03 759,27 2,06
[Trocador de Calor-04 4830,60 13,25
Trocador de Calor-05 410,08 (KE]
'Purgador de Vapor 0,00 0,00
Sistema de PSA 867,01 2,35
Valvula-01 4517 0,12
Vatvula-02 35,20 0,10
Valvula-03 27,11 0,07
Valvula-04 35,27 0,10
Separador-01 0,00 0,00
Tanque de Vapor 3,62 0,01
Forno Reformador 25559,05 69,23
Total da Planta 36917,70 100,00

E possivel observar o grande impacto da exergia destruida pelo forno
reformador no sistema. As ineficiéncias inerentes ao processo de combustio e de
troca de calor existentes neste equipamento, o porte do forno ¢ o grande niimero de
sistemas acoplados a cle s3o os principais motivos deste impacto.

Para facilitar o tratamento dos dados do processo no estudo termoeconémico
da planta foi feito um resumo (apresentado na tab. 3.57) dos valores de exergia fisica
¢ quimica para cada ponto do sistema estudado. Os pontos grifados em vermelho
indicam os insumos ou matérias-primas necessérias para o funcionamento da planta,
enquanto os pontos grifados em azul indicam os produtos ou resultados obtidos nos

diversos processamentos.



Tab.3.57 — Resumo da Exergia Fisica e Quimica de cada ponto do sistema

Fluxo de Exergia (MW)

oo i i Thica | Ouimica Totl
100 Gas Natural 0,9134 103,6268 104,5402
110 |Gas Natural 1,0294 103,6268 104,6561
141 Gas Natural 1,1479 103,6268 104,7747
145 Hidrogé nio (H2) 0,0346 0,9641 0,9987
150 |Gas Natural +H2 1,1796 104,5467 105,7263
160 |Géas Natural + H2 1,9086 104,5467 106,4553
170 |Gas Natural + H2 1,9086 104,5467 106,4553
210 |Gés Natural +H2 + H20 9,9136 104,2062 1141198
220 |Géas Natural + H2 + H20 10,4150 104,2062 114,6212
230 |Produto do Reformador 17,4259 115,0330 132,4589
240 |Produto do Reformador 96152 115,0330 124,6482
250 |H2 +Purga + H20 10,0736 114,3769 124,4505
260 |H2 + Purga + H20 7.2105 114,3769 121,5874
270 H2 + Purga + H20 42017 115,3222 119,56239
280 |H2 +Purga+H20 3,6680 115,4079 119,0759
290 |H2 +Purga 115,2149 115,2149 230,4297
3o Hidrogénio (H2) 2,1682 68,0504 70,2185
310 Gas Natural 0,0747 8,4239 8,4986
320 |Gés Natural 0,0394 8.4239 84633
330 Ar seco 0,0000 0,0886 0,0886
340 |Arseco 0,6322 0,0886 0,7208
350 |Vapor Superaquecido (1,3 MPa) 0,2644 00119 0,2763
360 Liquido Saturado (1,3 MPa) 0,0357 0,0119 0,0476
400 |Agua Liquida (H20) 0,0141 0,1930 0,2071
480 Liquide Comprimido (8,4 MPa) 1,0787 0,6056 1,6843
490 |Liquido Comprimido (8,4 MPa) 3,1826 0,6056 3,7882
500 |Liguido + Vapor (3,1 MPa) 3,1374 0,6056 3,7430
510 |Liquido Saturado (3,1 MPa) 1,5264 0,3329 41,8593
520 |Vapor Saturado (3,1 MPa) 6,4512 0,3329 6,7841
540 |Liquido Saturado (3,1 MPa) 1,4349 0,2483 1,3832
550 |Vapor Saturado (3,1 MPa) 48114 0,2483 5,0597
560 |Vapor Saturado (3,1 MPa) 11,7351 0,6056 12,3407
570 |Vapor Superaquecido (3,1 MPa) 14,7933 0,6056 15,3989
580 |Vapor Superaquecido (3,1 MPa) 8,3905 0,3435 8,7340
585 |Vapor Superaquecido (3,1 MPa) 0,2915 0,0119 0,3034
590 |Vapor (H20) 8,3553 0,3435 8.6988
600 Vapor Superaquecido (3,1 MPa) 6,1113 0,2502 6,3615
720 Liquido Comprimido 0,0049 0,7417 0,7466
730 Liguido Comprimido 0,0429 0,7417 0,7846
900 Purga 0,2003 47,5829 47,7832
920 Produtos da Combustéo 3,6595 1,3137 4,9732

68
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4. ANALISE TERMOECONOMICA

Termoeconomia é uma area da engenharia que combina andlise exergética €
principios de anélise econdmica para prover informagdes ao projetista do sistema ou
a seu operador relativas ao custo efetivo de operagio ou dos produtos do sistema.

Para iniciar a analise, além dos dados relativos ao fluxo de exergia em cada
ponto da planta, € preciso que se faga também uma analise criteriosa dos dados
econdmicos do sistema.

Os dados relativos aos valores de equipamentos, custo de engenharia,
construcdio entre outros foram obtidos através de planilhas de custo do projeto,
propostas comerciais e entrevistas com profissionais envolvidos na real construgio
da planta de geracfio de hidrogénio. Sob este aspecto, apesar da falta de documentos
que comprovem a veracidade das informagOes aqui utilizadas, tem-se uma
caracterizacio de custos muito atual e préxima do que acontece no mercado.

Esses dados de custo e outros parametros utilizados para realizagfo da analise

termo-econdmica sdo apresentados nos itens a seguir.

4.1. Custo dos equipamentos do processo

O investimento em qualquer projeto de engenharia tem essencialmente dois
componentes, os custos diretos e os indiretos. Os custos diretos dizem respeito ao
investimento feito em objetos permanentes como equipamentos, terra, tubulagdo,
instrumentacfio e controle, materiais diversos, equipamentos elétricos e construgdo
ou ligacio de facilidades. Os custos indiretos tem cardter provisério, porém sdo
necessarios para garantir a integragiio, construgio e o bom funcionamento dos
sistemas utilizados. Os custos indiretos sdo representados essencialmente pelos
custos de engenharia e supervisio, constru¢fo, montagem e contingéncias. No caso
da planta estudada, os custos indirctos € parte dos custos diretos (tubulagdes, terra,
instrumentacdo e elétrica) foram distribuidos proporcionalmente aos equipamentos

utilizados (tab. 4.1).
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Tab.4.1 — Investimento por equipamento (Ieq)

Investimento Realizado
(Custos diretos e indiretos)

Equipamento uss

Compressor de Carga 11.200.000,00
Trocador de Calor-01 142.000,00
Msturador-01 5.000,00
Dessulfurizador 3.570.000,00
Misturador-02 5.566766
[Trocador de Calor-02 715.000,00
Reator de Shift 1.785.000,00
Trocador de Calor-03 2.143.000,00
Trocador de Calor-04 1.650.000,00
Trocador de Caler-05 640.000,00
Purgador de Vapor 22.800,00
Sistema de PSA 6.411.000,00
Valvula-01 13.000,00
Valvula-02 13.000,00
Valvuia-03 13.000,00]
Valvula-04 13.000,00
Separador-01 5.000,00
 Tanque de Vapor 85.000,00
Forno Reformador 32.140.000,00]
Custo Total da Planta 60.570.800,00

O pais de origem dos equipamentos ¢ servigos contratados variou

consideravelmente neste projeto. Para fornecimentos estrangeiros nfio houve

problemas de conversio de moeda, ja que neste caso os contratos sempre sio

assinados em Doélar. No entanto, para computar os servigos contratados no Brasil foi

necessario aplicar um fator de conversdo entre o Real e o Délar, sendo que para isso

foi levada em conta a média dos valores do cAmbio més de novembro de 2004 [11]

[12]. Portanto a seguinte relag3o foi utilizada:

1US$=2,83 R§

4.2. Custo dos insumos do processo (Cin)

Gas Natural:

e Custo unitario: 2,20 US$/GJ

o PCI: 861.965 kl/kmol

e Massa molecular: 17,75 kg/kmol

(4.1)
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Acua liguida comprimida (85 bar):
e Custo unitério: 1,10 US$/t

4.3. Custo de operacfio e manutencio

Os gastos com energia elétrica estdo concentrados principalmente em dois
equipamentos: os Compressores de Carga € o Trocador de Calor-04. O primeiro
utiliza energia elétrica na compressdo do gas natural enquanto o segundo utiliza a
energia para movimentar os ventiladores que propiciam a convecgdo forcada no
equipamento. Vale ressaltar que a planta de geragio de hidrogénio possui um alto
nivel de automatizaco, o qual aumenta o investimento inicial mas reduz o custo de
operaciio com funcionarios.

Os custos de operagio podem ser divididos em custos fixos e custos variaveis.
Os custos fixos independem da quantidade produzida, como por exemplo os custos
com energia elétrica nos forgadores de ar do Trocador de Calor-04, que tém uma
poténcia fixa de operagio. Os custos variaveis dependem diretamente da quantidade
produzida, como por exemplo os custos com energia elétrica nos Compressores de
Carga. Quanto maior a vazdo do produto, maior sera a poténcia consumida pelo
equipamento. O custo varidvel percentual de operacao € manutengio é sempre dado
para carga maxima do sistema.

Com base em informagdes do processo, na analise dos dados e nas entrevistas
com os profissionais envolvidos foram considerados os seguintes custos de operagao

¢ Manutengao:

Custo Fixo de O&M (fomf):

e 6% do capital investido

Custo Variavel de O&M (fomv):

o 2% do capital investido
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4.4, Fator de carga

Pelos motivos mais diversos, como por exemplo uma queda na demanda do
produto ou para evitar falhas por sobrecarga ¢ para poupar 0S equipamentos, €
comum que uma determinada planta ou processo opere abaixo de sua capacidade
méxima ou até mesmo de sua capacidade nominal. Este ponto de operagdo € também
chamado de capacidade nominal. O fator de carga ¢ a relagdo entre a quantidade
produzida efetivamente e a quantidade nominal do sistema., Um sistema pode operar
no seu limite méaximo (sobrecarga), sendo o valor do fator de carga maior que 1
nestes casos. No entanto quando isso acontece o sistema sofre com problemas de
aumento de custos de manutengio e redugio na vida util do equipamento.

A planta de geragio de hidrogénio estudada foi projetada para suportar uma
sobrecarga de até 40% na capacidade nominal, porém foi considerado que o sistema

trabalha & plena carga (capacidade nominal) o que leva ao seguinte fator de carga:

Fator de Carga (fc):
e 1,00

4,5, Tempo de operagio anual

O servigo dentro de uma refinaria é continuo, sendo que poucas paradas sdo
previstas durante o ano para manutengfo e verificagao dos sistemas. Com 1s50,
considerou-se uma média de 2 semanas de parada por ano, o que leva ao seguinte

tempo de operagfo anual:

Horas Anuais de Operacdo (To):
e 3400 horas/ano
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4.6. Outras variaveis economicas

A taxa de juros utilizada e o tempo de amortizagio da planta sdo outras duas
variaveis de extrema importancia na analise econdmica. A taxa de juros depende de
uma série de fatores como as condi¢des da economia local, global, o tipo de cliente
entre outros fatores. A taxa de juros anuais utilizada neste trabalho é uma taxa de
juros média e representa com bastante proximidade os valores encontrados no
mercado atualmente [11]. Para determinar o tempo de amortizagéio da planta também

utilizou-se valores tipicos de mercado para esse tipo de empreendimento. Assim:

Taxa de Juros Anual (i).
s 15%

Tempo de Amortizacdo (n):

e 20 anos

A partir destes dois valores ¢ possivel calcular o fator de amortizacdo do

investimento (eq. 4.2):

r _ 0,15
Q+7)" 1-(1+0157"

=0,16 (4.2)

>

fa=—

4.7. Custo anual dos equipamentos

Para determinar o custo anual de cada equipamento (Caeq), bem como o

custo médio por segundo (Ceq), utilizou-se as eq. 4.3 ¢ 4.4 respectivamente:

Caeq = qu-(fa +f0mf+fc-f0mv) (4.3)
Caeq

Cegg=———— 4.4

“I= 753600 (&8

Os resultados dessa anélise para cada equipamento est3o na tab. 4.2.
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Tab.4.2 — Custos anuais € instantaneos (por segundo) de cada equipamento

Custo anual e custo por segundo de cada equipamente
Equipamento Caeq (US$/ano) Ceq (USS/s)
Compressor de Carga 2.688.000,00 0,08889
Trocador de Calor-01 34.080,00 0,00113
Misturador-01 1.200,00 0,00004
Dessulfurizador £56.800,00 0,02833
Misturador-02 1.200,00 0,00004
Trocador de Calor-02 171.600,00 0,00567
Reator de Shift 428.400,00 0,01417
Trocador de Calor-03 514.320,00 0,01701
Trocador de Calor-04 306.000,00 '0,01310/
Trocador de Calor-05 153.600,00 0,00508
Purgador de Vapor 5.472,00 0,00018
Sistema de PSA 1.538.640,00 0,05088
Valvula-01 3.120,00 0,00010
Valvula-02 3.120,00 0,00010
Valvula-03 3.120,00 0,00010
Valvula-04 3.120,00 7 0,00010
Separador-01 1,200,00 ~0,00004
Tanque de Vapor 20.400,00 ~0,00067
Forno Reformador 7.713.600,00 0,25508
Custo Total da Planta 14.536.992,00 0,48072

4.8. Custo dos produtos

Denominando custo de entrada ¢ de saida de um certo fluxo de produto como
sendo “ce” e “cs” (em US$/kJ) respectivamente, tem-se o seguinte balango de custos

(13-}

para “n” fluxos de produtos em um equipamento:

> (ce- Be), + Cedl_ > (cs- Bs), (4.4)
fe
O custo por unidade de tempo (US$/s) de um certo fluxo (Cx) € definido
como:
CcX
Cx =2 4.5
S (4.5)

Para os sistemas estudados na planta utilizou-se o critério da igualdade
sempre que havia mais de um produto no equipamento, €xceto onde indicado em
contrario. O termo relativo ao fator de carga (fc) sera omitido deste ponto em diante

j4 que o mesmo apresenta valor unitario. Com isso, fot aplicado o balango de custos
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para cada equipamento do sistema, resultando num conjunto de equagbes que

possibilitaram descobrir o custo dos produtos da planta:

Compressor de Carga

C100 " Broo +Ccamp =€y Byyg (4.6)
Trocador de Calor-01
Cpo * Biio + €50 " Biso + Crecor = Ciar " B + 6360 "B 4.7)

Misturador-01

i1 " Byt Cuus - Buas +C 01 = Ciso “ Biso (4.8)
Dessulfurizador
Cre0 * Bigo + Cdessulf = Cy30 * Byag (4.9)

Misturador-02

170 'Bno + Cs9p 'Bsgo e CMisz-oz =Gy 'Bzm (4-10)

Trocador de Calor-02

Cyap " Bazp + €510 Bsio + Cre-sz = Caa0 " Baso + €520 * Bz (4.11)
Reator de Shift
€20 " Bao + Crear = Ca50 “ Byso (4.12)

Trocador de Calor-03

Cyso * Baso + Capo * Bago + Creeos = Casa " Baso T Caso * Bygo (4.13)



Trocador de Calor-04

Cas0 " Bago T Crepy = Com By

Trocador de Calor-05

Coro * Bago F Coap - Bono + Cre-os = Cago " Baso T €10 * B

Purgador

Cago " Bagg CPurg = Cy0 " Bagp Tt Cago * Bano

Sistema de PSA

Cao0 " Bagg + Cpsy = Canp * Bgo + Cono " Bao

Valvula-01

Casp * Baoo + Crana = Csao  Bsoo

Separador

€59 " Bszo +C

Separador — C580 + Bigy + Cszs * Bos + Coo * Beo

Valvula-02

Cs50 " Bsgo + Cranoz = Cs00 * Bsno

Vilvula-03
Csgs * Bsgs + Crap s = Cas0 " Biso
Valvula-04

350 " Bayp + Crapeg = Cano By
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(4.14)

(4.15)

(4.16)

(4.17)

(4.18)

(4.19)

(4.20)

(4.21)

(4.22)
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Tanque de Vapor

Cso0 * Bsoo + 550 * Bsso T €330 * By + Crangue =

(4.23)
= Csy * Baag €510 * Bsyo + 360 - Bsgo
Forno Reformador
€50 Biso + €0 * Barg €200 * Bg + o0 * Bogo + €320 * Bang +
+Cagg * Bagg +Cyz0 " Bz +Csgg By +Css0 " Bsgo + Cromo = (4.24)

= Cyy0 * Bazg + Cie0 * Brgp T €20 Bgg +Cs9 * Bszo +Ca00 By +
+ €550 * Bsp + €0 - Boo

Como os custos dos equipamentos e os valores da exergia em cada um dos

pontos j4 foram determinadas, temos 19 equagdes que combinadas resultam na

equacfo abaixo (eq. 4.25):

Cro0 * Brog +Cras * Bras T C310 " Bago +
+ Cy39 * Bizg +Cago  Bage +Crpp - Brog + ZCeq =
= C9 " Bigg +Cagp - Bago +Cago * Bago +

+ Cono BGOO + Crp B'."‘BO + Co20 ° ‘3920

(4.25)

Que ¢é exatamente o resultado do balango de custos para a planta como um

todo. Dos valores dos insumos é possivel eliminar trés incognitas:

Co = 2,20-10°  USS/kJ (4.26)
Cyyo = 2,20-107°  US$/kJ 4.27)

Mgy - 18,015

Caro =1,10-107 . B 3600
480

=7,92-10"° USS$/kJ (4.28)

O custo de entrada do ar no sistema ¢ fun¢fio dos equipamentos utilizados
para levar o ar atmosférico até os queimadores. No caso estudado, estes custos estdo

ligados ao sistema de admissgo de ar do Forno Reformador. Sendo assim:
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g =0 USS/KJ (4.29)

O hidrogénio adicionado ao processo provem de um tanque de
armazenamento externo, sem ligacio ao sistema de geragao de hidrogénio existente.
No entanto, uma parcela do custo de producio est4 relacionada a essa entrada de
hidrogénio, sendo necessario admitir algum valor para essa incognita. Optou-se entdo
por admitir o custo deste insumo como sendo o custo do hidrogénio produzido
multiplicado por um fator de corregdo que inclui custos de transporte,

armazenamento ¢ compressio. Assim, considerou-se a seguinte hipotese:

Cias =15 €540 {4.30)

Essa hipétese nfio trard um impacto muito grande na determinacgdo dos custos
dos produtos, ja que a vazio no ponto “145” é de aproximadamente 1% da vazo
total produzida.

A 4gua introduzida no Trocador de Calor-05 tem seu valor associado ao custo
de bombeamento, tratamento e a tubulagio requerida para o transporte do fluido.
Como a temperatura da 4gua captada é igual a temperatura ambiente, ndo existem
custos associados ao aquecimento do fluido. Sendo assim, os custos associados a
4gua no ponto “720” sio considerados despreziveis em relacio aos custos do fluxo

de produtos, portanto:

Cpp =0 (4.31)

Na planta como um todo tem-se os seguintes rejeitos ou produtos:

e Hidrogénio puro (ponto “3007)

e Vapor d’4gua superaquecido (ponto “600”)

¢ Liquido saturado proveniente do Trocador de Calor-01 (ponto “3607)

e Condensado de média pressiio proveniente do Purgador (ponto “400™)

¢ Liquido comprimido proveniente do Trocador de Calor-05 (ponto “7307)

e Gases de combustio do Forno Reformador (ponto “9207)
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Utilizando o critério da igualdade dos produtos para a planta como um todo,

temos a seguinte equacao:

C300 = C360 = Caoo = Ceo0 = €130 = Co20 = CrrOD (4.32)

Com isso, obtem-se o seguinte resultado para o custo dos produtos {cprop):

Copop = 159107 USS/KJ

Portanto, o custo de cada um dos produtos da planta estudada sdo mostrados

na tabela abaixo:

Tab.4.3 — Custos por gigajoule e por hora de cada produto da planta

Custo dos Produtos da Planta de Geragéo de Hidrogénio

[Frodufo ¢ (USS/G) C (UShh)

Hidrogénio Puro 9,16 2.315,27
Vapor Superaquecido 9,16 209,75
Iiquido Saturado do 7C-01 9,16 1,57
Condensado do Purgador 9,16 6,83
Liquido Comprimido do TC-05 9,16 25,87
Gases de Combustio do Forno 9,16 163,98

Como no caso estudado os gases provenientes do Forno Reformador s@o
descartados para a atmosfera. Com o objetivo de se evitar distor¢des nos custos
obtidos, os custos dos gases de combustéo foram repassad’os para os outros produtos
do sistema. Utilizou-se como critério para esse repasse a distribui¢iio proporcional

dos custos aos outros produtos. Assim:

Tab.4.4 — Custos corrigido de cada produto da planta

Custo dos Produtos da Planta de Geragao de Hidrogénio
Equipamento ¢ (US$/GJ) C (US$/h)
Hidrogénio Puro 9,75 2.463,61
Vapor Superaguecido 9,75 223,19
Liquido Saturado do TC-01 9,75 1,67
Condensado do Purgador 9,75 7,27
Liquido Comprirmido do TC-05 9,75 27,53
Gases de Combustio do Forno 0,00 0,00
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Com isso tem-se o custo de cada componente que entra ¢ que sai da planta

produtiva resumidos na tab. 4.5, onde a cor vermeltha indica que o fluxo entra no

sistema (insumos) e a cor azul indica os fluxos que saem da planta (produtos):

Tab.4.5 — Custos dos insumos e produtos da planta de geragio de hidrogénio

P:r;to Substancia B:_;: ::m Custo de cada fluxo do sistema
|Sistema Total c(US$/GJ) | C(US$/h) | Cm (USSA)
100 |Gas Natural para Processamento 104540,1732 2,20 827,96 112,13
145 |Hidrogénio (Catalzador) 998,7007 14,62 52,56 1.787,72
400 |Condensado do Purgador 2071122 9,75 7.27 0,52
300 |Hidrogénio Puro (H2) 70218,5445 9,75 246361 1.185,86
310 (Gas Natural para Queima B498,5554 2,20 67,31 112,11
330 |Ar seco para Queima 88,5644 0,00 0,00 0,00
920 Produtos da Combustao 4973,2130 0,00 0,00 0,00
360 Liquido Saturado (1,3 MPa) do TC-01 47,6480 9,75 1,67 1,95
480 Liquido Comprimido (8,4 MPa) para TC-04 1684,3378 7,92 48,02 1,10
800 |Vapor Superaquecido (3,1 MPa) 6361,4733 9,75 223,19 12,39
720 |Liquido Comprimido para TC-05 746,6422 0,00 0,00 0,00
730 |Liquido Comprimido do TC-05 784,5895 9,75 27,53 0,52
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5. CONCLUSAO

Foi possivel observar neste trabalho que o custo de obtengZio do hidrogénio é
obtido através do método da igualdade de custos, onde todos os produtos tem o
mesmo custo exergético unitirio. A principio a aplicagio deste critério pode ser
discutida, j4 que o objetivo principal é a obtengdo de hidrogénio puro, sendo os
outros fluxos presentes no processo subprodutos da produgao. No entanto, o uso
desses subprodutos por outras areas e processos presentes na refinaria pode
caracterizar estes subprodutos como essenciais para outros processos, sendo valida
portanto a aplicagdio do critério.

O rejeito dos gases do Forno Reformador ¢ ouiro ponto que pode ser
discutido. Esses gases apresentam energia térmica suficiente para aquecer outros
produtos que necessitam desse potencial térmico. Apesar do projeto estudado nio
considerar o aproveitamento desses gases, um estudo mais apurado deveria ser feito
sobre esse aproveitamento.

O custo de produgdio do hidrogénio obtido neste trabalho, 9,16 US$/GJ
(1.279,5 US$/-§, se apresenta dentro dos padrdes encontrados no mercado. Uma
pesquisa realizada pela Internet mostrou valores de 7,0 US$/GJ no comeco de 1994
[8] [10] [13], sendo que se corrigido por indices pertinentes provavelmente estara
bem préximo ao valor encontrado. Porém cabe ressaltar que a metodologia para
obtencdo do valor comparativo (base energética ou exergética) ndo foi especificada o
que pode modificar sensivelmente o valor encontrado.

Por fim, observou-se que estudo termo-econdmico de sistemas € processos
mostrou-se uma ferramenta importante na obtengio de dados de dificil avaliagéo. Os
custo de produtos provenientes de processos termoquimicos normaimente sao
calculados com base em critérios de encrgéticos, sendo que raramente a
disponibilidade energética, a variagdo de exergia ou a exergia destruida sdo levadas
em conta. O estudo termoecondmico tris em sua aplicagdo néo somente 0s critérios
provenientes da 1" Lei da Termodinimica, mas também utiliza de forma racional
critérios relativos a 2* Lei e suas implicagdes na identificagio das ineficiéncias e

irreversibilidades de um processo.
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7. ANEXOS

A.1 — Planta Sintese da Unidade de Geragao de Hidrogénio.

A.2 — Cédigo fonte utilizado para verificar as propriedades dos fluidos.

84
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A.1 - Planta Sintese da Unidade de GeragZo de Hidrogénio
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A.2 — Cédigo fonte utilizado para verificar as propriedades dos fluidos

"Balango de energia no pto 141"

"Condigdes de saida - (Gas Natural )"

Ts=188
Ps=3085,9

"Condi¢des padriio (environment)”

To=25
Po=101,3

"Vazio molar de cada componente(kmol/h)"

nN2=3,05
nC02=1,33
nCH4=371,52
nC2H6=37,34
nC3H8=3,63
nC4H10=0,29

"Vazdo molar total (kmol/h)"

ntot=nN2+nCO2-+nCH4+nC2H6+nC3HE+nC4H10

"Fragiio molar de cada componente do Gas Natural”

yN2=nN2/ntot
yCO2=nCO2/ntot
yCH4=nCH4/ntot
yC2H6=nC2H6/ntot
yC3H8=nC3H8/ntot
yC4H10=nC4H10/ntot

"PressOes parciais do GN na saida (kPa)"

psN2=Ps*yN2
psCO2=Ps*yCO2
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psCH4=Ps*yCH4
psC2ZH6=Ps*yC2H6
psC3H8=Ps*yC3HS8
psC4H10=Ps*yC4H10

"Pressdes parciais na condigfio padrio (kPa)"

poN2=Po*yN2
poCO2=Po*yCO2
poCH4=Po*yCH4
poC2H6=Po*y(C2H6
poC3H8=Po*yC3HS8
poC4H10=Po*yC4H10

"Entalpia de saida de cada componente do Gas Natural (fluido 2)"

hsN2=ENTHALPY (N2, T=Ts)
hsCO2=ENTHALPY(CO2;T=Ts)
hsCH4=ENTHALPY(CH4;T=Ts)
hsC2H6=ENTHALPY(C2H6;T=Ts)
hsC3H8=ENTHALPY(C3H8;T=Ts)
hsC4H10=ENTHALPY(C4H10;T=Ts)

"Entropia de saida de cada componente do Gas Natural”

ssN2=ENTROPY(N2;T=Ts;P=psN2)
ssCO2=ENTROPY (CO2;T=Ts;P=psCQ2)
ssCH4=ENTROPY(CH4,T=Ts;P=psCH4)
ssCZH6=ENTROPY (C2H6;T=Ts;P=psC2H6)
ssC3H8=ENTROPY(C3HS8;T=Ts;P=psC3HS8)
ssC4H10=ENTROPY(C4H10;T=Ts;P=psC4H10)

"Entalpia de saida de cada componente do Gas Natural (fluido 2)"

hoN2=ENTHALPY(N2;T=To)
hoCO2=ENTHALPY(CO2;T=To)
hoCH4=ENTHALPY(CH4;T=To)
hoC2H6=ENTHALPY (C2H6;T=To)
hoC3HS8=ENTHALPY(C3HS8;T=To)
hoC4H10=ENTHALPY(C4H10;T=To)

"Entropia de saida de cada componente do Gas Natural"

soN2=ENTROPY(N2;T=To;P=poN2)



s0CO2=ENTROPY(CO2;T=To;P=poCO2)
soCH4=ENTROPY(CH4;T=To;P=poCH4)
s0C2H6=ENTROPY(C2H6;T=To;P=poC2H6)
soC3H8=ENTROPY(C3HS&;T=To;P=poC3H3)
soC4H10=ENTROPY(C4H10;T=To;P=poC4H10)

"'Balanco de energia no pto [50"

"Condi¢es de saida - (Gés Natural )"

Ts=173
Ps=3085,9

"Condi¢des padrio (environment)"

To=25
Po=101,3

"“Vazdo molar de cada componente(kmol/h)"

nH2=14,7
nN2=3,05
nC0O2=1,33
nCH4=371,52
nC2H6=37,34
nC3H8=3,63
nC4H10=0,29

"Vazdo molar total (kmol/h)"

ntot=nH2+nN2-+nCO2+nCH4+nC2H6+nC3IH8+nC4H10

"Fragdo molar de cada componente do Gas Natural”

yH2=nH2/ntot
yN2=nN2/ntot
yCO2=nCO2/ntot
yCH4=nCH4/ntot
yC2H6=nC2H6/ntot
yC3H8=nC3H8/ntot
yC4H10=nC4H10/ntot



"Pressdes parciais do GN na saida (kPa)"

psH2=Ps*yH?2
psN2=Ps*yN2
psCO2=Ps*yCO2
psCH4=Ps*yCH4
psC2H6=Ps*yC2H6
psC3H8=Ps*yC3HS8
psC4H10=Ps*yC4H10

"Pressbes parciais na condigio padrao (kPa)"

poH2=Po*yH2
poN2=Po*yN2
poCO2=Po*yCO2
poCH4=Po*yCH4
poC2H6=Po*yC2H6
poC3H8=Po*yC3HS8
poC4H10=Po*yC4H10

"Entalpia de saida de cada componente do Gés Natural (fluido 2)"

hsH2=ENTHALPY (H2;T=Ts)
hsN2=ENTHALPY (N2;T=Ts)
hsCO2=ENTHALPY(CO2;T=Ts)
hsCH4=ENTHALPY(CH4;T=Ts)
hsC2H6=ENTHALPY (C2H6;T=Ts)
hsC3HE=ENTHALPY(C3H8;T=Ts)
hsC4H10=ENTHALPY(C4H10;T=Ts)

"Entropia de saida de cada componente do Gés Natural”

ssH2=ENTROPY (H2;T=Ts;P=psH2)
ssN2=ENTROPY (N2;T=Ts;P=psN2)
ssCO2=ENTROPY(CO2;T=Ts;P=psCO2)
ssCH4=ENTROPY{CH4;T=Ts;P=psCH4)
ssC2H6=ENTROPY(C2H6;T=Ts;P=psC2H0)
ssC3H8=ENTROPY(C3HS8;T=Ts;P=psC3HS8)
ssC4H10=ENTROPY(C4H10;T=Ts;P=psC4H10)

"Entalpia de saida de cada componente do Gas Natural (fluido 2)"
hoH2=ENTHALPY(H2;T=To)

hoN2=ENTHALPY(N2;T=To)
hoCO2=ENTHALPY(CO2;T=To)
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hoCH4=ENTHALPY(CH4;T=To)
hoC2H6=ENTHALPY(C2H6;T=To)
hoC3H8=ENTHALPY(C3H8;T=To)
hoC4H10=ENTHALPY(C4H10;T=To)

"Entropia de saida de cada componente do Gas Natural”

soH2=ENTROPY (H2;T=To;P=poH2)}
soN2=ENTROPY(N2;T=To;P=poN2)
s0CO2=ENTROPY(CO2;T=To;P=poCO2)
soCH4=ENTROPY(CH4,;T=To;P=poCH4)
s0C2H6=ENTROPY (C2H6;T=To;P=poC2H6)
s0C3H8=ENTROPY (C3HS8;T=To;P=poC3HS8)
s0C4H10=ENTROPY(C4H10;T=To;P=poC4H10}

"{Balango de energia no pto 210"

"Condi¢des de saida - (Géas Natural )"

Ts=421,3
Ps=2928,3

"Condi¢des padriio (environment)™

To=25
Po=101,3

"Vazio molar de cada componente(kmol/h)"

nH20=1373,93
nH2=14,7
nN2=3,05
nCO2=1,33
nCH4=371,52
nC2H6=37,34
nC3H8=3,63
nC4H10=0,29

"Vazdo molar total (kmol/h)"

ntot=nH20+nH2+nN2+nCO2+nCH4+nC2H6+nC3H8+nC4H10



"Fragdo molar de cada componente do Gas Natural"

yH20=nH2O/ntot
yH2=nH2/ntot
yN2=nN2/ntot
yCO2=nCO2/ntot
yCH4=nCH4/ntot
yC2H6=nC2H6/mntot
yC3H8=nC3H8/ntot
yC4H10=nC4H10/ntot

"Pressdes parciais do GN na saida (kPa)"

psH20=Ps*yH20
psH2=Ps*yH2
psN2=Ps*yN2
psCO2=Ps*yCO2
psCH4=Ps*yCH4
psC2H6=Ps*yC2H6
psC3H8=Ps*yC3HSE
psC4H10=Ps*yC4H10

"Pressoes parciais na condi¢io padrio (kPa)"

poH20=Po*yH20
poH2=Po*yH2
poN2=Po*yN2
poCO2=Po*yCO2
poCH4=Po*yCH4
poC2H6=Po*yC2H6
poC3H8=Po*yC3HS8
poC4H10=Po*y(C4H10

"Entalpia de saida de cada componente do Gas Natural (fluido 2)"

hsH20=ENTHALPY (steam;T=Ts;P=PsH20)-287718
hsH2=ENTHALPY(H2;T=Ts)
hsN2=ENTHALPY(N2;T=Ts)
hsCO2=ENTHALPY(CO2;T=Ts)
hsCH4=ENTHALPY(CH4;T=Ts)
hsC2H6=ENTHALPY (C2H6;T=Ts)
hsC3HE=ENTHALPY(C3H8;T=Ts)
hsC4H10=ENTHALPY(C4H10;T=Ts)
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"Entropia de saida de cada componente do Gas Natural"

ssH2O=ENTROPY (steam; T=Ts;P=psH20)+63,3365
ssH2=ENTROPY(H2;T=Ts;P=psH2)
ssN2=ENTROPY(N2;T=Ts;P=psN2}
ssCO2=ENTROPY(CO2;T=Ts;P=psCO2)
ssCH4=ENTROPY(CH4;T=Ts;P=psCH4)
ssC2H6=ENTROPY(C2H6;T=Ts;P=psC2H6)
ssC3H8=ENTROPY(C3HS8;T=Ts;P=psC3Hg)
$sC4H10=ENTROPY(C4H10;T=Ts;P=psC4H10)

"Entalpia de saida de cada componente do Gas Natural (fluido 2)"

hoH20=ENTHALPY (steam;T=To;P=PoH20)-287718
hoH2=ENTHALPY(H2;T=To)

hoN2=ENTHALPY (N2;T=To)
hoCO2=ENTHALPY(CO2;T=T0o)
hoCH4=ENTHALPY(CH4,T=To)
hoC2H6=ENTHALPY(C2H6;T=To)
hoC3H8=ENTHALPY(C3HS8;T=To)
hoC4H10=ENTHALPY (C4H10;T=To)

"Entropia de saida de cada componente do Gés Natural"

soH20=ENTROPY (steam;T=To;P=poH20)+63,3365
soH2=ENTROPY(H2;T=To;P=poH2)
soN2=ENTROPY(N2;T=To;P=poN2)
s0CO2=ENTROPY(CO2;T=To;P=poCO?2)
soCH4=ENTROPY (CH4;T=To;P=poCH4)
soC2H6=ENTROPY(C2H6; T=To;P=poC2H6)
soC3H8=ENTROPY(C3HS&;T=To;P=poC3HS)
soC4H10=ENTROPY(C4H10;T=To;P=poC4H10)

"IPropriedades ponto 220"
"Condigdes de entrada - fluido 1 (dgua)"”
Tle=4306

P1e=2928,3

"Condigdes de entrada - fluido 2 (Gés Natural)”

T2e=400
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P2e=29283

"Condi¢des de saida - (Gas Natural + H20)"

Ts=485
Ps=2888,9

"Condigdes padrio (environment)"

To=25
Po=101,3

"Vazdo molar de cada componente(kmol/h)"

nH2=14,7
nN2=3,05
nCO2=1,33
nCH4=371,52
nC2H6=37,34
nC3H8=3,63
nC4H10=0,29
nH20=1373,93

"Vazdo molar total (kmol/h)"
ntot=nH2+nN2+nCO2+nCH4+nC2H6+nC3H8+nC4H10+nH20
"Fra¢do molar de cada componente do Gas Natural”

yH2=nH2/ntot
yN2=nN2/ntot
yCO2=nCO2/ntot
yCH4=nCH4/ntot
yC2H6=nC2H6/ntot
yC3H8=nC3H8/ntot
yC4H10=nC4H10/ntot
yH20=nH20/ntot

"Pressdes parciais do GN na saida (kPa)"

psH2=Ps*yH2
psN2=Ps*yN2



psCO2=Ps*yCO?2
psCH4=Ps*yCH4
psC2H6=Ps*yC2H6
psC3H8=Ps*yC3HE&
psC4H10=Ps*yC4H10
psH20=Ps*yH20

"Pressdes parciais na condigfo padriio (kPa)"

poH2=Po*yH2
poN2=Po*yN2
poCO2=Po*yCO2
poCH4=Po*yCH4
poC2H6=Po*yC2H6
poC3H8=Po*yC3HS8
poC4H10=Po*yC4H10
poH20=Po*yH20

"Entalpia de saida de cada componente do Gas Natural (fluido 2)"

hsH2=ENTHALPY(H2;T=Ts)
hsN2=ENTHALPY(N2;T=Ts)
hsCO2=ENTHALPY(CO2;T=Ts)
hsCH4=ENTHALPY(CH4;T=Ts)
hsC2H6=ENTHALPY(C2H6;T=Ts)
hsC3H8=ENTHALPY(C3HS§;T=Ts)
hsC4H10=ENTHALPY{C4H10;T=Ts)
hsH20=ENTHALPY (steam; T=Ts;P=pstH20)-287718

"Entropia de saida de cada componente do Gés Natural”

ssH2=ENTROPY(H2;T=Ts;P=psH2)
ssN2=ENTROPY (N2;T=Ts;P=psN2)
ssCO2=ENTROPY(CO2;T=Ts;P=psCO2)
ssCHA=ENTROPY(CH4;T=Ts;P=psCH4)
ssC2H6=ENTROPY (C2H6;T=Ts;P=psC2H6)
ssC3H8=ENTROPY (C3H8;T=Ts;P=psC3H8)
ssC4H10=ENTROPY(C4H10;T=Ts;P=psC4H10)
ssH20=ENTROPY (steam; T=Ts;P=psH20)+63,3365

"Entalpia de saida de cada componente do Gas Natural (fluido 2)"
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hoH2=ENTHALPY(H2;T=To)
hoN2=ENTHALPY(N2;T=To)
hoCO2=ENTHALPY(CO2;T=To)
hoCH4=ENTHALPY(CH4;T=To)
hoC2H6=ENTHALPY(C2ZH6;T=To)
hoC3H8=ENTHALPY(C3H8;T=To)
hoC4H10=ENTHALPY(C4H10;T=To)
hoH20=ENTHALPY (steam; T=To;P=poH20)-287718

"Entropia de saida de cada componente do Gas Natural"

soH2=ENTROPY (H2;T=To;P=poH2)
soN2=ENTROPY(N2;T=To;P=poN2)
s0CO2=ENTROPY(CO2;T=To;P=poCO2)
soCH4=ENTROPY(CH4,T=To;P=poCH4)
s0C2H6=ENTROPY(C2H6;T=T0;P=poC2H6)
soC3H8=ENTROPY(C3H8;T=To;P=poC3HR8)
s0C4H10=ENTROPY(C4H10;T=To;P=poC4H10)
soH20=ENTROPY (steam;T=To;P=poH20)+63,3365

"|Balanco de energia no pto 230"

"Condi¢bes de saida - (Gas Natural + H20)"

Ts=840
Ps=2583,5

"Condi¢des padrao (environment)”

To=25
Po=101,3

"Vazio molar de cada componente(kmol/h)"

nH20=909,24
nH2=1089,29
nN2=3,05
nCO0=190,77
nC02=138,29
nCH4=130,5



"Vazao molar total (kmol/h)"

ntot=nH20+nH2+nN2+nCO+nCO2+nCH4

"Fragio molar de cada componente do Gés Natural®

yH20=nH2O/ntot
yH2=nH2/ntot
yN2=nN2/ntot
yCO=nCO/ntot
yC02=nCO2/ntot
yCH4=nCH4/ntot

"Pressdes parciais do GN na saida (kPa)"

psH20=Ps*yH20
psH2=Ps*yH2
psN2=Ps*yN2
psCO=Ps*yCO
psCO2=Ps*yCO2
psCH4=Ps*yCH4

"Pressdes parciais na condicio padrio (kPa)"
¢caop

poH20=Po*yH20
poH2=Po*yH?2
poN2=Po*yN2
poCO=Po*yCO
poCO2=Po*yCO2
poCH4=Po*yCH4

"Entalpia de saida de cada componente do Gas Natural (fluido 2)"

hsH20=ENTHALPY (steam; T=Ts;P=psH20)-287718
hsH2=ENTHALPY (H2;T=Ts)
hsN2=ENTHALPY(N2;T=Ts)
hsCO=ENTHALPY(CO;T=Ts)
hsCO2=ENTHALPY(CO2;T=Ts)
hsCH4=ENTHALPY(CH4;T=Ts)

"Entropia de saida de cada componente do Gés Natural”
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ssH20=ENTROPY (steam;T=Ts;P=psH20)+63,3365
ssH2=ENTROPY(H2;T=Ts;P=psH2)
ssN2=ENTROPY(N2;T=Ts;P=psN2)
ssCO=ENTROPY(CO;T=Ts;P=psCO)
ssCO2=ENTROPY(CO2;T=Ts;P=psCO2)
ssCH4=ENTROPY(CH4;T=Ts;P=psCH4)

"Entalpia de saida de cada componente do Gas Natural (fluido 2)"

hoH2O=ENTHALPY (steam;T=To;P=poH20)-287713
hoH2=ENTHALPY(H2;T=To)
hoN2=ENTHALPY(N2;T=To)
hoCO=ENTHALPY(CO;T=To)
hoCO2=ENTHALPY(CO2;T=To)
hoCH4=ENTHALPY(CH4;T=To)

"Entropia de saida de cada componente do Gas Natural”

soH20=ENTROPY (steam;T=To;P=poH20)+63,3365
soH2=ENTROPY (H2;T=To;P=poH2}
soN2=ENTROPY(N2;T=To;P=poN2)
soCO=ENTROPY(CO;T=To;P=poCO)
soCO2=ENTROPY(CO2;T=To;P=poCO2)
soCH4=ENTROPY(CH4;T=To;P=poCH4)

"!Balango de energia no pto 240"

"Condi¢des de saida - (Gas Natural + H20)"
Ts=371

Ps=2534,3

*"Condi¢des padrio (environment)"

To=25

Po=101,3

"Vazio molar de cada componente(kmol/h)"

nH20=909,24
nH2=1089,29
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nN2=3,05
nCO=190,77
nC0O2=138,29
nCH4=130,5

"Vazdo molar total (kmol/h)”

ntot=nH2O0+nH2-+nN24+nCO-+mCO2+nCH4

"Fragdo molar de cada componente do Gas Natural”

yH20=nH20/ntot
yH2=nH2/ntot
yN2=nN2/ntot
yCO=nCO/ntot
yCO2=nCO2/ntot
yCH4=nCH4/ntot

"Pressdes parciais do GN na saida (kPa)"

psH20=Ps*yH20
psH2=Ps*yH?2
psN2=Ps*yN2
psCO=Ps*yCO
psCO2=Ps*yCO2
psCH4=Ps*yCH4

"Pressoes parciais na condi¢ao padrio (kPa)"

poH20=Po*yH20
poH2=Po*yH2
poN2=Po*yN2
poCO=Po*yCO
poCO2=Po*yCO2
poCH4=Po*yCH4

"Entalpia de saida de cada componente do Gas Natural (fluido 2)"

hsH20=ENTHALPY (steam; T=T's;P=psH20)-287718

hsH2=ENTHALPY(H2;T=Ts)
hsN2=ENTHALPY(N2;T=Ts)
hsCO=ENTHALPY(CO;T=Ts)
hsCO2=ENTHALPY(CO2;T=Ts}
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hsCH4=ENTHALPY(CH4;T=Ts)

"Entropia de saida de cada componente do Gas Natural”

ssH20=ENTROPY (steam; T=Ts;P=psH20)+63,3365
ssH2=ENTROPY(H2;T=Ts;P=psH2)
ssN2=ENTROPY(N2;T=Ts;P=psN2)
ssCO=ENTROPY(CO;T=Ts;P=psCO)
ssCO2=ENTROPY{(CO2;T=Ts;P=psCO2)
ssCH4=ENTROPY(CH4;T=Ts;P=psCH4)

"Entalpia de saida de cada componente do Gas Natural (fluido 2)"

hoH20=ENTHALPY (steam; T=To;P=poH20)-287718
hoH2=ENTHALPY(H2;T=To)
hoN2=ENTHALPY(N2;T=To)
hoCO=ENTHALPY(CO;T=To)
hoCO2=ENTHALPY(CO2;T=To)
hoCH4=ENTHALPY(CH4;T=To)

"Entropia de saida de cada componente do Gas Natural"

soH20=ENTROPY(steam; T=To;P=poH20)+63,3365
soH2=ENTROPY(H2;T=To;P=poH2)
soN2=ENTROPY (N2;T=To;P=poN2)
s0CO=ENTROPY(CO;T=To;P=poCQO})
s0CO2=ENTROPY(CO2;T=To;P=poCO2)
soCH4=ENTROPY(CH4;T=To;P=poCH4)

"IBalanco de energia no pto 250"

"Condi¢des de saida - (Gas Natural + H20)"
Ts=428

Ps=24555

"Condig¢des padrio (environment)”

To=25
Po=101,3
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"Vazao molar de cada componente(kmol/h)"

nH20=777,69
nH2=1220,84
nN2=3,05
nC0=59,22
nC02=269,84
nCH4=130,5

"Vazdo molar total (kmol/h)”

ntot=nH20-+nH24+nN2-+nCO+nCO2+nCH4

"Fracdo molar de cada componente do Gés Natural”

yH20=nH2O/ntot
yH2=nH2/ntot
yN2=nN2/ntot
yCO=nCO/ntot
yC0O2=nCO2/ntot
yCH4=nCH4/ntot

"Press&es parciais do GN na saida (kPa)"

psH20=Ps*yH20
psH2=Ps*yH2
psN2=Ps*yN2
psCO=Ps*yCO
psCO2=Ps*yCO2
psCH4=Ps*yCH4

"Pressdes parciais na condi¢o padrao (kPa)"

poH20=Po*yH20
poH2=Po*yH2
poN2=Po*yN2
poCO=Po*yCO
poCO2=Po*yCO2
poCH4=Po*yCH4

"Entalpia de saida de cada componente do Gas Natural (fluido 2)"
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hsH2O=ENTHALPY (steam;T=Ts;P=psH20)-287718
hsH2=ENTHALPY(H2;T=Ts)
hsN2=ENTHALPY(N2;T=Ts)
hsCO=ENTHALPY{(CO;T=Ts)
hsCO2=ENTHALPY(CO2;T=Ts)
hsCH4=ENTHALPY(CH4;T=Ts)

"Entropia de saida de cada componente do Gas Natural”

ssH2O=ENTROPY (steam; T=Ts;P=psH20)+63,3365
ssH2=ENTROPY(H2;T=Ts;P=psH2)
ssN2=ENTROPY(N2;T=Ts;P=psN2)
ssCO=ENTROPY (CO;T=Ts;P=psCO)
ssCO2=ENTROPY(CO2;T=Ts;P=psCO2)
ssCH4=ENTROPY(CH4;T=Ts;P=psCH4)

"Entalpia de saida de cada componente do Gas Natural (fluido 2)"

hoH20=ENTHALPY (steam; T=To;P=poH20)-287718
hoH2=ENTHALPY(H2;T=To)
hoN2=ENTHALPY(N2;T=To)
hoCO=ENTHALPY(CO;T=To)
hoCO2=ENTHALPY(CO2;T=To)
hoCH4=ENTHALPY{CH4;T=To)

"Entropia de saida de cada componente do Gés Natural"

soH20=ENTROPY(steam;T=To;P=poH20)+63,3365
soH2=ENTROPY(H2,T=To;P=poH2)
soN2=ENTROPY(N2;T=To;P=poN2)
soCO=ENTROPY(CO; T=To;P=poCO)
soCO2=ENTROPY(CO2;T=To;P=poCO2)
soCH4=ENTROPY(CH4;T=To;P=poCH4)

"Balango de energia no pto 260"

"Condicdes de saida - (Gas Natural + H20)"

Ts=184
Ps=2386,5



"Condigdes padrio (environment)”

To=25
Po=101,3

"Vaz#do molar de cada componente(kmol/h)"

nH20=777,69
nH2=1220,84
nN2=3,05
nCO=59,22
n(C02=269,84
nCHA4=130,5

"Vazdo molar total (kmol/h)"

ntot=nH2OQ-+nH2-+nN2+nCO+nCO2--nCH4

"Fragiio molar de cada componente do Gas Natural"

yH20=nH2O/ntot
yH2=nH2/ntot
yN2=nN2/ntot
yCO=nCO/ntot
yC02=nCO2/ntot
yCH4=nCH4/ntot

"Pressdes parciais do GN na saida (kPa)"

psH20=Ps*yH20
psH2=Ps*yH2
psN2=Ps*yN2
psCO=Ps*yCO
psCO2=Ps*yCQO2
psCH4=Ps*yCH4

"Pressdes parciais na condigdo padrio (kPa)"

poH20=Po*yH20
poH2=Po*yH2
poN2=Po*yN2
poCO=Po*yCO
poCO2=Po*yCO2
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poCH4=Po*yCH4

"Entalpia de saida de cada componente do Gas Natural (fluido 2)"

hsH20=ENTHALPY(steam;T=Ts;P=psH20)-287718
hsH2=ENTHALPY (H2;T=Ts)
hsN2=ENTHALPY(N2;T=Ts)
hsCO=ENTHALPY(CO;T=Ts)
hsCO2=ENTHALPY(CO2;T=Ts)
hsCH4=ENTHALPY (CH4;T=Ts)

"Entropia de saida de cada componente do Gas Natural”

ssH20=ENTROPY (steam; T=Ts;P=psH20)+63,3365
ssH2=ENTROPY (H2;T=Ts;P=psH2)
ssN2=ENTROPY(N2;T=Ts;P=psN2)
$ssCO=ENTROPY{(CO;T=Ts;P=psCO)
ssCO2=ENTROPY(CO2;T=Ts,P=psCO2)
ssCH4=ENTROPY(CH4;T=Ts;P=psCH4)

"Entalpia de saida de cada componente do Gas Natural (fluido 2)"

hoH2O=ENTHALPY (steam;T=To;P=poH20)-287718
hoH2=ENTHALPY(H2;T=To)
hoN2=ENTHALPY(N2;T=To)
hoCO=ENTHALPY(CO;T=To)
hoCO2=ENTHALPY(CO2;T=To)
hoCH4=ENTHALPY(CH4;T=To)

"Entropia de saida de cada componente do Gas Natural”

soH2O=ENTROPY (steam; T=To;P=poH20)+63,3365
soH2=ENTROPY(H2;T=To;P=poH2)
soN2=ENTROPY(N2;T=To;P=poN2)
soCO=ENTROPY(CO;T=To;P=poCO)
soCO2=ENTROPY(CO2;T=To;P=poC0O2)
soCH4=ENTROPY(CH4;T=To;P=poCH4)

"IBalanco de energia no pto 270"

"Condi¢des de saida - (Gas Natural + H20)"
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Ts=70
Ps=2337,3

"Condi¢des padrdo (environment)"

To=25
Po=101,3

"Vaziio molar de cada componente(kmol/h)"

nH20=32,83
nH2=1220,84
nN2=3,05
nC0=59,22
nC02=269,84
nCH4=130,5

"Vazio molar total (kmol/h)"

ntot=nH20+nH2+nN2-+nCO+nCO2+nCH4

"Iracéio molar de cada componente do Gas Natural"

yH20=nH2O/ntot
yH2=nH2/ntot
yN2=nN2/ntot
yCO=nCO/mntot
yCO2=nCO2/ntot
yCH4=nCH4/ntot

"Pressdes parciais do GN na saida (kPa)"

psH20=Ps*yH20
psH2=Ps*yH2
psN2=Ps*yN2
psCO=Ps*yCO
psCO2=Ps*yCO2
psCH4=Ps*yCH4

"PressGes parciais na condi¢fio padrio (kPa)"
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poH20=Po*yH20
poH2=Po*yH2
poN2=Po*yN2
poCO=Po*yCO
poCO2=Po*yCO2
poCH4=Po*yCH4

"Entalpia de saida de cada componente do Gés Natural (fluido 2)"

hsH20=ENTHALPY (steam; T=Ts;X=1)-287718
hsH2=ENTHALPY(H2;T=T5s)
hsN2=ENTHALPY{(N2;T=Ts)
hsCO=ENTHALPY(CO;T=Ts)
hsCO2=ENTHALPY(CO2;T=Ts)
hsCH4=ENTHALPY(CH4;T=Ts)

"Entropia de saida de cada componente do Gés Natural”

ssH2O=ENTROPY (steam;T=Ts;X=1)+63,3365
ssH2=ENTROPY(H2;T=Ts;P=psH2)
ssN2=ENTROPY(N2;T=Ts;P=psN2)
ssCO=ENTROPY(COQ;T=Ts;P=psCO)
ssCO2=ENTROPY(CO2;T=Ts;P=psCO2)
ssCH4=ENTROPY(CH4;T=Ts;P=psCH4)

"Entalpia de saida de cada componente do Gas Natural (fluido 2)"

hoH20=ENTHALPY (steam;T=To;P=poH20)-287718
hoH2=ENTHALPY(H2;T=To)
hoN2=ENTHALPY(N2;T=To)
hoCO=ENTHALPY(CO;T=To)
hoCO2=ENTHALPY(CO2;T=To)
hoCH4=ENTHALPY(CH4;T=To)

"Entropia de saida de cada componente do Gas Natural”

soH20O=ENTROPY (steam;T=To;P=poH20)+63,3365
soH2=ENTROPY(H2;T=To;P=poH2)
soN2=ENTROPY (N2;T=To;P=poN2)
s0CO=ENTROPY(CO;T=To;P=poCO)
s0CO2=ENTROPY(CO2;T=To;P=poCO2)
soCH4=ENTROPY (CH4;T=To;P=poCH4)



"tBalanco de energia no pto 280"

"Condig¢des de saida - (Gas Natural + H20)"

Ts=40
Ps=2189,5

"Condig¢des padrio (envirenment)"

To=25
Po=101,3

"Vazdo molar de cada componente(kmol/h)

nH20=5,7
nH2=1220,84
nN2=3,05
nC0=59,22
nC02=269,84
nCH4=130,5

"Vazdo molar total (kmol/h)"

ntot=nH2O+nH2+nN2+nCO+nCO2+nCH4

"Fragio molar de cada componente do Gas Natural”

yH20=nH2O/ntot
yH2=nH2/ntot
yN2=nN2/ntot
yCO=nCO/ntot
yCO2=nCO2/ntot
yCH4=nCH4/ntot

"Pressdes parciais do GN na saida (kPa)"

psH20=Ps*yH20
psH2=Ps*yH2
psN2=Ps*yN2
psCO=Ps*yCO
psCO2=Ps*yCO2
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psCH4=Ps*yCH4

"Pressdes parciais na condig¢io padrdo (kPa)"

poH20=Po*yH20
poH2=Po*yH2
poN2=Po*yN2
poCO=Po*yCO
poCO2=Po*yCO2
poCH4=Po*yCH4

"Entalpia de saida de cada componente do Gas Natural (fluide 2)"

hsH20=ENTHALPY (stcam;T=Ts;X=1)-287718
hsH2=ENTHALPY (H2;T=Ts)
hsN2=ENTHALPY(N2;T=Ts)
hsCO=ENTHALPY(CO;T=Ts)
hsCO2=ENTHALPY(CO2;T=Ts)
hsCH4=ENTHALPY (CH4;T=Ts)

"Entropia de saida de cada componente do Gas Natural"

ssH2O=ENTROPY (steam; T=Ts;X=1)+63,3365
ssH2=ENTROPY (H2;T=Ts;P=psH2)
ssN2=ENTROPY (N2;T=Ts;P=psN2)
ssCO=ENTROPY(CO;T=Ts;P=psCO)
ssCO2=ENTROPY(CO2;T=Ts;P=psCO2)
ssCH4=ENTROPY(CH4;T=Ts;P=psCH4)

"Entalpia de saida de cada componente do Gas Natural (fluido 2)

hoH20=ENTHAILPY(steam;T=To;P=poH20)-287718
hoH2=ENTHALPY(H2;T=To)
hoN2=ENTHALPY(N2;T=To}
hoCO=ENTHALPY(CO;T=To)
hoCO2=ENTHALPY(CO2;T=To)
hoCH4=ENTHALPY(CH4;T=To)

"Entropia de saida de cada componente do Gas Natural"
soH20=ENTROPY (steam;T=To;P=poH20)+63,3365

soH2=ENTROPY (H2;T=To;P=poH2)
soN2=ENTROPY(N2;T=To;P=poN2)
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s0CO=ENTROPY(CO;T=To;P=poCO)
soCO2=ENTROPY (CO2;T=To;P=poCO2)
soCH4=ENTROPY(CH4;T=To;P=poCH4)

"'Balanco de energia no pto 300"

"Condic¢des de saida - (Purga)”

Ts=43,7

Ps=2091,02

"Condi¢cdes padrio (environment)”

To=25

Po=101,3

"Vazio molar de cada componente(kmol/h)"
nH2=1037,7

nN2=1,04

"Vazio molar total (kmol/h)"

ntot=nH24nN2

"Fracio molar de cada componente do Gas Natural”

yH2=nH2/ntot
yN2=nN2/ntot

"Pressdes parciais do GN na saida (kPa)"
psH2=Ps*yH2
psN2=Ps*yN2

"Pressdes parciais na condigio padrio (kPa)"

poH2=Po*yH2
poN2=Po*yN2



"Entalpia de saida de cada componente do Gas Natural (fluido 2)"

hsH2=ENTHALPY (H2;T=Ts)
hsN2=ENTHALPY(N2;T=Ts)

"Entropia de saida de cada componente do Gas Natural”

ssH2=ENTROPY (H2;T=Ts;P=psH2)
ssN2=ENTROPY(N2;T=Ts;P=psN2)

"Entalpia de saida de cada componente do Gés Natural (fluido 2)"

hoH2=ENTHALPY(H2;T=To)
hoN2=ENTHALPY(N2;T=To)

"Entropia de saida de cada componente do Gas Natural”

soH2=ENTROPY (H2; T=To;P=poH2)
soN2=ENTROPY(N2;T=To;P=poN2)

"IBalanco de energia no pto 310"

"Condicdes de saida - (Gas Natural )"

Ts=40
Ps=2465,32

"Condigdes padréo (environment)"

To=25
Po=101,3

1]

"Vazio molar de cada componente(kmol/h)

nN2=0,25
nC02=0,11
nCH4=30,21
nC2H6=3,03
nC3H8=0,30
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nC4H10=0,02

"Vazio molar total (kmol/h)"

ntot=nN2+nCQO2+nCH4+nC2H6+nC3H8+C4H10

"Fragio molar de cada componente do Gés Natural"

yN2=nN2/ntot
yCO2=nCO2/ntot
yCH4=nCH4/ntot
yC2H6=nC2H6/ntot
yC3H8=nC3HS8/ntot
yC4H10=nC4H10/ntot

"Pressoes parciais do GN na saida (kPa)"

psN2=Ps*yN2
psCO2=Ps*yCO2
psCH4=Ps*yCH4
psC2H6=Ps*yC2H6
psC3HE=Ps*yC3HS§
psC4H10=Ps*yC4H10

"PressGes parciais na condigio padrio (kPa)"

poN2=Po*yN2
poCO2=Po*yCO2
poCH4=Po*yCH4
poC2H6=Po*yC2H6
poC3H8=Po*yC3HS
poC4H10=Po*yC4H10

"Entalpia de saida de cada componente do Gas Natural (fluido 2)"

hsN2=ENTHALPY(N2;T=Ts)
hsCO2=ENTHALPY(CO2;T=Ts)
hsCH4=ENTHALPY(CH4;T=Ts)
hsC2H6=ENTHALPY(C2H6;T=Ts)
hsC3HS8=ENTHALPY(C3HS;T=Ts)
hsC4H10=ENTHALPY(C4H10;T=Ts)

"Entropia de saida de cada componente do Gés Natural”
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ssN2=ENTROPY (N2;T=Ts;P=psN2)
ssCO2=ENTROPY(CO2;T=Ts;P=psCO2)
ssCH4=ENTROPY(CH4,T=Ts;P=psCH4)
ssC2H6=ENTROPY(C2H6;T=Ts;P=psC2H6)
ssC3H8=ENTROPY(C3HS8;T=Ts;P=psC3HS)
ssC4H10=ENTROPY(C4H10;T=Ts;P=psC4H10)

"Entalpia de saida de cada componente do Gas Natural (fluido 2)"

hoN2=ENTHALPY(N2;T=To)
hoCO2=ENTHALPY(CO2;T=To)
hoCH4=ENTHALPY(CH4;T=To)
hoC2H6=ENTHALPY(C2H6;T=To)
hoC3H8=ENTHALPY(C3HS;T=To)
hoC4H10=ENTHALPY(C4H10;T=To)

"Entropia de saida de cada componente do Gés Natural”

soN2=ENTROPY(N2;T=To;P=poN2)
s0CO2=ENTROPY(CO2;T=To;P=poCO2)
soCH4=ENTROPY(CH4;T=To;P=poCH4)
soC2H6=ENTROPY (C2H6;T=To;P=poC2H6)
soC3H8=ENTROPY(C3HS8;T=To;P=poC3HS)
soC4H10=ENTROPY(C4H10;T=To;P=poC4H10)

"'Balanco de energia no pto 320"

"Condicdes de saida - (Gas Natural )"
Ts=40

Ps=544,57

"Condig¢des padrio (environment)”

To=25

Po=101,3

"Vazdo molar de cada componente(kmol/h)”

nN2=0,25
nCO2=0,11
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nCH4=30,21
nC2H6=3,03
nC3H8&=0,30
nC4H10=0,02

"Vazdo molar total (kmol/h)"

ntot=nN2+nCO2+nCH4-+nC2H6+nC3H8+nC4H10

"Fragdo molar de cada componente do Gas Natural"

yN2=nN2/ntot
yC02=nCQO2/ntot
yCH4=nCH4/ntot
yC2H6=nC2H6/ntot
yC3H8=nC3H8/ntot
yC4H10=nC4H10/ntot

"Pressdes parciais do GN na saida (kPa)"

psN2=Ps*yN2
psCO2=Ps*yCO2
psCH4=Ps*yCH4
psC2H6=Ps*yC2H6
psC3H8=Ps*yC3HS8
psC4H10=Ps*yC4H10

"PressOes parciais na condigdio padrio (kPa)"

poN2=Po*yN2
poCO2=Po*yCO2
poCH4=Po*yCH4
poC2ZH6=Po*yC2H6
poC3H8=Po*yC3HS§
poC4H10=Po*yC4H10

"Entalpia de saida de cada componente do Gas Natural (fluido 2)"

hsN2=ENTHALPY(N2;T=Ts)
hsCO2=ENTHALPY(CO2;T=Ts)
hsCH4=ENTHALPY(CH4;T=Ts)
hsC2H6=ENTHALPY(C2H6;T=Ts)
hsC3H8=ENTHALPY(C3HS8;T=Ts)
hsC4H10=ENTHALPY(C4H10;T=Ts)
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"Entropia de saida de cada componente do Gés Natural"”

ssN2=ENTROPY(N2;T=Ts;P=psN2)
ssCO2=ENTROPY(CO2;T=Ts;P=psC02)
ssCH4=ENTROPY(CH4;T=Ts;P=psCH4)
ssC2H6=ENTROPY(C2H6;T=Ts;P=psC2H6)
ssC3H8=ENTROPY(C3HS;T=Ts;P=psC3HS)
ssC4H10=ENTROPY(C4H10;T=Ts;P=psC4H10)

"Entalpia de saida de cada componente do Gas Natural (fluido 2)

hoN2=ENTHALPY(N2;T=To)
hoCO2=ENTHALPY(C0O2;T=To)
hoCH4=ENTHALPY(CH4;T=To)
hoC2H6=ENTHALPY(C2H6;T=To)
hoC3H8=ENTHALPY(C3H8;T=To)
hoC4H10=ENTHALPY (C4H10;T=To)

"Entropia de saida de cada componente do Gas Natural"

soN2=ENTROPY(N2;T=To;P=poN2)
soCO2=ENTROPY(CO2;T=To;P=poCO2)
soCH4=ENTROPY(CH4;T=To;P=poCH4}
soC2H6=ENTROPY(C2H6;T=To;P=poC2H6)
soC3HE=ENTROPY(C3HS8;T=To;P=poC3HS)
soC4H10=ENTROPY(C4H10;T=To;P=poC4H10)

"!Balango dc energia no pto 900"
"Condi¢des de saida - (Purga)"
Ts=35

Ps=135,8

"Condi¢des padrao (environment)"
To=25

Po=101,3

"Vazdo molar de cada componente(kmol/h)"



nH20=5,69
nH2=183,14
nN2=2,01
nCO0=59,22
nCO2=269,84
nCH4=130,5

"Vazio molar total (kmol/h)"

ntot=nH20+nH2+nN2+nCO+nCO2+nCH4

"Fracio molar de cada componente do Gas Natural"

yH20=nH20/ntot
yH2=nH2/ntot
yN2=nN2/ntot
yCO=nCO/ntot
yCO2=nCO2/ntot
yCH4=nCH4/ntot

"Pressdes parciais do GN na saida (kPa)"

psH20=Ps*yH20
psH2=Ps*yH2
psN2=Ps*yN2
psCO=Ps*yCO
psCO2=Ps*yCO2
psCH4=Ps*yCH4

"PressGes parciais na condigdo padrido (kPa)"

poH20=Po*yH20
poH2=Po*yH2
poN2=Po*yN2
poCO=Po*yCO
poCO2=Po*yCO2
poCH4=Po*yCH4

"Entalpia de saida de cada componente do Gés Natural (fluido 2)"

hsH20=ENTHALPY (steam;T=Ts;P=poH20)-287718

hsH2=ENTHALPY (H2;T=Ts)
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hsN2=ENTHALPY(N2;T=Ts)
hsCO=ENTHALPY(CO;T=Ts)

hsCO2=ENTHALPY(CO2;T=Ts)
hsCH4=ENTHALPY(CH4;T=Ts)

"Entropia de saida de cada componente do Gés Natural®

ssH20=ENTROPY (steam; T=Ts;P=poH20)+63,3363
ssH2=ENTROPY(H2;T=Ts;P=psH2)
ssN2=ENTROPY(N2;T=Ts;P=psN2)
ssCO=ENTROPY(CO;T=Ts;P=psCO)
§sCO2=ENTROPY(CO2;T=Ts;P=psCO2)
ssCH4=ENTROPY(CH4;T=Ts;P=psCH4)

"Entalpia de saida de cada componente do Géas Natural (fluido 2)"

hoH20=ENTHALPY (steam;T=To;P=poH20)-287718
hoH2=ENTHALPY(H2;T=To)
hoN2=ENTHALPY(N2;T=To)
hoCO=ENTHALPY(CO;T=To)
hoCO2=ENTHALPY(CO2;T=To)
hoCH4=ENTHALPY(CH4;T=To)

"Entropia de saida de cada componente do Gas Natural”

so0H20=ENTROPY (steam; T=To;P=poH20)+63,3365
soH2=ENTROPY(H2;T=To;P=poH?2)
soN2=ENTROPY(N2;T=To;P=poN2)
soCO=ENTROPY(CO;T=To;P=poCO)
soCO2=ENTROPY(CO2;T=To;P=poCO2)
soCH4=ENTROPY(CH4;T=To;P=poCH4)

"!Balango de energia no pto 920"
"Condicdes de saida - (Gas Natural + H20)"
Ts=358,6

Ps=99,26

"Condi¢des padrdo (environment)”
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To=25
Po=101,3

"Vazio molar de cada componente(kmol/h)"

nH20=520,64
nN2=1962,6
n02=67,69
nCO2=496,92

"Vazdo molar total (kmol/h)"

ntol=nH20+nN24+n02+nCO2

"Fracdio molar de cada componente do Gas Natural”

yH20=nH2O/ntot
yN2=nN2/ntot
y02=n02/ntot
yCO2=nCO2/ntot

"PressSes parciais do GN na saida (kPa)"

psH20=Ps*yH20
psN2=Ps*yN2
psO2=Ps*y(O2
psCO2=Ps*yCQ?2

"Pressbes parciais na condigio padrio (kPa)"

poH20=Po*yH20
poN2=Po*yN2
poQ2=Po*y02
poCO2=Po*yCO2

"Entalpia de saida de cada componente do Gés Natural (fluido 2)"

hsH20=ENTHALPY (steam; T=Ts;P=psH20)-287718
hsN2=ENTHALPY(N2;T=Ts)

hsO2=ENTHALPY (02;T=Ts)
hsCO2=ENTHALPY(CO2;T=Ts)
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"Entropia de saida de cada componente do Gés Natural"

ssH20=ENTROPY (steam;T=Ts;P=psH20)+63,3365
ssN2=ENTROPY(N2;T=Ts;P=psN2})
ssO2=ENTROPY(02;T=Ts;P=ps02)
ssCO2=ENTROPY(CO2;T=Ts;P=psCO2)

"Entalpia de saida de cada componente do Gas Natural (fluido 2)"

hoH20=ENTHALPY (steam; T=To;P=poH20)-287718
hoN2=ENTHALPY(N2;T=To)
hoO2=ENTHALPY(O2;T=To)
hoCO2=ENTHALPY(CO2;T=To)

"Entropia de saida de cada componente do Gas Natural”

soH20=ENTROPY (steam;T=To;P=poH20)+63,3365
soN2=ENTROPY(N2;T=To;P=poN2)
5002=ENTROPY(02;T=To;P=po02)
soCO2=ENTROPY(CO2;T=To;P=poCO2)



