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RESUMO

Neste trabalho, foi desenvolvido um projeto para o processo de reforma a vapor de metano
(SMR) com o objetivo de produzir hidrogénio, focando no desenvolvimento técnico € no
dimensionamento de uma planta industrial com capacidade para gerar 160 toneladas diarias de
hidrogénio. A pesquisa incluiu a simulacao do processo utilizando o software Aspen HYSYS,
o dimensionamento detalhado dos equipamentos e a integracao energética. O estudo apresentou
as etapas principais do processo por meio de um memorial descritivo, abordando o pré-
tratamento do gés natural, a reforma do metano, as reacdes de deslocamento gas-agua (Water-
Gés Shift) e a purificagdo final por adsor¢do por oscilagdo de pressao (PSA), para alcancar
hidrogénio com pureza de 99,9%. Além disso, foram elaborados os desenhos de engenharia,
como o Fluxograma de Processo (PFD) e o Diagrama de Tubulagdes e Instrumentagdo (P&ID).
Uma Analise Preliminar de Riscos (APR) foi realizada para identificar e mitigar potenciais
riscos associados ao processo, como fragilizagdo de materiais por hidrogénio e emissdes de
monoxido de carbono, com recomendagdes para garantir seguranga operacional e conformidade
ambiental. O dimensionamento dos equipamentos, como compressores ¢ trocadores de calor,
foi realizado por meio de Memorias de Caélculo baseadas em condi¢cdes operacionais reais,
destacando a viabilidade técnica do projeto. Também foram desenvolvidas folhas de dados para
os equipamentos e listas de documentos para garantir a organizagdo e o gerenciamento do
trabalho.

Palavras-chave: Reforma a vapor, hidrogénio, andlise de risco, dimensionamento de

equipamentos, projeto de engenharia.



ABSTRACT

This work presents a project on the steam methane reforming (SMR) process for hydrogen
production, focusing on the technical development and sizing of an industrial plant with the
capacity to produce 160 tons of hydrogen per day. The research included process simulation
using Aspen HYSYS software, detailed equipment sizing, and energy integration. The study
outlined the main stages of the process through a descriptive memorial, covering natural gas
pre-treatment, methane reforming, water-gas shift reactions (WGS), and final purification by
pressure swing adsorption (PSA), aiming to obtain hydrogen with 99.9% purity. Additionally,
engineering drawings were developed, including the Process Flow Diagram (PFD) and the
Piping and Instrumentation Diagram (P&ID). A Preliminary Risk Analysis (PRA) was
conducted to identify and mitigate potential risks associated with the process, such as hydrogen
embrittlement of materials and carbon monoxide emissions, with recommendations for
ensuring operational safety and environmental compliance. The sizing of key equipment, such
as compressors and heat exchangers, was performed through Calculation Memoranda based on
real operational conditions, highlighting the technical feasibility of the project. Data sheets for
the equipment and document lists were also developed to ensure proper organization and
management of the work.

Keywords: Steam reforming, hydrogen, risk analysis, equipment sizing, engineering project
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CAPITULO 1 - INTRODUCAO

1.1. INTRODUCAO

O hidrogénio (H) ¢ o elemento mais abundante do universo, embora sua
ocorréncia na Terra seja rara em forma elementar. Para ser utilizado, o hidrogénio precisa
ser obtido a partir de matérias-primas contendo este elemento, como agua, biomassa,
combustiveis fosseis ou residuos, o que exige consumo energético significativo. O
hidrogénio molecular (Hz) pode ser armazenado como liquido, gas ou em compostos
quimicos, sendo convertido em energia por combustdo em motores, fornos e turbinas, ou
por meio de processos eletroquimicos, como em células a combustivel, além de ciclos

combinados (U.S. DOE, 2020).

A importancia do hidrogénio no contexto energético atual esta ligada a uma série
de fatores. A crescente preocupagdo global com o aquecimento global, impulsionada pelo
aumento nas emissoes de gases de efeito estufa (GEE), ¢ uma das principais motivagdes
para a busca por fontes de energia mais limpas. Em 2016, os combustiveis fosseis
representavam mais de 80% do consumo energético mundial, contribuindo ndo apenas
para mudancas climdticas, mas também para problemas ambientais como polui¢cdo do
solo, agua e ar (GONZALEZ-GARCIA et al., 2016). Essa situagdo tem incentivado o
desenvolvimento de processos mais limpos e eficientes para geracao de energia, com foco
no uso sustentavel dos recursos naturais e na redugdo de emissdes de GEE (DAHUNSI et

al., 2017).

Nesse cenario, o hidrogénio desponta como um dos principais vetores energéticos
do futuro. Sua ampla disponibilidade de matérias-primas, alta versatilidade produtiva e
potencial de geracdo de energia sem emissdes de carbono tornam-no um elemento
estratégico para a transicdo energética global. Adicionalmente, as diretrizes de
desenvolvimento sustentdvel buscam harmonizar progresso econdmico, social e
ambiental, colocando o hidrogénio como protagonista na descarboniza¢ao do setor

energético (SOUZA, 2018).

O processo de reforma a vapor do gés natural ¢ atualmente a principal tecnologia

utilizada para a producdo de hidrogénio. Nesse processo, o gas natural,



predominantemente composto por metano (CHai), passa por uma purificagdo para
remog¢ao de impurezas, como compostos sulfurados. Em seguida, o metano reage com
vapor d'agua em altas temperaturas (700—1.000°C), na presenca de catalisadores, gerando
monodxido de carbono (CO) e hidrogénio (Hz). No processo subsequente de "shift gés-
agua", o monoxido de carbono reage com mais vapor d'dgua, formando didxido de
carbono (CO:) e liberando hidrogénio adicional. Apds a purificagdo, obtém-se um

hidrogénio de alta pureza (LEE et al., 2021)

Essa rota, conhecida como "hidrogénio cinza", ¢ economicamente viavel, mas
resulta na emissdo de grandes volumes de CO:, o que tem incentivado o desenvolvimento
de alternativas mais sustentaveis, como a captura de carbono e o uso de matérias-primas

renovaveis (EPE, 2021).

O uso do gas natural para a reforma do hidrogénio, em vez de seu emprego direto
como combustivel, deve-se ao fato de que o potencial de geracao de gases de efeito estufa
do gés natural ¢ maior do que o do hidrogénio. Assim, mesmo que esse processo ainda

gere CO2, ¢ possivel compensar as emissdes € manter um crédito de carbono positivo

(EPE, 2021).

Alternativas tecnologicas estdo sendo exploradas para mitigar as emissoes de COx,
incluindo a reforma a vapor com captura de carbono (hidrogénio azul), a eletrélise da
agua utilizando fontes renovaveis (hidrogénio verde) e a pirdlise do metano (hidrogénio
turquesa), entre outras. Essas rotas fazem parte dos estudos sobre a transicdo energética
e possuem grande potencial para a reducao das emissdes de gases de efeito estufa (EPE,

2021).

1.2. OBJETIVOS

1.2.1 Objetivo Geral

O presente estudo tem como objetivo principal realizar o projeto de uma planta de
reforma a vapor do gas natural para a producdo de hidrogénio cinza, a rota mais utilizada

atualmente. O trabalho busca abordar os aspectos técnicos dessa tecnologia, realizar uma



simulag¢do preliminar de uma planta de produ¢do de H., e avaliar suas implicacdes e

desafios. Além disso, pretende contribuir para uma visdo abrangente sobre o papel do

hidrogénio na matriz energética global, considerando suas limitacdes e potencialidades e

entdo desenvolver um Livro de engenharia contendo todas as informagdes desenvolvidas

ao longo do projeto de TCC.

1.2.2

Objetivos Especificos

Simular o processo de producdo de hidrogénio cinza através da tecnologia padrao;
Desenvolver Listas de Equipamentos e Documentos do processo trabalhado;
Desenvolver um Memorial Descritivo do processo trabalhado;

Desenvolver Desenhos de engenharia para o processo incluindo Fluxograma de
Processo (PFD) e o Diagrama de Tubulagdes e Instrumentacao (P&ID);
Dimensionar equipamentos especificos do processo e desenvolver suas folhas de
dados;

Desenvolver uma memoria de calculo para integragdo energética do processo;
Desenvolver uma Analise Preliminar de Riscos para um setor especifico do

Processo.



CAPITULO 2 - LISTAS

2.1 LISTA DE DOCUMENTOS

2.1.1 Introducao

A codificag@o de todos os documentos obedece a seguinte regra do quadro abaixo,
onde os grupos de siglas indicam, respectivamente, o tipo de documento, a contratante do
projeto, a identificacdo do projeto, a disciplina que realizou o documento, o sequencial e

a revisdo em que o documento se encontra.

QUADRO 1: REGRA DE CODIFICACAO DOS DOCUMENTOS

Grupo 1 Grupo 2 Grupo 3 Grupo 4 Grupo 5 | Grupo 6

LL- SN- RVM- LLL- NNN- N

Fonte: Autoria Proépria.

Os grupos basicos que constituem o niimero codificado sdo descritos abaixo:
Grupo 1 - Tipo de documento:

o DE — Desenho: Diagrama de Blocos de processo; Fluxograma de Processo;
Fluxograma de Engenharia de Tubulacao e Instrumentagao; e Fluxograma de

Engenharia de Nota Gerais e Legendas;
o MC — Memobria de Calculo;
o LI-Lista;
o TP — Tabela de Processos;
o MD — Memorial Descritivo;

o RT — Relatorio Técnico.



Grupo 2 — Contratante do projeto

o SN -SENAI CETIQT.
Grupo 3 — Identificagdo do projeto:

o RVM — Reforma a Vapor do Metano
Grupo 4 — Disciplina:

o COO - Coordenacao;

o ENG — Engenharia;

o PRO — Processo;

o INS - Instrumentag¢ao/Automacao;

o MEC — Mecanica.
Grupo 5 — Sequencial:

o Ordem sequencial da numeragdo dos documentos do mesmo tipo.
Grupo 6 — Revisao:

o Versao da revisao realizada em ordem numérica.

2.1.2 Listagem

Seguindo a regra de codificagdo, foi elaborado o seguinte quadro, listando todos

os documentos que fazem parte do escopo do projeto:



QUADRO 2: DOCUMENTOS DESENVOLVIDOS

Documento Titulo Reviso
Desenhos

DE-SN-RVM-

PRO-001 Fluxograma de processos 02
DE-SN-RVM- P&id — sistema de hidrogenacao e 0

ENG-002 dessulfurizacao do gas natural

Memoéria de calculo

MC-SN-RVM- Memoria de calculo — compressor c- 0

PRO-001 101001
MC-SN-RVM- . ]

PRO-002 Memoria de céalculo — trocador e-103 02
MC-SN-RVM- o ]

PRO-003 Memoria de célculo - trocador e-101 02
MC-SN-RVM- Memoria de calculo — integragao o1

PRO-004 energética

Folha de dados

FD-SN-RVM-

PRO-001 Folha de dados do compressor 01
FD-SN-RVM-

PRO-002 Folha de dados — trocador e-103 02
FD-SN-RVM-

PRO-003 Folha de dados - trocador e-101 02

Memorial descritivo

MD-SN-RVM- . o

ENG-001 Memorial descritivo de processo 02

Listas

LI-SN-RVM- .

CO0-001 Lista de documentos 02

LI_SN_%X?/I "PRO- Lista de equipamentos 02
Apr

RL-SN-RVM- . o .

PRO-001 Anadlise preliminar de riscos 02

Fonte: Autoria Propria.




CAPITULO 3 - MEMORIAL DESCRITIVO DO PROCESSO

3.1 OBJETIVO

O objetivo deste memorial descritivo ¢ fornecer uma descrigao técnica detalhada
e organizada de todas as etapas e condi¢des envolvidas no processo de reforma a vapor
do metano (SMR), visando orientar a execucdo, operagdo e controle da produgdo de
hidrogénio. O documento deve especificar os materiais utilizados, as rea¢des quimicas
envolvidas, os equipamentos e sistemas necessarios, fornecendo uma base para otimizar

o desempenho do processo.

3.2 METODOLOGIA

A metodologia deste memorial descritivo segue uma abordagem sistematica e
objetiva, estruturada em etapas que garantem clareza e precisao das informagdes técnicas.
Primeiramente, define-se claramente o processo a ser descrito — neste caso, a reforma a
vapor do metano —, destacando seus objetivos, caracteristicas principais e relevancia no

contexto industrial, energético e ambiental.

Em seguida, sdo coletadas informagdes técnicas relevantes a partir de fontes
confiaveis, como livros, artigos e normativas. Esses dados envolvem matérias-primas
(metano e vapor), reagdes quimicas (reforma do metano e shiff), propriedades dos
produtos (hidrogénio e CO2), subprodutos e pardmetros operacionais (temperatura,

pressao e fluxogramas de processo).

Com as informagdes coletadas, realiza-se uma simulagao do processo para realizar
os calculos de balangco de massa e energia, ajustando as condi¢des operacionais e sistemas
para otimizar o desempenho. Paralelamente, desenvolve-se um PFD, que proporciona
uma visdo clara das operagdes envolvidas, esses documentos devem ser consultados

durante a leitura deste documento.



3.3 DOCUMENTOS DE REFERENCIA

Para a elaboracao desta memoria de calculo, utilizaram-se como base os

seguintes documentos do quadro a seguir:

QUADRO 3: DOCUMENTOS DE REFERENCIA PARA O MEMORIAL DESCRITIVO

Documento Titulo Revisdo
SI-SN-RVM-001=01 Projeto TCC - Simulagdao SMR 1
DE-SN-RVM-PRO-001=02 Fluxograma de processos 2

Fonte: Autoria Propria.

3.4 DESCRICAO DO PROCESSO

A planta de obten¢do de hidrogénio a partir do gés natural, projetada neste
trabalho, possui capacidade para produzir aproximadamente 6720 kg/h de hidrogénio, ou
cerca de 160 toneladas diarias, com uma pureza de 99,9%. Essa produgado ¢ baseada em
uma alimentagdo de 25.000 kg/h de gés natural, utilizando como etapas principais a
reforma a vapor, a conversao por deslocamento em alta temperatura (H7S) e a adsor¢ao

por variagdo de pressao (PSA) (MOLBURG e DOCTOR, 2003).

O processo foi escolhido devido a sua viabilidade econdmica, facilidade de
operacdo e alta confiabilidade, sendo atualmente a tecnologia predominante para a

producdo de hidrogénio (EPE, 2022).

A capacidade projetada da planta foi definida com base em exemplos de
instalagcdes existentes, conforme demonstrado na nota técnica sobre producdo de

hidrogénio cinza publicada pela Empresa de Pesquisa Energética (EPE, 2021).

As principais etapas de processamento incluem:



e Purificagdo da matéria-prima

e Reforma a vapor do metano

e Conversdo por deslocamento em alta e baixa temperatura
e Purificagdo do gas de processo por PSA

e Geragao de vapor

3.4.1 Alimentacao da Planta

A reforma a vapor de metano ¢ amplamente utilizada com matérias-primas como
gas natural ou nafta; neste projeto, entretanto, foi escolhido o gés natural como fonte
principal, com uma alimentacao de 25 toneladas por hora. Como o gés natural possui uma
composicao variavel, essa caracteristica pode impactar significativamente o design ideal
da planta. Em particular, ¢ essencial considerar a presenca de compostos de enxofre, que
influenciam o desempenho e a durabilidade dos equipamentos e catalisadores. Assumir
que o gas natural se comporta como metano puro resultaria em um projeto inadequado.
Por essa razdo, foram incorporados equipamentos capazes de processar uma ampla

variedade de composi¢des de gas natural (MOLBURG e DOCTOR, 2003).

TABELA 1: COMPOSICAO DE ALIMENTACAO DO GAS NATURAL

Componentes Composicdo molar
Metano 0,950
Etano 0,014
Didxido de Carbono 0,002
Nitrogénio 0,025
Mercaptanos 0,010

Fonte: CNI (2019).



3.4.2 Tratamento do Gas Natural

A primeira etapa do processo de purificagdo do gas natural envolve a remocgao de
impurezas, como os compostos sulfurados. Esses compostos sao prejudiciais, pois podem
envenenar o catalisador, comprometendo a eficiéncia do processo e a integridade dos

equipamentos (EPE, 2022).

O processo selecionado para purificar o gids e remover o enxofre ¢ a
Hidrodessulfurizagdo (HDS). Esse processo utiliza hidrogénio para remover os
compostos sulfurados de correntes de hidrocarbonetos, incluindo o gis natural
(YAMAGUCHI, 2003). A corrente de alimentacdo do gas natural ¢ misturada com
hidrogénio reciclado da PSA a uma propor¢ao molar de 1:1 em relagdo a composigao de
mercaptano presente no gas natural, a temperatura de 62°C e pressao 28 kgf/cm?. Em
seguida, a mistura ¢ pressurizada a 45 kg/cm? no compressor C-101001A/B e aquecida

no trocador de calor P-100102 até 370°C (MOLBURG e DOCTOR, 2003).

A mistura aquecida entra no hidrogenador R-100101, onde o enxofre da
alimenta¢do ¢ hidrogenado a H.S sobre um catalisador de cobalto/molibdénio. O reator
de hidrogenacdo utiliza um catalisador de oxido de aluminio impregnado com
cobalto/molibdénio para promover a reacdo de hidrogenacdo, conforme a equagdo 1.

(GARY et. al, 2008).

R—S+H,>R—H+HS (1)

A corrente contendo gés natural, hidrogénio e H2S ¢ entdo direcionada a um dos
dessulfurizadores, R-101002A/B. Estes reatores operam alternadamente com 100% da
capacidade, permitindo que, quando houver a saturacao do leito, este possa ser retirado
de linha para manutencao e substitui¢ao do leito saturado, ficando em stand by, enquanto

a planta continua em operagao, acionando o outro reator.

Esses dessulfurizadores removem o H.S, fazendo com que este composto seja
adsorvido pelo 6xido de zinco (ZnO), reagindo e formando sulfeto de zinco (ZnS) que ¢

retirado na manutencdo como residuo soélido e encaminhado para regeneragdo do



catalizador e agua (H:0) que segue para o processo. A reagdo que ocorre no

dessulfurizador ¢ representada pela equagdo 2. (GARY et al., 2008).

7Zn0 + H,S - ZnS + H,0 )

Esse sistema de hidrodessulfurizagdo ¢ projetado para reduzir o conteido de

enxofre no gas de alimentacdo para menos de 0,1 ppmv.

O volume do catalisador de hidrogenacao ¢ projetado para uma vida ttil de 5 anos,
enquanto cada leito de 6xido de zinco tem uma vida média de 6 meses. Ao final do
processo, o gas natural purificado estd pronto para ser misturado com vapor e seguir para

a etapa de Reforma e Shift. (HLA et al, 2009).

3.4.3 Reforma a Vapor

Ap0s o tratamento inicial, o gés natural ¢ misturado com vapor e, em seguida, a
corrente resultante ¢ direcionada para o reformador F-102001, onde a relagdo molar de
H>O/CHa4 € mantida em 3:1. A principal reagdo que ocorre no reformador ¢ a reforma do
metano, conforme representado pela Equacdo 3. (ALVES et al., 2013; YANG et al.,
2014).

H,0 + CH, - CO + H, (3)

O reformador ¢ composto por feixes de tubos paralelos localizados dentro de um
forno, onde o calor necessario para a reagao ¢ gerado pela combustdo de combustivel
externo. O metano e o vapor de agua fluem pelos tubos, entrando em contato com o
catalisador a base de niquel. Durante esse processo, ocorre a formagao predominante de
hidrogénio (H:) e monoxido de carbono (CO) na saida do reformador (MOLBURG e
DOCTOR, 2003).



O gas resultante da reacao deixa o reformador a uma temperatura de 871°C e

pressao de 34,5 kgtf/cm?.

3.4.4 Conversao por Deslocamento em alta e baixa temperatura

Ap6s a reforma, o gas gerado ¢ resfriado no trocador P-102002 até atingir 340°C
e 33,5 kgf/cm? de pressdo. Em seguida, a corrente de gas ¢ direcionada para a etapa de
Conversao por deslocamento ou shift, onde o mondxido de carbono (CO) reage com vapor
d'agua (H:20) para produzir mais hidrogénio (Hz) e diéxido de carbono (COs:), conforme

descrito na equagdo 4. (ALVES et al, 2013; YANG et al., 2014).

CO + H,0 & CO, + H, (4)

A reacdo de water-gas shift € essencial para aumentar a produc¢do de hidrogénio e
reduzir o monoxido de carbono. Ela ocorre em dois estagios—Shift de Alta Temperatura
(HTS) e Shift de Baixa Temperatura (LTS) — para otimizar tanto a velocidade da reagao
quanto o rendimento de hidrogénio. No primeiro estagio, a reacao ¢ realizada em
condi¢des de alta temperatura para acelerar a conversao do CO em CO: e Hz. No entanto,
as altas temperaturas ndo favorecem totalmente a formagdo de hidrogénio devido ao
equilibrio termodinamico da reacao. A razao para dividir a reacao em dois estagios € que,
a temperaturas mais baixas, o equilibrio favorece a produ¢ao de hidrogénio. Assim, no
segundo estagio (LTS), a conversdo de CO ¢ otimizada. (WHEELER et al., 2004;
KUCZYNSKI et al., 2019)

No estagio HTS, a reagdo ocorre no reator R-102001 a uma temperatura de 410°C
e pressdo de 33,5 kgf/cm?, utilizando um catalisador a base de ferro, eficaz a altas
temperaturas. A reagao exotérmica gera uma alta velocidade de conversdo de CO em CO:
e Hz, com uma quantidade consideravel de CO nao convertido. (WHEELER et al., 2004;
Ql et al., 2004)

Apos o estagio HTS, o gés ¢ resfriado no trocador de calor P-102003, atingindo
205°C e 32,5 kgf/cm?, antes de ser conduzido ao reator LTS. No LTS, a redugdo de



temperatura favorece a formagao de hidrogénio, conforme o principio de Le Chatelier,
deslocando o equilibrio da reacdo. Neste estagio, o catalisador a base de cobre permite
uma conversao mais eficiente, e consequentemente, resultando em uma menor quantidade

de CO residual no gas de saida. (AZZAM et al., 2007)

O gés deixa o reator LTS a uma temperatura de 226,3°C e 32,5 kgf/cm? de pressao.

3.4.5 Purificacio do gas de processo por PSA

Apo6s a saida do reator LTS, a mistura de gases, composta por hidrogénio (H-),
didxido de carbono (COz2), vapor d'agua (H20), metano residual e pequenas quantidades
de monoxido de carbono (CO), ¢ direcionada para a purificagdo. Primeiramente, o gés
passa pelo resfriador P-103001, onde sua temperatura ¢ reduzida para 62°C, facilitando a
condensacdo da agua presente na mistura. A agua condensada ¢ separada no separador V-
103001 e reciclada para a fase de reforma. O gés, agora livre de 4gua, segue para a unidade
de adsorcdo PSA (Pressure Swing Adsorption) V-103002, para purificagdo adicional.
(SPATH et al, 2014)

A corrente de gas que entra na PSA deve ter pelo menos 70% de hidrogénio em
sua composicao para que o processo funcione de maneira eficiente. Na PSA, a mistura de
gases passa por colunas preenchidas com materiais adsorventes, como zedlitas ou carvao
ativado, que possuem afinidade seletiva por CO2, metano e CO, retendo esses compostos.
O hidrogénio, por ter menor afinidade pelo adsorvente, passa livremente pela coluna. O
processo ¢ ciclico, com cada vaso seguindo um ciclo de adsor¢do, despressurizacao
gradual, purga e pressurizagdo gradual. Isso maximiza a recuperacdo de hidrogénio,
utilizando o hidrogénio residual no final do ciclo para pressurizar as colunas e fornecer

hidrogénio para a purga. (SPATH et al, 2014)

Ao final do ciclo de adsor¢ao, o hidrogénio recuperado da PSA atinge uma pureza
de 99,90 mol%, com um contetido combinado de CO e CO: inferior a 10 ppmv,
garantindo uma recuperacao de 80% a 90%. O gas ndo recuperado, também chamado de
tail gés, ¢ separado e pode ter como destino o seu uso como combustivel para o forno de

reforma. A composicao do Tail Gas que sai da PSA pode ser vista na tabela a seguir:



TABELA 2: COMPOSICAO DO TAIL GAS DA PSA

Componentes Composi¢cao molar
Metano 0,104
Didxido de Carbono 0,419
Mondéxido de Carbono 0,006
Hidrogénio 0,424
Agua 0,020
Nitrogénio 0,014
Sulfeto de Hidrogénio 0,000
Etano 0,013

Fonte: Autoria Propria

A unidade PSA ¢ projetada para ser robusta, com variagdes nas composigoes de
gas do reator de shift tendo impacto minimo em seu desempenho. Para monitorar a
qualidade do hidrogénio produzido, um analisador on-line ¢ utilizado para medir os niveis

de CO no gas. (LINDE, 2019)

Ao final do processo, o hidrogénio purificado, com 99,9% de pureza, ¢ produzido

a uma vazao de 6720 kg/h.

3.4.6 Geraciao de Vapor

A geracao de vapor na planta comega com a alimentagdo de dgua, que € composta
pela jungdo de duas correntes: a de dgua de utilidade e a de 4gua de reciclo. A 4gua de
utilidade, com uma vazao de 67.357 kg/h, chega a planta a temperatura ambiente € a uma
pressao de 18,36 kgf/cm?. Ela ¢ complementada pela agua de reciclo, que ¢ separada do
fluxo principal no processo de purificagdao do produto, antes do médulo de PSA, por meio

de um vaso de flash V-103001, a uma vazao de 38.396 Kg/h. (SOLTANI et al., 2014)



Essa agua de reciclo precisa passar por um desaerador, antes de ser misturada na
corrente de dgua de utilidade, a fim de remover gases dissolvidos, como oxigénio e
didxido de carbono. A presenca desses gases pode causar corrosdo e reduzir a eficiéncia

dos sistemas (WANG et al., 2024).

O desaerador funciona pelo principio de contato entre 4gua e vapor para remover
os gases dissolvidos. Com isso, parte do vapor quente gerado na caldeira P-101001, vai
para o desaerador. Esse vapor aquece a agua, diminuindo a solubilidade dos gases e
permitindo sua remocao eficaz por arraste. A agua de reciclo, agora livre de gases

dissolvidos, ¢ entdo reintegrada ao fluxo principal. (MCCABE et al, 2001)

A corrente combinada de dgua ¢ bombeada pela bomba B-101001, que eleva a
pressdo para 42 kgf/cm?, conduzindo-a até a caldeira P-101001. Na caldeira, o vapor
superaquecido ¢ gerado a 251,6°C e 41 kgf/cm? de pressdo. Desse vapor, 79.300 kg/h sdo

direcionados ao processo de reforma, enquanto 42.302 kg/h retornam ao desaerador.

3.4.8 Rendimento

Mesmo seguindo os exemplos de outras unidades consolidadas no mercado
trazidas pela nota técnica de produgdo de hidrogénio cinza trazida pela EPE, planta
projetada neste trabalho apresenta um rendimento de 60,7%, posicionando-se abaixo
do limite inferior da faixa tipica de 65% a 75%, conforme estabelecido na literatura

por Lu et al. (2015) e Liu et al. (2011).

Este desempenho evidencia que existem oportunidades significativas de
otimizagdo, seja na eficiéncia de conversao do metano, na recuperagdo de hidrogénio
ou na integragdo térmica do processo, aspectos amplamente discutidos pela
International Energy Agency (IEA). A andlise do rendimento ¢ essencial para
identificar gargalos no processo e propor melhorias, especialmente em sistemas de
produg¢do de hidrogénio cinza, como destacado em Petroleum Refining and Natural
Gas Processing. Rendimentos inferiores a 65% indicam a presenca de perdas
consideraveis no processo produtivo. Conforme Liu et al. (2011), essas perdas podem

estar relacionadas a fatores criticos, como:



o Conversao incompleta do metano: A operagdo inadequada do reformador, com
controle deficiente de temperatura e relagdo molar vapor/carbono, limita a

eficiéncia da reacdo de reforma.

e Perdas no sistema PSA (Pressure Swing Adsorption): Foi cosniderado que
apenas 75% do hidrogénio ¢ recuperado na PSA neste projeto, portanto parte
do hidrogénio pode ser descartada juntamente com a corrente residual,

reduzindo a fragdo de hidrogénio recuperado.

Portanto, considerando o rendimento de 60,7%, a planta apresenta uma
oportunidade de melhoria e otimizacdo, que se faz necessaria em trabalhos futuros.
Alinhar seu desempenho com as faixas superiores da literatura ndo apenas garante
maior eficiéncia energética e econdmica, mas também contribui para a
competitividade e sustentabilidade do processo de producao de hidrogénio. (LIU et al,

2011; LU et al, 2015)



CAPITULO 4 - DESENHOS DE ENGENHARIA

4.1 PFD

O PFD (Process Flow Diagram) ilustra o processo de producdo de hidrogénio
(H2) a partir do gés natural, destacando a reforma a vapor do metano (SMR) como etapa
principal. Este processo ¢ amplamente empregado na industria devido a sua alta eficiéncia
na geracdo de H> em larga escala, sendo essencial em aplicagdes como refino de petroleo,
producao de amonia e outros produtos quimicos. A descri¢ao detalhada deste processo,

bem como de suas etapas, foi apresentada no CAPITULO 3.

Nesta se¢@o, busca-se apresentar de forma simplificada o diagrama exibido na
Figura 1, realizando uma ilustracdo geral das etapas e enfatizando os principais
equipamentos envolvidos. Além disso, a figura também exibe o balanco de massa e as
composi¢des das correntes do processo. Para informac¢des mais detalhadas, recomenda-
se consultar o Apéndice A, que contém os dados completos provenientes da simulagdo

SI-SN-RVM-001.

4.1.1 Etapas do Processo

1. Pré-tratamento do Gas Natural: O gas natural (principalmente metano) ¢ pré-tratado
para remover compostos contaminantes, como o enxofre (S). Essa etapa ¢
fundamental para evitar a desativagdo dos catalisadores usados nas etapas
subsequentes.

e Equipamentos principais: Reatores de Hidrogenacdao (R-101001) e de
Dessulfurizagao (R101002A/B)

2. Reforma Primaria a Vapor: O gés tratado ¢ misturado com vapor d’agua e aquecido

a altas temperaturas (700—1000 °C) em um reator com catalisador a base de niquel.



Equipamento principal: Reformador tubular (F102001): Inclui tubos cataliticos
aquecidos externamente, frequentemente por queimadores que utilizam gas residual

ou combustivel.

Reagdo de Shift Gas-Agua (Water-Gas Shift - WGS): O monéxido de carbono (CO)
produzido no reformador reage com vapor d’4dgua para gerar mais hidrogénio e
didxido de carbono.

Equipamentos principais: Reatores de Shift de Alta (R-102001) e Baixa temperatura
(R-102002).

Purifica¢do do Hidrogénio: O gés resultante ¢ purificado para alcangar alta pureza de
hidrogénio (tipicamente >99,9%). O método mais comum utilizado ¢ a adsor¢do por
oscilagdo de pressao (PS4 - Pressure Swing Adsorption).

Equipamento principal: Unidade de PSA (V-103002)



FIGURA 1: REPRESENTACAO DO PFD
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4.1.2 Lista De Documentos

Com a elaboragdo do Memorial Descritivo, detalhando todas as etapas principais
do processo, € com a ilustragdo do fluxo deste contemplada em um Fluxograma de
Processo (PFD), foi realizada a seguinte tabela abaixo, listando todos os equipamentos
presentes no PFD. O tagueamento destes equipamentos foram desenvolvidos seguindo a

norma ISA 5.1.

TABELA 3: PRINCIPAIS EQUIPAMENTOS DO PROCESSO

TAG EQUIPAMENTO

B-101001A/B Bomba

P-101001 Caldeira

D-101001 Desaerador
C-101001A/B Compressor

P-101002 Trocador de calor - Heater

R-101001 Reator de Hidrogenagao
R-101002A/B Reator de Dessulfurizacao

F-102001 Forno

P-102001 Trocador de calor - Cooler

R-102001 Reator de Shift de Alta Temperatura

P-102002 Trocador de Calor - Cooler

R-102002 Reator de Shift de Baixa Temperatura

P-103001 Trocador de Calor - Cooler

V-103001 Vaso de flash

V-103002 Coluna PSA

Fonte: Autoria Propria

4.2 P&ID

O P&ID (Piping and Instrumentation Diagram) fornecido refere-se a etapa de
purificagdo do gas natural no processo de producdo de hidrogénio. Essa fase ¢ critica
devido a presenca de compostos sulfurados no géas natural, que representam o maior risco

aos equipamentos envolvidos.



Por conta disso, a tubulacao utilizada ao longo do fluxo principal do processo, ¢
especificada como ago inoxiddvel 316L, um material apropriado para lidar com a
presenga de hidrogénio e H.S, reforcando a seguranca e a durabilidade do sistema. Ja as

tubulagdes de purga de nitrogénio sao de ago carbono.

No diagrama, destacam-se os principais equipamentos como o dessulfurizador e
o hidrogenador, que desempenham papéis fundamentais na remog¢ao dos contaminantes
sulfurados. Os dessulfurizadores operam com 100% da capacidade, logo, um opera
enquanto o outro fica de stand-by, ocorrendo a troca quando aquele que estiver em
funcionamento necessitar da troca do leito catalitico saturado. Para isso, a linha de
alimentag@o destes reatores apresenta uma valvula de bloqueio automatica, que servira

para o desligue ou acionamento do subsistema.

Tendo em vista que as condigdes de pressdo e temperatura sdo varidveis
importantes para essa etapa de pré-tratamento, onde a mudanga abrupta destas podem
comprometer a eficacia da operagao, foram colocados em todos os reatores, sensores com
alarmes para casos de temperatura e pressdo muito alta ou baixa. Além disso, também
foram colocados sensores para monitoramento da pressdo e temperatura, nas correntes de

alimentacao de cada reator.

Como o sistema opera a altas condi¢des de pressao, e levando em consideracdo a
presenga de reagdes exotérmicas, por motivos de segurancga, foram colocadas valvulas
para alivio de pressao (PSVs) na entrada de todos os reatores. Ademais, se tratando de
gases inflamaveis e toxicos, as aberturas das PSVs encaminham os gases para um sistema

de flare, onde serdo queimados antes de irem para a atmosfera.

Nas saidas de todos os reatores ¢ nas entradas dos reatores de dessulfurizagao,
foram incluidas figuras oito, que contribuem para garantir estanqueidade das tubulagdes

e isolamento dos sistemas, para etapas de limpeza e manutengao.

Além disso, o P&ID inclui pontos de amostragem para controle laboratorial das
concentragdes de Sulfeto de hidrogénio (H2S) ao longo do processo de pré-tratamento,

sendo abertas e fechadas por vélvulas de bloqueio manuais.

Por fim, antes de realizar as etapas de limpeza e manutengdo nos reatores e

instrumentos do sistema, por conta da toxicidade e inflamabilidade dos gases, devera



existir uma etapa de inertizagdo destes com purga de nitrogénio, que também pode ser

observada no P&ID.

Para mais detalhes técnicos e informagdes sobre os componentes, ¢ possivel

consultar a simbologia e as notas associadas ao diagrama.



FIGURA 2: REPRESENTACAO DO P&ID
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CAPITULO 5 - SIMULACAO

5.1 OBJETIVO

Esta se¢dao tem como objetivo apresentar a metodologia e consideracdes utilizadas
para o desenvolvimento da simulagdo SI-SN-RVM-001 utilizada principalmente para

realizar o balanco de massa e nergia do processo.

5.2 METODOLOGIA E CONSIDERACOES

Para a realizacdo das simulagdes, utilizou-se o software Aspen Hysys vll.
Inicialmente, foram inseridos os elementos quimicos € os parametros operacionais no
software, incluindo vazdes, temperaturas, pressdoes de operagdo dos equipamentos,

composigdes, reacdes e rendimentos.

A partir dessas informacgdes, foi possivel realizar os balangos de massa e energia
do sistema. Em seguida, selecionou-se o pacote de fluidos Peng-Robinson, ¢ as equagdes
relacionadas aos processos de Hidrogenacao do Gas Natural (1), Dessulfurizagao (2),
Reforma do Metano (3) e Water Gas Shift (4) foram incorporadas ao ambiente de
simulagdo. Os resultados obtidos, como balancos de massa e energia e composicdes das
correntes, estdo detalhados no Apéndice A, enquanto os dados operacionais podem ser

consultados tanto no Memorial Descritivo do CAPITULO 3 quanto no Apéndice A.

Assim como descrito no Memorial Descritivo do CAPITULO 3, a simulagéo foi

estruturada em etapas.

A primeira etapa consiste na purificacdo do gas natural. Nesse processo, o gas
natural que chega a planta com uma pressao de 45 kgf/cm? ¢ despressurizado por uma
valvula até 28 kgf/cm?, tornando-se adequado para a mistura com o hidrogénio reciclado
na etapa de PSA (Pressure Swing Adsorption). O reciclador ¢ representado pelo moédulo
RCY-1, sendo fundamental nesta etapa garantir que as fragdes molares de hidrogénio e

E-mercaptano estejam na propor¢ao 1:1. Esse controle € realizado pelo médulo SET-1.



ApbOs o ajuste, a mistura ¢ pressurizada e pré-aquecida antes de entrar no
hidrogenador R-101001. Os trocadores de calor P-101002 e E-103, responsaveis pelo pré-
aquecimento, sdo discutidos em detalhes no CAPITULO 6. A simulagdo do R-101001
utilizou um modelo de reator de equilibrio disponivel no Hysys e a equacdo de
Hidrogenacao (1). Ja para o dessulfurizador R-101002, foi empregado um moédulo de
Split de componentes, representando o processo de separacao associado a reagdo catalitica

de dessulfurizagao.

O gas natural purificado ¢ misturado com vapor no equipamento MIX-102001,
em uma propor¢do de 3 mols de vapor para cada 1 mol de metano. Esse controle ¢é
realizado pelo modulo SET-2. A mistura resultante ¢ entdo direcionada para o forno de

reforma.

Para a simulacdo do forno tubular, foi necessario dividir o modelo em dois
equipamentos distintos. Primeiramente, o trocador de calor P-102001 representa a se¢ao
convectiva do forno, responsavel pelo pré-aquecimento da corrente de entrada. Ja a se¢ao
tubular, onde esta localizado o catalisador e onde ocorrem as reagdes de reforma e Water

Gas Shift, foi representada por um reator de equilibrio utilizando as equacdes (3) e (4).

Embora a alimentacdo de combustivel do forno nao tenha sido simulada
diretamente, a quantidade de combustivel necessaria foi calculada a partir da soma das

demandas energéticas do trocador P-102001 e do reator F-101001.

ApOs a etapa de reforma, a corrente ¢ resfriada e direcionada para a etapa de Water
Gas Shift, ou deslocamento da agua. Essa se¢do conta com dois reatores de equilibrio,
que representam, respectivamente, o reator de shift de alta temperatura (R-102001) e o

reator de shift de baixa temperatura (R-102002).

Os trocadores de calor P-103001 e E-101, responséveis por reduzir a temperatura
da corrente de saida do reator de shift de baixa temperatura, sdo detalhadamente

discutidos no CAPITULO 6.

A proxima etapa ¢ a purificacdo do hidrogénio. Inicialmente, a 4gua presente na
corrente previamente resfriada € separada no equipamento V-103001, que representa um

vaso de flash. A adgua extraida ¢ entdo direcionada para o desaerador D-101001.

A purificacdo do hidrogénio ¢ realizada em uma coluna de PSA, representada na

simulagdo por um moddulo de Split de componentes, similar ao utilizado no



dessulfurizador. Nesse processo, o hidrogénio ¢ separado até alcancar uma pureza de
99,99%. Conforme discutido no CAPITULO 3, a corrente que alimenta a PSA deve

conter pelo menos 70% de hidrogénio, com a recuperagdo também situada nessa faixa.

O hidrogénio purificado ¢, por fim, dividido em duas correntes: uma de produto e

outra destinada ao reciclo.

A proxima etapa ¢ a geracao de vapor. Nesse processo, a mistura de dgua de
alimentac¢do e agua reciclada do sistema ¢ pressurizada pela bomba B-101001. A geragdo

de vapor ocorre no trocador de calor P-101001, que representa a caldeira do sistema.

O vapor gerado ¢ dividido em duas correntes: uma segue para o fluxo principal do
processo, enquanto a outra ¢ direcionada ao desaerador, onde auxilia na remocao de
impurezas da agua reciclada. Para garantir a quantidade exata de vapor necessaria para

essa operacao, utiliza-se o moédulo de ajuste ADJ-1.

A figura 3 apresenta a simulagao:



FIGURA 3: REPRESENTACAO DA SIMULCAO NO ASPEN HYSYS
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CAPITULO 6 - MEMORIAS DE CALCULO

6.1 MEMORIA DE CALCULO — COMPRESSOR C-101001

6.1.1 Objetivo

Esta se¢do tem como objetivo apresentar a metodologia e os resultados obtidos
nos célculos de dimensionamento do compressor C-101001, instalado a montante do
sistema de purificagdo do gas natural de uma unidade de producdo de hidrogénio via
reforma a vapor de metano (SMR — Steam Methane Reforming). Ademais, também foi

estudado diametros apropriados para as tubula¢des de entrada e saida deste compressor.

6.1.2 Documentos de Referéncia

QUADRO 4: DOCUMENTOS DE REFERENCIA PARA MC DE COMPRESSOR C-101001

Documento Titulo Revisao
SI-SN-RVM-001=01 Projeto TCC - Simulagdo SMR 1
DE-SN-RVM-PRO-001=02 Fluxograma de processos 2
Memorial Descritivo de
MD-SN-RVM-ENG-001=02 2
Processos

Fonte: Autoria Propria.

6.1.3 Dados e Premissas

Para que as operacdes de purificagdo do gas natural ocorram de maneira eficiente,

a mistura de gas natural e hidrogénio precisa chegar na coluna de hidrogena¢do com uma



pressdo de 45 kgf/cm?, a0 mesmo tempo em que, para que ocorra a mistura dos gases, a

pressdo do gas natural deve ser igualada a do hidrogénio reciclado, que sai da unidade de

PSA (sistema de purificagdo do hidrogénio produzido) a uma pressdo de 28 kg/cm?

(MOLBURG e DOCTOR, 2003).

Por conta disso, ¢ entdo aplicado um compressor apos a mistura dos gases para

reajustar a pressao para a condi¢do apropriada para a coluna de hidrogenagao. Pode-se

observar os dados de entrada e saida deste compressor na tabela abaixo:

TABELA 4: DADOS DE ENTRADA E SAIDA DO COMPRESSOR RETIRADAS DA SIMULACAO

HYSYS.
Parametro Linha de Entrada Linha de Saida
Temperatura (K) 290,65 332,95
Pressao (kPa) 2745,90 4413,00
Pressao (Pa) 2745860,00 4412990,00
Densidade (kg/m?) 20,50 28,70
Vazao volumétrica (m*/h) 1219,50 872,70
Vazio volumétrica Standard
(m¥h) 34950,30 34950,30
Vazao massica (kg/s) 6,95 6,95
Peso molecular (kg/kmol) 16,89 16,89
Z 0,94 0,94
Zm 0,94 0,94
R (kJ/kmol.K) 8,31 8,31
Cp (ki/kg.C) 2,32 2,45
Cv (kl/kg.C) 1,66 1,77
Cp/Cv 1,40 1,39
k 1,39 1,39

Fonte: Autoria Propria.

Abaixo encontram-se as premissas adotadas:

1. A escolha do material para o compressor deve considerar a fragilizagdo por

hidrogénio, um fendmeno em que atomos de hidrogénio penetram no metal,



comprometendo suas propriedades mecanicas e podendo causar falhas estruturais.
A Secdo II do Coédigo ASME BPVC oferece diretrizes para selecionar materiais
resistentes a esse efeito, recomendando acos inoxidaveis de alta resisténcia. Para
esta aplicagdo, optou-se pelo ago inoxidavel 316L, por sua resisténcia ao
hidrogénio e viabilidade econdmica em relacdo a outras ligas. O ago 316L
combina resisténcia a corrosio, tenacidade e durabilidade em ambientes severos,
oferecendo excelente desempenho e minimizando o risco de fragilizagao a longo
prazo.

2. A classe de pressao das tubulagdes e os Schedules correspondentes foram
definidos de acordo com a ASME B16.34, onde a tubulagdo de entrada ¢ de classe

300 e a de saida € de classe 600. Para ambas, um Schedule de 80 ¢ suficiente.

FIGURA 4: DETERMINACAO DA CLASSE DE PRESSAO PARA TUBULACOES DE ACO INOX
316L.

Table 2-2.3 Ratings for Group 2.3 Material

A 182 Gr. F304L (1) A 240 Gr. 304L (1) A 312 Gr. TP304L (1) A 679 Gr. 306L (1)
A 182 Gr. F316L A 240 Gr. 316L A 312 Gr. TP316L A 479 Gr. 316L
NOTE:

(1) Not to be used over 425°C.
A - Standard Class

Working Pressures by Class, bar

Temperature,
°C 150 300 600 900 1500 2500 4500
(229 t0 38 15.9 414 ) 82.7 124.1 206.8 344.7 620.5
50 15.3 40.0 80.0 120.1 200.1 333.5 600.3
(100 13.3 34,8 69.6 ) 104.4 173.9 289.9 521.8
150 12.0 314 62.8 94.2 157.0 261.6 470.9
200 11.2 29.2 58.3 87.5 145.8 243.0 4373
250 10.5 27.5 54.9 82.4 137.3 228.9 412.0
300 10.0 26.1 52.1 78.2 130.3 217.2 391.0
325 9.3 25.5 51.0 76.4 127.4 212.3 382.2
350 8.4 25.1 50.1 75.2 125.4 208.9 376.1
5375 7.4 24.8 49.5 743 123.8 206.3 371.3
400 6.5 24.3 48.6 72.9 121.5 202.5 364.6
425 5.5 3.9 47.7 716 119.3 198.8 357.9
450 46 23.4 /6.8 70.2 117.1 195.1 351.2

Fonte: Asme-B16.34.

3. Para a escolha dos diametros das tubulagdes ¢ necessario que estas se encontrem
em conformidade com os critérios de velocidade e perda de carga definidos na

Tabela abaixo:



TABELA 5: CRITERIOS DE VELOCIDADE E PERDA DE CARGA.

Servico A':;g;;’;gz;") Velocidade (m/s) (ft/s)
Pressao inferior a pressao 0,01-0,06 60
atmosférica (vacuo) (0,05-0,25) (200)
P <7bar 0,06-0,12 45
(P <100 psi) (0,25-0,5) (150)
7 <P<70bar 0,12-0,45 30
(100 < P <1000 psi) (0,5-2,0) (100)
P> 70 bar ‘ 20 30
(P> 1000 psi) (100)

Fonte: CRANE (1982).

4. Para escolha do tipo de compressor, utilizou-se como base as figuras abaixo. A
partir deles foi analisado que o mais adequado ¢ a aplicacdo de um compressor

centrifugo.

FIGURA 5: GRAFICO PARA ESCOLHA DO COMPRESSOR
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Fonte: Cremasco (2018).



FIGURA 6: ESCOLHA DE COMPRESSOR ADEQUADO PARA AS CONDICOES DE PROCESSO

Tipo da Comprassor V.azéor:ﬁﬁirada, P;(max ), kPa P4/P, (max.) Ta(max.), “C
Allemativo Ata 250 250.000 au mais 4 {por cilindro) 044
FPalhetas De 2a80 00 4 {por carcaga) 2044
Parafusos De 10 a 700 4,500 4 (por carcaga) 204.4
Gentrifugos De 50 a 2.800 70.000 ;Dﬂfﬁ'slgiggﬁaﬁ 2322
Axiais De 1.500 & 25.000 1.000 nﬁéﬁﬁ: g:;?gglg; 315,6

Fonte: Dimoplon (1978).

5. As eficiéncias politropica (np) € mecanica (nmec) foram estipuladas respeitando as
seguintes margens da literatura: 7p = 0,75 a 0,88 € ;. = 0,92 a 0,98. A partir

disso, foi considerado entdo, 0,81 para n, € 0,95 para nmec.

6.1.4 Calculos

A determinacao dos didmetros ideais para as tubulacdes de entrada e saida do
compressor, foi realizada a partir de testes, onde foram aplicadas as seguintes equacdes
empiricas de velocidade e perda de carga (considerando 100 pés de comprimento) para

diferentes diametros em ambas as correntes:

60 Qg *xT xZ
9 DZxPp

®)

Onde,
Vg = Velocidade do gas (ft/s)
Qg = Vazao do gas (MMSCFD)

T = Temperatura (Rankine)



D = Diametro interno (in)
P = Pressao de operagao (psia)

Z = Fator de compressibilidade

B 041%Qo*L*Sy+T+Z

AP PR (6)
Onde,
L = Comprimento (ft)
Sg = Densidade relativa
Sendo Sg calculada a partir de:
PM,;
Sy =— 2= (7)
9 PM,,

J& para o célculo de dimensionamento do compressor, foi realizado o seguinte

passo a passo:

Calculo de n —

n—1_k—1
n _k*np

(8)

Onde,
k = Relacao Cp/Cv

HEAD Adiabatico (kJ/kg) —



n—1

n
) - 1|*Z,

R+T. |/P
HEAD = S & (—d

n—1 MM |\P,

Onde,
Ts = Temperatura de suc¢do (K)
R = Constante universal dos gases (kJ/kmol.K)
MM = Massa molar (kg/kmol)
Pd = Pressdo de descarga (Pa)
Ps = Pressao de succao (Pa)
Zm = Fator de compressibilidade médio

Poténcia consumida (kW) —

m * HEAD
W —

c
Np * Nnec

Onde,
W ¢ = Poténcia consumida (kW)

m = Vazao massica (kg/s)

6.1.5 Resultados

)

(10)

Com isso, foram obtidos os seguintes resultados para as tubulacdes de entrada e

saida do compressor, onde ¢ possivel observar que para ambas as tubulagdes, os Unicos

diametros que ficaram dentro dos critérios de velocidade e perda de carga, foram os de 6

e 7 polegadas.



TABELA 6: RESULTADOS DA COMPARACAO DE DIAMETROS PARA A TUBULACAO DE ENTRADA DO COMPRESSOR.

Dimensionamento de tubulagfo - Entrada do compressor - Classe #300

Vazio Temperatura Pressio DN Critério de  Velocidade Critério AP

(MMSZ CFD) (Ralzlkin:) (psia) PMgas  PMar Sg  Schedule (in) L(ft)y FatorZ velocidade calculada de AP calculada

p maxima(ft/s) (ft/s) (psi/100ft) (psi/1001t)
29,62 523,17 398,25 16,89 28,97 0,583 80 3 100 0,9349 100 242,519  0,5-2,0 72,956
29,62 523,17 398,25 16,89 28,97 0,583 80 4 100 0,9349 100 136,417  0,5-2,0 15,700
29,62 523,17 398,25 16,89 28,97 0,583 80 5 100 0,9349 100 87,307 0,5-2,0 4,769
29,62 523,17 398,25 16,89 28,97 0,583 80 6 100 0,9349 100 60,630 0,5-2,0 1,801
29,62 523,17 398,25 16,89 28,97 0,583 80 7 100 0,9349 100 44,544 0,5-2,0 0,791
29,62 523,17 398,25 16,89 28,97 0,583 80 8 100 0,9349 100 34,104 0,5-2,0 0,388
Fonte: Autoria Propria.
TABELA 7: RESULTADOS DA COMPARACAO DE DIAMETROS PARA A TUBULACAO DE SAIDA DO COMPRESSOR.

Dimensionamento de tubulagdo - Saida do compressor - Classe #600
Vazio Temperatura Pressio DN Critério de Velocidade Critério AP

(MMSZ CFD) (Rall)lkinlel) (psia) PMgas  PMar Sg  Schedule (in) L (ft) FatorZ velocidade calculada de AP calculada

p (ft/s) (ft/s) (psi/100ft) (psi/100ft)

29,62 599,31 640,05 16,89 28,97 0,58302 80 3 100 0,9387 100 173,563  0,5-2,0 52,212
29,62 599,31 640,05 16,89 28,97 0,58302 80 4 100 0,9387 100 97,629 0,5-2,0 11,236
29,62 599,31 640,05 16,89 28,97 0,58302 80 5 100 0,9387 100 62,483 0,5-2,0 3,413
29,62 599,31 640,05 16,89 28,97 0,58302 80 6 100 0,9387 100 43,391 0,5-2,0 1,289
29,62 599,31 640,05 16,89 28,97 0,58302 80 7 100 0,9387 100 31,879 0,5-2,0 0,566
29,62 599,31 640,05 16,89 28,97 0,58302 80 8 100 0,9387 100 24,407 0,5-2,0 0,277

Fonte: Autoria Propria
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Assim, foi analisado o catalogo de tubos de aco comerciais do Crane para
Schedule 80, levando assim a escolha do diametro de 6 polegadas para ambas as

tubulagdes.

FIGURA 7: TUBOS DE ACO COMERCIAIS.

MNominal Outside Thick- Inside
Fipe Diam- nEss Diameter
Size eler
Inches mm mm mim
[T 101.6 8.08 B5.4
4 114.3 8.56 97.2
o 5 141.3 9.52 122.3
E [ 168.3 10.97 146.4
1 8 219.1 12.70 193.7
2| 10 173.0 15.08 242.8
=2 12 3239 17.47 289.0
.; 14 1556 19.05 317.5
£ | 16 406.4 21.44 363.5
oA T 457,32 | 23.82 409,56
20 508.0 | 26.19 4556
24 &09.6 | JU.E!'I‘I 547.7

Fonte: CRANE (1982).

Ja para o dimensionamento do compressor, foram obtidos os seguintes resultados:

TABELA 8: RESULTADOS OBTIDOS O PARA O COMPRESSOR

Dados do compressor

n 1,536
HEAD 69,17 kl/kg
We 625 kW

Fonte: Autoria Propria.

6.2 MEMORIA DE CALCULO — TROCADOR E-103

6.2.1 Objetivo



50

O objetivo deste documento € apresentar a metodologia e os resultados obtidos no
dimensionamento rigoroso do trocador de calor E-103, utilizando o Software Aspen
HYSYS vi1 junto ao pacote Exchanger Design and Rating (EDR), para uma unidade de

producao de hidrogénio via reforma a vapor de metano (SMR).

6.2.2 Documentos de Referéncia

Para a elaboragao desta memoria de célculo, utilizaram-se como base os seguintes

documentos do quadro a seguir:

QUADRO 5: DOCUMENTOS DE REFERENCIA PARA MC DO TROCADOR E-103

Documento Titulo Revisdo
SI-SN-RVM-001=01 Projeto TCC - Simulagdao SMR 1
DE-SN-RVM-PRO-001=02 Fluxograma de processos 2
MD-SN-RVM-ENG-001=02 Memorial Descritivo de Processos 2

Fonte: Autoria propria.

6.2.3 Dados e Premissas

O Memorial descritivo de processos, MD-SN-RVM-ENG-001, descreve que
trocador de calor P-101002 integra o sistema de pré-aquecimento do gés natural na se¢ao
de purificagdo. A corrente 25, que consiste em uma mistura de gés natural e hidrogénio,

necessita ser aquecida a 370°C para poder ser alimentada no hidrogenador R-101001.



51

FIGURA 8: ESQUEMA DE RESFRIAMENTO DA CORRENTE DE SAIDA DO R-102002

Fonte: Autoria propria.

As condigdes operacionais das correntes de entrada e saida do trocador

retiradas da simulagao SI-SN-RVM-001, assim como os dados do gas de aquecimento

da corrente de saida do HTS podem ser vistos a seguir:

TABELA 9: CONDICOES DE ENTRADA E SAIDA DO TROCADOR P-101002

Parametros Unidades
Correntes 25 26
Fracao de Vapor - 1,00 1,00
Temperatura °C 59,80 370,00
Pressdo kg/cm? 45,00 44,00
Fluxo Molar Kmol/h 1481,97 1481,97
Fluxo Massico Kg/h 25029,58 25029,58
Fluxo Volumétrico m3/h 79,28 79,28
Fluxo de Calor KJ/h -1,10E+08 -8,50E+07

Fonte: Autoria propria.



TABELA 10: CONDICOES DA CORRENTE DE SAIDA DO REATOR R-102001
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Parametros Unidades Valores
Corrente - Saida do HTS
Fragdo de Vapor - 1,00
Temperatura °C 410,49
Pressao kg/cm? 33,50
Fluxo Molar Kmol/h 8110,05
Fluxo Méssico Kg/h 103829,90
Fluxo Volumétrico m3/h 242,18
Fluxo de Calor KJ/h -8,80E+08

Fonte: Autoria propria.

Abaixo encontram-se as premissas adotadas:

1. Para efetuar o aquecimento dessa corrente, sera utilizada a corrente de saida
do reator de shift de alta temperatura R-102001(HTS) como uma sugestao de
uma possivel integracao energética do processo.

2. Os fatores de resisténcia a incrustacao (Fouling Resistance) adotados para o
processo foram baseados na literatura, para o gés natural valor utilizado foi de
0,00018 m? k/w e para o gas proveniente do reator de shift de alta temperatura
foi adotado o valor de 8,805.10° m?k/w referente ao hidrogénio, ja que é a
principal espécie da corrente. (TEMA, 2020)

3. A escolha do material para o trocador de calor deve considerar a fragilizacao
por hidrogénio, um fendomeno em que atomos de hidrogénio penetram no
metal, comprometendo suas propriedades mecanicas e podendo causar falhas
estruturais. A Se¢do II do Codigo ASME BPVC oferece diretrizes para
selecionar materiais resistentes a esse efeito, recomendando agos inoxidaveis
de alta resisténcia. Para esta aplicagdo, optou-se pelo ago inoxidavel 316L, por
sua resisténcia ao hidrogénio e viabilidade econdmica em relagdo a outras

ligas. O aco 316L combina resisténcia a corrosao, tenacidade e durabilidade
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em ambientes severos, oferecendo excelente desempenho e minimizando o

risco de fragilizag¢do a longo prazo. (TEMA, 2020; ASME, 2021c¢)

6.2.4 Metodologia

Para facilitar a simulacdo, um trocador de calor modelo, chamado E-103, foi

criado separadamente da simulagdo principal.

FIGURA 9: REPRESENTACAO DO TROCADOR E-103

E-1032

Fonte: Autoria propria.

As condigodes operacionais do E-103 sdo idénticas as do trocador P-101002. A
corrente GN-+H> (gas natural e hidrogénio), que seréd aquecida, corresponde a corrente 25;
a corrente 47 representa o gas aquecido destinado ao hidrogenador R-101001; e a corrente

49 refere-se ao fluxo resfriado do reator HTS.

Inicialmente, o Aspen HYSYS foi usado para simular um modelo bésico do
trocador de calor, com valores de temperatura, pressdo e vazio das correntes inseridos
manualmente. O gas de processo do reator R-102001 passa pelo lado do casco, mesmo
sendo o fluido mais quente, pois a corrente GN+H>, devido a alta pressao, circula pelo
lado dos tubos. Foi utilizado o pacote de fluidos Peng-Robinson, e a perda de carga foi

ajustada para 0,141 kgf/cm?. (ASME, 2021a; ASPEN TECHNOLOGY,2021a)

Para o dimensionamento detalhado, foi utilizada a ferramenta Aspen Exchanger
Design and Rating. O EDR permite selecionar o tipo de trocador de calor e configurar

seus parametros de design. Com a configuragdo definida, o EDR realiza calculos
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detalhados de transferéncia de calor para garantir que o trocador atenda aos requisitos de
aquecimento ou resfriamento especificados. O software entdo determina as dimensdes

ideais do trocador. (ASPEN TECHNOLOGY, 2021b)

Apo6s o dimensionamento automatico, foram realizados ajustes manuais seguindo
a metodologia descrita por Kern (2003) no livro Trocadores de Calor, 2ed. Esses ajustes
incluiram a otimizacao do design, abrangendo o didmetro e a configuracao dos tubos, o
numero de passes, o comprimento do trocador e a selecdo de materiais. Além disso, foi
realizada uma avaliacdo de custos com base nos resultados obtidos no Hysys. Os

resultados finais do projeto estdo apresentados na secdo seguinte

6.2.5 Resultados

A figura 10 mostra os dados e parametros obtidos para o trocador E-103

através da simulagao:

FIGURA 10: PARAMETROS DO TROCADOR E-103

" Geometry | . Process | « Errors & Warnings | " Run Status |

Calculation mode Simulation Recent

Configuration

TEMA Type B- ~ E- - L- - BEL

Tube layout option New (optimum) layout - Mew (optimum) layout
Location of hot fluid Shell side Shell side

Tube OD / Pitch in || 075 S 08375 v 0,75 'l 10,9375
Tube pattern 60-Rotated Tri. - 60

Tubes are in baffle window Yes - Yes

Eaffle type Single segmental - Single segmental
Baffle cut orientation Horizontal - H

Default exchanger material 55 316l -~ |9 55 316L

Size

Specify some sizes for Design Set default

Shell 1D/ OD cm - ||76.2 . 79.44 76,2 L4 79,44
Tube length m |3 3

Eaffle spacing center-center (Bc) m - 14185
Mumber of baffles 1 1

Mumber of tubes / Tube passes 785 ! 1 785 L4 1
Shells in series 1 1

Shells in parallel 2 2

Owverall Results

Excess surface (%) (1]
Dp-ratio Shellside / Tubeside 00,9289 & 10,6306
Total cost (all shells) Dollar(US) - 238496

Fonte: Autoria propria.
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A configuragdo do trocador de calor foi definida no software de simulagao com layout

triangular de tubos a 60 graus, 795 tubos e um passe. O gas quente, de menor pressao, foi

alocado no casco, e foi incluido um tnico defletor para otimizar a troca térmica. Essa

quantidade foi escolhida para direcionar o fluxo do fluido de modo a aumentar a

turbuléncia e melhorar a transferéncia de calor, respeitando o limite de perda de carga.

As figuras 11 e 12 mostram a disposi¢@o dos tubos e o layout do trocador.

FIGURA 11: PADRAO DE TUBOS DO TROCADOR E-103

Fonte: Autoria propria.

FIGURA 12: LAYOUT DO CASCO E DEFLETORES DO TROCADOR E-103

o

Fonte: Autoria propria.
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O trocador de calor possui um didmetro interno do casco de 76,2 cm, didmetro

externo de 79,44 cm e tubos de 3 m de comprimento e % de polegada de didmetro,

dimensdes que garantem a capacidade necessaria para a troca térmica. O custo total

estimado automaticamente pelo Aspen Hysys do trocador de calor ¢ de 238.493 dolares.

Com essas especificagdes, a corrente GN+H; foi aquecida até 339,44°C, enquanto

a saida do reator HTS foi resfriada para 343,02°C, ambos dentro dos limites maximos de

perda de carga, demonstrando que o trocador esta otimizado. No entanto, serd necessaria

uma etapa adicional de aquecimento para a corrente GN+H> para alcangar a temperatura

desejada de 370°C. Na figura 13 podem ser visualizados os dados do processo referentes

a essas condigoes:

FIGURA 13: DADOS DE PROCESSO DO TROCADOR E-103

Calculation mode

Process Conditions

Mass flow rate

Mass flow rate multiplier
Inlet pressure

Outlet pressure

Pressure at liquid surface in column
Inlet Temperature

Outlet Ternperature

Inlet vapor mass fraction
Outlet vapor mass fraction
Heat exchanged

Heat exchanged multiplier

Process Input
Allowable pressure drop

Fouling resistance

Calculated Results

Pressure drop

kgrh
kgf/cm®

kg,-‘:/:m"

kgfiem?®

kgffcm®
m*-K/W

kgf/cm®

./ Geometry |  Process | . Errors & Warnings I . Run Status |

Hotside

Simulation

| 0141
* || 9E-05

Fonte: Autoria propria.

45

370

0,141
0,00018

ColdSide

Recent
Hotside ColdSide
103830 25030
335 45

33,369 44911
410,49 58,8
343,02 33944

1 1

1 1
33922
0,141 0,141
9E-05 0,00018
0,131 0,089

Os demais dados podem ser consultados no documento FD-SN-RVM-PRO-002,
referente a folha de dados do trocador E-103.
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6.3 MEMORIA DE CALCULO — TROCADOR E-101

6.3.1 Objetivo

O objetivo desta secdo ¢ apresentar a metodologia e os resultados obtidos no
dimensionamento rigoroso do trocador de calor E-101, utilizando o Software Aspen
HYSYS vi1 junto ao pacote Exchanger Design and Rating (EDR), para uma unidade de

produgdo de hidrogénio via reforma a vapor de metano (SMR).

6.3.2 Documentos de Referéncia

QUADRO 6: DOCUMENTOS DE REFERENCIAS PARA MC DO TRACADOR E-101

Documento Titulo Revisdo
SI-SN-RVM-001=01 Projeto TCC - Simulagdo SMR 1
DE-SN-RVM-PRO-001=02 Fluxograma de Processos 2
MD-SN-RVM-ENG-001=02 Memorial Descritivo de Processos 2

Fonte: Autoria propria.

6.3.3 Dados e Premissas

O Memorial descritivo de processos, MD-SN-RVM-ENG-0O01=01, descreve que
o trocador de calor P-103001 faz parte do sistema de resfriamento de gases de saida do
Reator de Shift de baixa temperatura. A corrente 15 que representa a saida do R-102002
precisa ser resfriada a uma temperatura de 62°C para que o vapor presente seja

condensado e possa ser separado no Vaso de flash V-101001.
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FIGURA 14: ESQUEMA DE RESFRIAMENTO DA CORRENTE DE SAIDA DO R-102002

R- 102002

].‘

Fonte: Autoria propria.

As condig¢des operacionais das correntes de entrada e saida do trocador retiradas

da simulacao SI-SN-RVM-001, podem ser visualizadas na tabela 11:

TABELA 11: CONDICOES DE ENTRADA E SAIDA DO TROCADOR P-102002

Parametros Unidades Valores
Correntes - 15 26
Fragdo de Vapor - 1 0,74
Temperatura °C 226,28 62,00
Pressdo kg/cm? 32,5 31,50
Fluxo Molar Kmol/h 8110,07 8110,07
Fluxo Massico Kg/h 103829,90 103829,90
Fluxo Volumétrico m3/h 246,56 246,56
Fluxo de Calor KJ/h -9,40E+08 -1,10E+09

Fonte: Autoria propria.

Abaixo encontram-se as premissas adotadas:

1. O fluido de resfriamento selecionado para esta aplicagdo foi a agua de

processo, em fun¢do da elevada demanda de resfriamento da corrente e da



superior capacidade térmica da 4gua em comparagdo ao ar. Agua de processo
¢ alimentada a planta a uma temperatura de 25°C e pressido de 1,174 Kgf/cm?.
(TEMA, 2020)

2. Os fatores de resisténcia a incrustacdo (Fouling Resistance) adotados para o
processo foram baseados na literatura, para d4gua o valor utilizado foi de 0,0001
m2.k/w e para o gas quente foi adotado o valor de 0,000008805 referente ao
hidrogénio, ja que ¢ a principal espécie da corrente. (TEMA, 2020)

3. A escolha do material para o trocador de calor deve considerar a fragilizagao
por hidrogénio, um fenomeno em que atomos de hidrogénio penetram no
metal, comprometendo suas propriedades mecanicas e podendo causar falhas
estruturais. A Secdo II do Cdédigo ASME BPVC oferece diretrizes para
selecionar materiais resistentes a esse efeito, recomendando acos inoxidaveis
de alta resisténcia. Para esta aplicagdo, optou-se pelo aco inoxidavel 316L, por
sua resisténcia ao hidrogénio e viabilidade econdmica em relacdo a outras
ligas. O ago 316L combina resisténcia a corrosdo, tenacidade e durabilidade
em ambientes severos, oferecendo excelente desempenho € minimizando o

risco de fragilizagdo a longo prazo. (TEMA, 2020; ASME, 2021c¢)

6.3.4 Metodologia

A fim de facilitar a simulagdo, um trocador modelo foi criado a parte da

simulacdo principal, sendo chamado de E-101.

FIGURA 15:REPRESENTACAO DO TROCADOR E-101

40

36 39
E-101

41
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Fonte: Autoria propria.

As condigdes operacionais sdo idénticas as do trocador P-102002. A corrente
36 ¢ idéntica a corrente 16 e representa a saida do reator de shift de baixa temperatura,
a corrente 39 representa o gas resfriado, a corrente 40 ¢ a 4gua de processo que entra

no casco do trocador e por fim, a corrente 41 representa a 4gua aquecida.

Primeiro, o Aspen HYSYS foi utilizado para simular um modelo simples de
trocador de calor e determinar a vazao de agua necessaria para atingir a temperatura de
62°C. Os valores de temperatura, pressao e vazao das correntes de entrada e saida foram
inseridos manualmente. O gas de processo proveniente do reator R-102002 passa pelo
lado dos tubos, que suportam condig¢des de maior pressdo e temperatura, enquanto a agua
circula pelo lado do casco. O pacote de fluidos Peng-Robinson foi utilizado, com perdas
de carga padrao de 0,141 kgf/cm? para o gas nos tubos e 0,703 kgf/cm? para a agua no
casco. (ASME, 2021b; ASPEN TECHNOLOGY,2021a)

Para o dimensionamento detalhado, foi utilizada a ferramenta Aspen Exchanger
Design and Rating. O EDR permite selecionar o tipo de trocador de calor e configurar
seus parametros de design. Com a configuragdo definida, o EDR realiza calculos
detalhados de transferéncia de calor para garantir que o trocador atenda aos requisitos de
aquecimento ou resfriamento especificados. O software entdo determina as dimensoes

ideais do trocador. (ASPEN TECHNOLOGY, 2021b)

Apo6s o dimensionamento automatico, foram realizados ajustes manuais seguindo
a metodologia descrita por Kern (2003) no livro Trocadores de Calor, 2ed. Esses ajustes
incluiram a otimizagao do design, abrangendo o diametro e a configuracdo dos tubos, o
nimero de passes, o comprimento do trocador e a sele¢do de materiais. Além disso, foi
realizada uma avaliagdo de custos com base nos resultados obtidos no Hysys. Os

resultados finais do projeto estdo apresentados na se¢ao seguinte

6.3.5 Resultados

O primeiro teste do trocador E-101 demonstrou que a vazao na corrente de
entrada 36 era grande demais para as condi¢des de processo estabelecidas. Isso gerou

erros na simulacao e um trocador com valor inicial superior a 300.000 ddlares. Diante
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disso foi proposto que corrente fosse separada em dois trocadores em paralelo, como

mostra a figura 16:

FIGURA 16: DIVISAO DAS CORRENTES 36 E 38.

LTS

TEE-100

Fonte: Autoria propria.

Os trocadores E-101 e E-101-2 sdo idénticos, por isso para fins de discussao
sO0 sera abordado o primeiro trocador. A figura 17 mostra os dados e parametros

obtidos para o trocador E-101 através da simulagao:
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FIGURA 17:PARAMETROS DO TROCADOR E-101

" Geometry | " Process I " Errors & Warnings I " Run Status |

Calculation mode
Configuration
TEMA Type
Tube layout option

Location of hot fluid
Tube QD / Pitch
Tube pattern

Tubes are in baffle window
Baffle type
Baffle cut orientation

Default exchanger material

Size

Specify some sizes for Design
Shell ID / OD

Tube length

Baffle spacing center-center (Bc)
Number of baffles

Number of tubes / Tube passes
Shells in series

Shells in parallel

Overall Results

Excess surface (%)

Dp-ratic Shellside / Tubeside
Total cost (all shells)

Simulation

-~ |e- -+ |Mm

| Mew (optimum) layout

Tube side

-llors | s |ooss

|CI'I'I

| 45-Rotated Sqr.

| Yes

| Single segmental

|Horiza:~nrat

|ss 3161 ~|9

Set default

~||70,0001 / |72,0001

- ||4.05

-|loa

| Dollar(us) |

Fonte: Autoria propria.

Recent

BEM
MNew (optimum) layout
Tube side
0,73 /
45

0,9375

Yes
Single segmental
H
S5 316L

70,0001
4,05

72,0001

475 / 1

09863 / 06471

81149

A configuracao do trocador de calor foi definida no software de simulagdo com

a disposi¢do dos tubos e o layout do trocador.

layout quadrado de tubos a 45 graus, 475 tubos e um passe. As figuras 18 e 19 mostram
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FIGURA 18: PADRAO DE TUBOS DO TROCADOR E-101
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Fonte: Autoria propria.

FIGURA 19: LAYOUT DO CASCO E DEFLETORES DO TROCADOR E-101

ClI LD

Fonte: Autoria propria

As dimensdes do trocador de calor incluem um didmetro interno do casco de 70
cm e um diametro externo de 72 c¢cm, com tubos de 4,05 m de comprimento e %4 de
polegada de diametro. O espacamento entre os defletores foi estabelecido em 40 cm, com
um total de 6 defletores projetados para otimizar o fluxo do fluido. O design com 475
tubos e uma unica passagem de fluido se mostrou suficiente para a operacao. O custo total

estimado automaticamente pelo Aspen Hysys ¢ de 81.149 ddlares.

Com essas configuragdes, foi possivel resfriar a corrente 36 até a temperatura
de 115,78 °C, dentro dos limites méximos de perda de carga, demonstrando que o
trocador esta otimizado. Esse valor de temperatura mostra que ha a necessidade de um
segundo trocador de calor, posto em série com o E-101 para a corrente 39 possa ser
resfriada até a temperatura alvo de 62°C. Na figura 20 podem ser visualizados os dados

do processo referentes a essas condigdes:
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FIGURA 20: DADOS DE PROCESSO DO TROCADOR E-101

.~ Geometry | « Process | . Errors & Warnings | .~ Run Status |

Hotside ColdSide Recent
Hotside ColdSide
Calculation mode Simulation
Process Conditions
Mass flow rate kg/h - 51915 772165
Mass flow rate multiplier 1 1
Inlet pressure kgffcm® - 32,5 1,174
Outlet pressure kgffem® - 32,409 0,48
Pressure at liquid surface in column kgf/em® -
Inlet Ternperature °C - 226,28 25
Outlet Temperature °C - ||62 45 115,78 40,1
Inlet vapor mass fraction 1 0
Outlet vapor mass fraction 0,6823939 0
Heat exchanged kW - 13955,8
Heat exchanged multiplier 1
Process Input
Allowable pressure drop kgffcm® | 0,141 0,703 0,141 0,703
Fouling resistance m*-K/W ~ || 9E-05 0,0001 9E-05 0,0001
Calculated Results
Pressure drop kgffcm® - 0,091 0,694

Fonte: Autoria propria.

Os demais dados podem ser consultados no documento FD-SN-RVM-PRO-
003, referente a folha de dados do trocador E-103.

6.4 MEMORIA DE CALCULO — INTEGRACAO ENERGETICA

6.4.1 Objetivo

A presente se¢do tem como objetivo apresentar a metodologia e os resultados
obtidos para a integracdo energética de uma unidade de producdo de hidrogénio via
reforma a vapor de metano (SMR — Steam Methane Reforming). Essa integragcdo ¢
realizada a fim de reaproveitar o calor das correntes de processo, aplicando uma troca

energética entre correntes que precisam ser resfriadas e as que precisam ser aquecidas,
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através da instalacao de trocadores de calor. Dessa forma, ¢ possivel reduzir o consumo

com correntes de utilidades.

6.4.2 Documentos de Referéncia

QUADRO 7: DOCUMENTOS DE REFERENCIA PARA INTEGRACAO ENERGETICA

Documento Titulo Revisao
SI-SN-RVM-001=01 Projeto TCC - Simulagdo SMR 1
DE-SN-RVM-PRO-001=02 Fluxograma de processos 2
Memorial Descritivo de
MD-SN-RVM-ENG-001=02 2
Processos

Fonte: Autoria Propria.

6.4.3 Dados e Metodologia

Durante todo o sistema existe a necessidade de aumentar ou reduzir a temperatura
das correntes de processo, criando-se uma demanda por correntes de utilidade. Ao realizar
o estudo de fluxo do processo e suas respectivas condi¢des operacionais, desenvolvendo
o memorial descritivo (MD-SN-RVM-PRO-001), e o PFD (DE-SN-RVM-PRO-001), foi
constatada a existéncia de 6 pontos principais onde haveria a necessidade dessa troca

térmica, sendo 3 correntes frias e 3 correntes quentes no total.

Com isso, foi construida uma simulagdo do processo no Software Aspen HYSYS
vl 1, onde foi possivel retirar os dados, para cada ponto, de temperaturas iniciais (fonte)
e finais (meta), vazdo, e capacidade térmica, sendo possivel calcular a capacidade

calorifica (mcp). Sendo esses dados importantes para a aplicagdo da metodologia Pinch.

A Tecnologia Pinch ¢ um método termodinamico que identifica oportunidades de
melhoria no consumo de energia, combinando a sintese de redes de trocadores de calor
necessaria para atingir a devida economia de utilidades. Atualmente, a Tecnologia Pinch
¢ uma das melhores alternativas para a otimiza¢ao do manuseio dos recursos, sendo uma

das mais utilizadas (VAZZOLER, 2020).
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Para aplicacao desta metodologia, foi entdo inicialmente construida a tabela abaixo
com os dados de processo citados anteriormente, além do calor necessario ou disponivel

para a troca, e a diferenca minima de temperatura.

TABELA 12; DADOS DE ENTRADA E SAIDA DOS TROCADORES RETIRADAS DA SIMULACAO
HYSYS.

Trocador Trocador Trocador Trocador Trocador Trocador

Parametro
1 2 3 4 5 6
Temperatura ent.
123 242 281 871 405 224
°O)
Temperatura sai (°C) 256 370 512 340 205 40
Vazio (kg/h) 21590,6 5005,92 20765,84  20766,01  20765,98  20765,98
Capacidade térmica
4,45 2,88 2,44 3,03 2,76 2,64
(kJ/kg°C)
mcep (kJ/°C.h) 96078,17 14417,05  50668,65  62921,01 57314,10  54822,19
mcp (kW/°C) 26,69 4,00 14,07 17,48 15,92 15,23
Q
necessario/disponivel  -3549,55 -512,61 -3251,24 9280,85 3184,12 2802,02
(kW)
ATmin (°C) 10 10 10 10 10 10

Fonte: Autoria Propria.

O valor de calor necessario ou disponivel foi calculado a partir da equacao abaixo:

Q = mcp * (Tent — Tsai) (1)

Onde,
Q = calor necessario ou disponivel (kW)
mcp = capacidade calorifica (kW/°C)
Tent = Temperatura de entrada (°C)

Tsai = Temperatura de saida (°C)
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Nota-se que aqueles que retornaram valores negativos, sao as correntes frias que
necessitam de calor para atingir a temperatura de saida, enquanto as de valores positivos
sdo as correntes quentes que podem fornecer calor até atingir a temperatura desejada na
saida. Ao somar esses valores ¢ possivel dizer que sem a integracdo energética, precisaria
de 7313,4 kW de utilidade quente, e de 15267 kW de utilidade fria.

Vale ressaltar que para o valor de ATmin, este foi escolhido de acordo com valores
tipicos que geralmente sdo utilizados e apresentados na literatura, onde, tendo em vista
que se trata de uma planta pequena de baixa capacidade, foi considerado um ATmin de
10°C (VAZZOLER, 2020).

Esse conceito de diferenga minima de temperatura ¢ aplicado em qualquer técnica
de integracdo energética, que consiste em proibir quaisquer troca de calor abaixo desse
valor minimo determinado. Essa diferenca ¢ aplicada para diminuir a area utilizada pelas
redes de trocadores de calor, considerando que a area de troca térmica e as diferencas
médias de temperatura possuem uma relagdo inversamente proporcional.

Com a diferenga minima de temperatura ja estabelecida, e a partir das
temperaturas de entrada e saida das correntes na rede, ¢ identificado os intervalos de
temperatura do sistema, que irdo delimitar regides de superposi¢ao das correntes quentes
ou frias, ou auséncia desta. Logo, sempre que houver o inicio e fim de uma corrente, deve-
se criar um intervalo (VAZZOLER, 2020).

Em seguida, deve ser determinada a carga térmica liquida em cada intervalo,
sendo essa a diferenca entre as entalpias das correntes quentes e frias. Pode-se calcular

esta carga a partir da seguinte equagao:
Quig = ) (mep)y < AT = ) (mep), + AT @

Onde,

QLigx = Carga térmica liquida (kW)

(mcp);, = Capacidade calorifica da corrente quente (kW/°C)
(mcp). = Capacidade calorifica da corrente fria (kW/°C)

AT = Variagao de temperatura do intervalo (°C)
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Para obter o consumo minimo de utilidades, é realizado um “cascateamento”
das cargas calculadas, obtendo a carga de saida (Qout) a0 somar ou subtrair a carga

de entrada (Qin) com a carga liquida do intervalo em especifico. Tendo em vista que

7

sO é possivel cascatear sobra de energia, de acordo com o segundo principio da
termodinamica, devera ser adicionado a mesma quantidade de calor do Qout mais

negativo, realizando novamente o cascateamento (VAZZOLER, 2020).

Com isso, sera obtido um intervalo de temperatura onde o cascateamento se
anulara, dividindo o problema em dois subproblemas, sendo este ponto
denominado como temperatura de Pinch ou temperatura do ponto de

estrangulamento energético (VAZZOLER, 2020).

A partir da temperatura de Pinch é possivel calcular uma quantidade minima
de trocadores de calor, respeitando a divisao realizada pela presenca do Pinch,

através das seguintes equacdes:

NHEMIN = NHP + NCP + NHU + NCU — 1 3)

NHE CIYI/IPA;NCH = NHE;¢fa + NHE;Z)ixo 4)

Onde,

NHEMN = Ntmero minimo de trocadores de calor
NHP = Numero de correntes quentes de processo
NCP = Numero de correntes frias de processo
NHU = Numero de utilidades quentes

NCU = Numero de utilidades frias

Por fim, ¢ construida uma rede de trocas térmicas, onde deve ser respeitado o

minimo consumo de utilidades e a quantidade minima de trocadores. Também deve ser
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respeitada a divisao dos subproblemas, sendo eles a sintese acima do pinch e abaixo do

pinch (VAZZOLER, 2020; SANTOS, 2015).

Para a sintese acima do pinch, primeiramente deve ser verificado se a quantidade
de correntes frias no pinch € maior ou igual ao numero de correntes quentes, caso
contrario, sera necessario dividir uma corrente fria. Entdo se deve verificar se cada
corrente quente no pinch pode trocar calor com uma corrente fria respeitando a condigao:
(mcp)ce > (mep)n, caso contrario, deve-se dividir uma corrente (geralmente uma corrente

quente) (VAZZOLER, 2020; SANTOS, 2015).

Com isso, € possivel, realizar primeiro as trocas ao longo do pinch, e em seguida,
as mais afastadas do pinch, na parte de cima. Essa ordem ¢ aplicada visto que no pinch a
diferenga de temperaturas entre as correntes ¢ a menor possivel (VAZZOLER, 2020;

SANTOS, 2015).

Para a sintese abaixo do pinch, deve ser verificado se a quantidade de correntes
quentes no pinch € maior ou igual ao nimero de correntes frias, caso contrario, sera
necessario dividir uma corrente quente. Entdo se deve verificar se cada corrente fria no
pinch pode trocar calor com uma corrente quente respeitando a condigdo: (mcp)c <
(mcp)n, caso contrario, deve-se dividir uma corrente (geralmente uma corrente fria)

(VAZZOLER, 2020; SANTOS, 2015).

Com isso, € possivel, realizar primeiro as trocas ao longo do pinch, e em seguida, as mais

afastadas do pinch, na parte debaixo

6.4.4 Resultados

Ao identificar os intervalos de temperatura do sistema, e calcular a carga térmica

liquida de cada, obteve-se:



FIGURA 21:INTERVALOS DE TEMPERATURA.
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Fonte: Autoria Propria.
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398,20
483,10

Ao realizar o cascateamento, obteve-se os seguintes resultados para Qin € Qout:

TABELA 13: RESULTADO DO CASCATEAMENTO.

Qin Qout

0 6099,84
6099,84 6498,04
6498,04 6981,14
6981,14 7593,92
7593,92 748814
7488,14 7786,03
7786,03 7579,22
7579,22 7277,72
7277,72 7362,47
7362,47 6537,35
6537,35 7953,59

Fonte: Autoria Propria.
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Pode-se observar que por conta de a demanda por utilidade fria ser
consideravelmente superior a demanda por utilidade quente, ndo se obteve valores
negativos na coluna de Qou, ndo sendo possivel reajustar o cascateamento de forma a
obter a presenca do intervalo nulo, que seria a temperatura de Pinch. Como nao foi obtido
o valor de Pinch, nao houve possibilidade de dar seguimento a integragao energética para

a planta estudada no atual trabalho.

Contudo, algumas sugestdes para futuras continuagdes deste estudo, seria analisar
a viabilidade de instalagdo de um sistema de produ¢do de vapor, para aproveitamento do
calor gerado pela planta em questdo, ou entdo, analisar a possibilidade de troca térmica

das corretes apresentadas, com as de outra planta instalada na redondeza.
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CAPITULO 7 - ANALISE PRELIMINAR DE RISCOS

7.1 OBJETIVO

O objetivo desta se¢do ¢ apresentar a Analise Preliminar de Riscos (APR) da
unidade de reforma a vapor do gas natural, com foco no subsistema de purificagdo do gas

natural, bem como os resultados da avaliacao de risco.

7.2 DOCUMENTOS DE REFERENCIA

QUADRO 8: DOCUMENTOS DE REFERENCIA PARA APR

Documento Titulo Revisdo

P&ID — Sistema de hidrogenacao e dessulfurizacdo do
DE-SN-RVM-PRO-002=02 2

gas natural

MD-SN-RVM-ENG-
001=02

Memorial Descritivo de Processos 2

Fonte: Autoria Propria.

7.3 JUSTIFICATIVA

A justificativa para a realizacdo do estudo de Analise Preliminar de Riscos (APR)
para o subsistema de purificagdo do gas natural em uma planta de produg¢do de hidrogénio
por reforma a vapor do gas natural baseia-se na importancia critica dessa fase para a

operagdo segura e eficiente da planta.

O gas natural, ao ser utilizado como matéria-prima, contém compostos sulfurados
que representam o maior risco aos equipamentos envolvidos, como valvulas, trocadores
de calor e reatores. Esses compostos podem causar corrosdo e degradagdo dos

componentes, comprometendo a integridade e a longevidade dos equipamentos. A
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purificacdo do gés natural €, portanto, essencial ndo apenas para proteger os ativos da
planta, mas também para garantir a eficiéncia operacional do sistema como um todo,
prevenindo falhas inesperadas, aumentando a confiabilidade e contribuindo para a

manuten¢do dos padrdes de qualidade do hidrogénio produzido.

Dessa forma, a realizagdo da APR visa identificar e mitigar potenciais riscos
associados a essa etapa critica, assegurando a operagao segura € o desempenho ideal da

planta de producao de hidrogénio.

7.4 METODOLOGIA

Para realizar esta andlise, foram identificados os possiveis tipos de vazamentos
que poderiam acontecer na area de pré-tratamento do gas natural, destrinchando quais
poderiam ser as causas e consequéncias destes vazamentos, além de apontar as detecg¢des
e salvaguardas que ja existem na planta, considerando o P&ID realizado. Com isso, foi
analisada a tolerabilidade desse risco, considerando a frequéncia em que ele pode ocorrer,
e o dano que este pode causar para as pessoas, as instalagdes, meio ambiente e imagem
da empresa, determinando se o risco ¢ toleravel, moderado ou ndo toleravel a partir da

seguinte matriz:
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FIGURA 22: MATRIZ DE TOLERABILIDADE
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Fonte: Adaptado de Moura (2018)

Com isso, foram acrescentadas recomendagdes para os casos em que havia risco
moderado, a fim de reduzir a frequéncia, os tornando toleraveis apos realizar as devidas

implementagdes.

7.5 RESULTADOS

7.5.1 Lista de Recomendacoes

A tabela 14 a seguir, apresenta as recomendacdes desenvolvidas para esta APR:



TABELA 14: RECOMENDACOES PARA A APR
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ANALISE PRELIMINAR DE RISCO (APR GERENCIA
SENAICETOT (APR)
Unidade de
Unidade: reformaa | giema: | PUrificacdo do gasde | . | 30112024
vapor do gas alimentacao
natural
Subsistema: Sistema de hidrodessulfurizacao e | Descricdo: Lista de | Desenhos: DE-SN-
dessulfurizagao do gas natural Recomendacdes RVM-ENG-002=02
N° da e ~
~ Descricao das Recomendacoes
recomendacao
RO01 Implementagdo de sensor de vazdo com alarme para caso de vazao baixa
(FAL) a montante do hidrogenador
R002 Implementagdo de alarmes para caso de pressao muito alta (PAHH) ou
muito baixa (PALL) a montante do hidrogenador
R003 Implementagdo de valvula de blogueio automatica a montante do
hidrogenador, fechando em caso de pressao muito baixa (PSLL)
R004 Fazer uso de cupons e/ou sondas para monitoramento de corrosao
ROO5 Implementagao de alarmes de temperatura alta (TAH) ou muito alta
(TAHH) na montante dos reatores de dessulfurizagao
R006 Fechamento da valvula de bloqueio a montante do dessulfurizador ativo,
para caso de temperatura muito alta (TAHH)
Instalagao de uma PCV nas entradas dos dessulfurizadores, para controle
R007 de pressdo (sendo necessario a implentacdo de chaves para set de
pressao alta (PSH) e pressado baixa (PSL) nos PITs ja existentes, enviando
0 sinal de ajuste para as PCVs)
R008 Implementagdo de alarmes para caso de pressao muito alta (PAHH) ou
muito baixa (PALL) na malha dos PITs a montante dos dessulfurizadores
R0O09 Implementagdo de sensor de vazdo a montante dos dessulfurizadores
Implementagdo de sensor de pressao com alarmes para caso de pressao
RO10 muito baixa (PALL) ou muito alta (PAHH) a montante dos

dessulfurizadores

Fonte: Autoria Propria.



7.5.2 APR

TABELA 15: CONSIDERACOES DA APR
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ANALISE PRELIMINAR DE RISCO (APR) GERENCIA
SENAICETIQT
Unidade: | Unidade de reforma a vapor do gés natural Sistema: Purificagdo do gas de alimentacéo Data: 30/11/2024
Subsistema: Sistema de Descrigdo: Planilha APR Desenhos: DE-SN-RVM-ENG-002=02
hidrodessulfurizagdo e dessulfurizagdo do
gas natural
. . . Pessoal | Instalagdes | Meio Ambiente | Imagem . .
Perigo Causas Consequéncias Detecgoes/Salvaguarda Freq Recomendagdes/Observagdes
S|R]| S R S R S| R
- Falha
estrutural
(Corrosio,
falhas em
juntas,
trincas em - Detectores de Gas
Pequeno soldas Inflamavel
vazamento de i < . R001) Implementagdo de FT
4s a montante | Lo d oS - Geragao de atmosféra - Alarme de com alarme para caso de vazio
& furos ao inflamavel Vazamento (D) C m (M| 11 | M 1I | M . P
do reator de . . . baixa (FAL) a montante do
. ~ | longo das - Incéndio de jato de fogo - Sistema de Combate .
hidrogenagio lacs P hidrogenador
(GN+H2) tubulagdes) a Ince.n.dlo (S)
- Vazamento - Auditiva (D)
em tomada
de
instrumentos
- Falha de
montagem




- Sistema de Deteccdo
de Gas e Fogo (ESD-
3P) - Sistema de
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- Ruptura de . R002) Implementacéo de
~ desligamento de ~
tubulagéo emergéncia alarmes para caso de pressdo
Grande por falhade | Geracio de atmosféra ) PS\%S - Valvulas de muito alta (PAHH) ou muito
vazamento de | material ou in ﬂam(e;ivel alivio de pressio para baixa (PALL) a montante do
gas a montante | por falha de o . P p hidrogenador
d . ~ | - Incéndio de jato de fogo caso de ultrapassar o v v 111 v ~ .
o reator de | especificagdio | Possibilidade de explosdo | limite estabelecido R003) Implementacdo de valvula
hidrogenagdo | de material ~ . . de bloqueio automatica a
- Lesdo pessoal - PIT enviando sinal .
(GN+H2) - o montante do hidrogenador,
N para indicador de 5
Sobrepressao ~ fechando em caso de pressdo
~ pressdo na sala de . .
na tubulagdo muito baixa (PSLL)
controle
- Auditiva (D)
- Visual (D)
- Falha
estrutural
(Corrosao,
falhas em
juntas,
trincas em
;Zﬁ?:l’los - Detectores de H.S
furos ao (H2S-Det)
longo das ) SISt? ma de Combate R004) Fazer uso de cupons e/ou
Pequeno tubulagdes) . . a Incéndio (D/S) sondas para monitoramento de
vazamento de | - Vazamento |~ Incéndio de jato de fogo - Alarme de Deteccio corrosio
g4s a jusante - Dispersao de gas inflamavel | de Gas (D) - Alerta em ~
em tomada L R005) Implementacéo de
do reator de de e toxico caso de pequeno 11 111 111 111 alarmes de temperatura alta
hidrogenagdo | . - Possibilidade de lesdo por | vazamento b
instrumentos | . . . . (TAH) ou muito alta (TAHH) na
(Com teor de intoxicagao - TIT enviando sinal
- Falha de L montante dos reatores de
H2S) para indicador de T
montagem dessulfurizacéo
- Abertura temperatura na sala de
indevida de contro_lf:
pontos de - Auditiva (D)
coleta de
amostra
Fragilizacao
por

temperatura




Grande
vazamento de
gas a jusante

- Ruptura de
tubulacao
por falha de
material ou
por falha de
especificacdo
de material

- Incéndio de jato de fogo
- Possibilidade de explosao

- Detectores de H.S
(H2S-Det)

- Sistema de Detecgdo
de Gas e Fogo (ESD-
3P) - Sistema de
desligamento de
emergéncia em caso de
grandes vazamentos

- PSV - Valvula de
alivio de pressdo para
caso de ultrapassar o
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do reator de | Sobrepressdo | - Vazamento de gas . . V M| IV v
. ~ ~ |- . s limite estabelecido
hidrogenagdo | na tubulagdo | inflamavel e toxico . .
~ . L - TIT enviando sinal
(Comteorde |- - Lesdo por intoxicagao L
S para indicador de
H2S) Fragilizagdo
or temepratura na sala de
{)em eratura controle
) P - PIT envinando sinal
. para indicador de
Rompimento <
de tubing pressdo na sala de
controle
- Auditiva (D)
- Visual (D)
- Falha
estrutural
(Corrosio,
falhas em
juntas,
trincas em
Pequeno S(ékﬁl:l’ms - Detectores de Gas
vazamento de l;ur%s 20 Inflamavel
Gas natural N . - Alarme de
. longo das - Incéndio de jato de fogo
purificado a ~ . ~ . . Vazamento (D)
. tubulagdes) | - Dispersdo de gas inflamavel .
jusante dos - Sistema de Combate
- Vazamento e
reatores de em tomada a Incéndio (S)
dessulfurizagdo de - Auditiva (D)
instrumentos
- Falha de
montagem
- Abertura
indevida de
pontos de

|| I| -

R006) Fechamento da valvula de
bloqueio a montante do
dessulfurizador ativo, para caso
de temperatura muito alta
(TAHH)

R007) Instalagdo de uma PCV
nas entradas dos
dessulfurizadores, para controle
de pressdo (sendo necessario a
implentacdo de chaves para set
de pressdo alta (PSH) e pressdo
baixa (PSL) nos PITs ja
existentes, enviando o sinal de
ajuste para as PCVs)

R008) Implementacéo de
alarmes para caso de pressio
muito alta (PAHH) ou muito
baixa (PALL) na malha dos PITs
a montante dos dessulfurizadores
Obs.: Aplicar-se recomendagio
R004




coleta de
amostra
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Grande
vazamento de
Gas Natural
purificado a
jusante dos
reatores de

- Ruptura de
tubulacdo
por falha de
material ou
por falha de
especificacdo
de material

Sobrepressao

- Incéndio de jato de fogo
- Possibilidade de explosao
- Dispersdo de gés inflamavel

- Detectores de Gas
Inflamavel

- Alarme de
Vazamento (D)

- Sistema de Combate
a Incéndio (S)

III

III

I

I

R009) Implementagdo de sensor
de vaz&o a montante dos
dessulfurizadores

R010) Implementagdo de sensor
de pressdao com alarmes para
caso de pressdo muito baixa

dessulfurizagdo | na tubulagdo : élls(llllglv(?)()l)) (PALL) ou muito alta (PAHH) a
- montante dos dessulfurizadores
Rompimento
de tubing

Fonte: Autoria Propria.
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CAPITULO 8 - CONCLUSAO

Este trabalho teve como objetivo consolidar conhecimentos técnicos e praticas de
engenharia na producao de hidrogénio por meio da reforma a vapor de metano (SMR),
abrangendo desde os conceitos teoricos até o desenvolvimento de calculos, simulagdes,
andlises de risco e integracdo energética. A elaboragdo do memorial descritivo do
processo permitiu compreender as etapas principais, desde o pré-tratamento do gas
natural até a purificagdao do hidrogénio gerado, abordando as reagdes quimicas, condigdes
operacionais e equipamentos envolvidos. A partir do memorial descritivo e do balango de
massa, observou-se que o processo gera uma quantidade consideravel de CO2, embora
inferior aquela que seria emitida pela queima do gés natural, o que garante a viabilidade
ambiental do processo, mantendo o crédito de carbono positivo. No entanto, ha a
possibilidade de integrar tecnologias como a captura de carbono, que poderdo ser

avaliadas futuramente para reduzir as emissdes da planta.

Essas etapas operacionais foram analisadas detalhadamente com o suporte de
simulagdes computacionais no Aspen HYSY'S, que contribuiu para o célculo e validagao
dos balancos de massa e energia. O software também possibilitou o calculo das condic¢des
operacionais ausentes, assegurando que as taxas de conversao desejadas fossem atingidas.
Assim, a purificacdo final por PSA garantiu um hidrogénio com pureza superior a 99,9%.
No entanto, embora a capacidade da planta tenha sido baseada em exemplos fornecidos
pela EPE, o que tornaria o processo viavel economicamente, o rendimento de 60,7% ficou
abaixo do esperado. Portanto, serd necessario realizar um estudo futuro para otimizar a

planta projetada e garantir a viabilidade economica.

A partir das memorias de célculo dos equipamentos, foi possivel realizar o
dimensionamento dos dispositivos selecionados, gerando dados essenciais para a
elaboragdo das folhas de dados, que serdao fundamentais para a futura aquisicdo dos
equipamentos. Vale destacar que, com o uso do Aspen HYSY'S, foi possivel otimizar os
trocadores de calor dimensionados, maximizando a eficiéncia térmica ¢ minimizando as

perdas de carga.

Além disso, pela memoria de calculo da integracao energética, foi possivel
identificar desafios na realizagdo de trocas de calor entre as correntes do processo, devido

a significativa diferenca nas demandas por utilidades quentes e frias. Diante disso, sugere-
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se a viabilidade de incluir um sistema de geragao de vapor para aproveitar o calor gerado

ou realizar trocas térmicas com uma planta vizinha.

A Analise Preliminar de Riscos (APR) identificou os principais perigos
associados ao processo, destacando os riscos relacionados a mistura de gases inflamaveis
e/ou toéxicos, como gas natural, hidrogénio e H2S. Com isso, foram desenvolvidas

recomendacoes para a redugdo e mitigacao desses riscos.

Por fim, o trabalho demonstrou ndo apenas a viabilidade técnica do processo, mas
também sua complexidade, ao abordar detalhadamente os desafios relacionados a
seguranca operacional e eficiéncia energética. A abordagem adotada reforca a

importancia de combinar ferramentas avancadas de engenharia, como simulagdes

a

analises de risco, com praticas robustas de planejamento e operagao.

8.1 TRABALHOS FUTUROS

A partir do projeto desenvolvido foi possivel obter uma base para futuras
investigacdes mais detalhadas, destacando o potencial do hidrogénio como vetor

energético estratégico na transi¢ao para uma matriz energética mais limpa e sustentavel.

Com isso, ¢ interessante que seja estudada e desenvolvida a aplicagdo de um
sistema de captura de carbono, para que seja possivel reduzir as emissdes de CO; da
planta, deixando o processo mais sustentdvel no quesito ambiental. Exemplos de
tecnologias de captura de carbono incluem a captura de carbono por aminas, que utiliza
solventes liquidos para absorver o CO2 diretamente das correntes gasosas, € a captura
direta do ar (DAC), que retira o CO2 do ar ambiente através de processos quimicos ou
fisicos, podendo depois armazena-lo em reservatdrios subterraneos ou utilizd-lo em

processos industriais em plantas anexas.

J& no quesito econdmico, vale ressaltar a importancia de se desenvolver uma
integragdo energética que respeite os principios da termodindmica, realizando trocas
eficientes de calor, contribuindo para a redugdo nos custos com correntes de utilidades.
Para isso, pode-se considerar para um futuro trabalho, o acréscimo de um sistema de
geracdo de vapor, que aproveite a grande quantidade de calor produzida pela planta. Outra

possibilidade, ¢ realizar uma anélise acerca da possibilidade de integrar calor com outras
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plantas nas proximidades, visto que o processo de producao de hidrogénio nao se trata de

um sistema independente, mas secundario.

Ademais, tendo em vista o rendimento de 60,7% do presente projeto, abre-se
espago para a otimizagdo deste, onde ¢ cabivel uma andlise exploratoria a partir da
constru¢dao de novas simulagdes, observando a influéncia de cada condig¢do de processo
nas conversoes, € quais seriam as mais adequadas de se aplicar a fim de tornar o processo

mais viavel.
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APENDICE A — DADOS DA SIMULACAO SI-SN-RVM-001

TABELA 16: DADOS OPERACIONAIS DA SIMULACAO

Stream Unit 1 Gas Natural 3 5 6 8 7 9 13 15 14 18 17 20
Vapour Fraction 0 1 1 1 1 1 0 1 1 1 0 1 0 1
Temperature C 121,09 25,00 251,63 279,81 512,00 871,00 871,00 340,00 205,00 226,28 226,28 61,51 61,51 61,51
Pressure kg/cm2 18,36 45,03 41,00 41,00 39,00 34,50 34,50 33,50 32,50 32,50 32,50 28,50 28,50 28,00
Mass Flow kg/h 121602,97 | 25000,00 | 121602,97 | 103828,97 | 103828,97 | 103829,85 0,00 103829,85 | 103829,85 103829,94 0,00 65434,35 | 38395,58 6750,33
Liquid Volume Flow m3/h 121,85 78,86 121,85 158,47 158,47 226,85 0,00 226,85 242,18 246,56 0,00 208,06 38,50 96,63
Heat Flow kJ/h -1,88E+09 | -1,09E+08 | -1,59E+09 | -1,12E+09 | -1,06E+09 | -7,20E+08 | 0,00E+00 | -8,78E+08 | -9,36E+08 -9,36E+08 0,00E+00 -4,66E+08 | -6,03E+08 | 9,31E+06
Stream Unit 28 27 24 25 30 29 2 19 22 H2 Produzido 16 21 Agua 4
Vapour Fraction 1 0 1 1 1 1 0 0,981244 1 1 0,737211911 1 0 1
Temperature C 380,22 380,22 17,53 59,80 370,00 370,00 121,43 61,51 61,51 61,51 62,00 61,51 25,00 251,63
Pressure kg/cm2 42,00 42,00 28,00 45,00 41,20 42,63 42,00 38,00 28,00 28,00 31,50 28,00 18,36 41,00
Molar Flow kgmole/h | 1481,97 0,00 1481,97 1481,97 1467,29 14,67 6750,02 2633.95 14,67 3333,70 8110,07 14,67 3738,96 4401,88
Mass Flow kg/h 25029,58 0,00 25029,58 | 25029,58 | 24528,19 501,39 121602,97 | 58684,03 29,58 6720,74 103829,94 29,58 67357,68 79300,78
Liquid Volume Flow m3/h 79,64 0,00 79,28 79,28 79,00 0,64 121,85 111,43 0,42 96,20 246,56 0,42 67,49 79,46
Heat Flow kJ/h -8,49E+07 | 0,00E+00 | -1,09E+08 | -1,07E+08 | -8,57E+07 | -1,19E+05 | -1,88E+09 | -4,76E+08 | 4,08E+04 9,27E+06 -1,07E+09 4,08E+04 | -1,07E+09 | -1,04E+09
Stream Unit 31 32 Vent 33 26 37 11 12 Saida LTS 38 36 40 41 39-2
Vapour Fraction 1 0 1 9,46E-06 1 1 0 1 1 1 1 0 0 0,779132949
Temperature C 251,63 230,52 230,52 230,51 370,00 16,89 410,49 410,49 226,28 226,28 226,28 25,00 40,10 115,78
Pressure kg/cm2 41,00 28,50 28,50 28,50 44,00 28,00 33,50 33,50 32,50 32,50 32,50 1,17 0,48 3241
Molar Flow kgmole/h | 2348,14 3011,07 1464,82 3011,06 1481,97 1467,30 0,00 8110,05 8110,07 4055,04 4055,04 42862,13 | 42862,13 4055,04
Mass Flow kg/h 42302,19 54245,38 26452,39 | 5424529 | 25029,58 | 25000,00 0,00 103829,85 | 103829,94 51914,97 51914,97 772165,59 | 772165,59 | 51914,97
Liquid Volume Flow m3/h 42,39 54,36 26,53 54,36 79,28 78,86 0,00 242,18 246,56 123,28 123,28 773,72 773,72 123,28
Heat Flow kJ/h -5,54E+08 | -8,11E+08 | -3,46E+08 | -8,11E+08 | -8,49E+07 | -1,09E+08 | 0,00E+00 | -8,78E+08 | -9,36E+08 -4,68E+08 -4,68E+08 | -1,23E+10 | -1,22E+10 | -5,18E+08
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Stream Unit 40-2 41-2 45 GN+H2 47 Saida HTS 49 39 43 42 44 43-2 42-2 44-2
Vapour Fraction 0 0 0,73607 1 1 1 1 0,779133 0 0,736069772 0 0 0,73607 0
Temperature C 25,00 40,10 58,08 59,80 339,44 410,49 343,02 115,78 25,00 58,08 38,09 25,00 58,08 38,09
Pressure kg/cm2 1,17 0,48 32,32 45,00 44,91 33,50 33,37 32,41 1,17 32,32 0,71 1,00 32,32 0,54
Molar Flow kgmole/h | 42862,13 42862,13 8110,07 1481,97 1481,97 8110,05 8110,05 4055,04 16936,09 4055,04 16936,09 16936,09 4055,04 16936,09
Mass Flow kg/h 772165,59 | 772165,59 | 103829,94 | 25029,58 | 25029,58 | 103829,85 | 103829,85 | 51914,97 | 305105,33 51914,97 305105,33 | 305105,33 | 51914,97 | 305105,33
Liquid Volume Flow m3/h 773,72 773,72 246,56 79,28 79,28 242,18 242,18 123,28 305,72 123,28 305,72 305,72 123,28 305,72
Heat Flow kJ/h -1,23E+10 | -1,22E+10 | -1,07E+09 | -1,07E+08 | -8,74E+07 | -8,78E+08 | -8,98E+08 | -5,18E+08 | -4,85E+09 -5,36E+08 -4,83E+09 | -4,85E+09 | -5,36E+08 | -4,83E+09
Fonte: Autoria Propria
TABELA 17: COMPOSICOES MOLARES DAS CORRENTES DA SIMULACAO
Species (Comp Mole Frac) 1 Gas Natural 3 5 8 7 9 13 15 14 18 17 20
Methane 0,000 0,950 0,000 0,237 0,237 0,034 0,034 0,034 0,034 0,034 0,000 0,046 0,000 0,000
CO2 0,000 0,002 0,000 0,000 0,000 0,053 0,053 0,053 0,118 0,136 0,002 0,184 0,001 0,000
CO 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,086 0,086 0,086 0,021 0,002 0,000 0,003 0,000 0,000
Hydrogen 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,467 0,467 0,467 0,532 0,551 0,003 0,746 0,000 1,000
H20 1,000 0,000 1,000 0,750 0,750 0,352 0,352 0,352 0,287 0,269 0,995 0,009 0,999 0,000
Nitrogen 0,000 0,025 0,000 0,006 0,006 0,004 0,004 0,004 0,004 0,004 0,000 0,006 0,000 0,000
E-Mercaptan 0,000 0,010 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
H2S 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
Ethane 0,000 0,014 0,000 0,006 0,006 0,004 0,004 0,004 0,004 0,004 0,000 0,006 0,000 0,000
Oxygen 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
Propane 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
n-Butane 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
Species (Comp Mole Frac) 28 27 24 25 30 29 2 19 22 H2 Produzido 16 21 Agua 4
Methane 0,941 0,941 0,941 0,941 0,950 0,000 0,000 0,104 0,000 0,000 0,034 0,000 0,000 0,000
CcO2 0,002 0,002 0,002 0,002 0,002 0,000 0,000 0,419 0,000 0,000 0,136 0,000 0,000 0,000
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CO 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,006 0,000 0,000 0,002 0,000 0,000 0,000
Hydrogen 0,000 0,000 0,010 0,010 0,000 0,000 0,000 0,424 1,000 1,000 0,551 1,000 0,000 0,000
H20 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 1,000 0,020 0,000 0,000 0,269 0,000 1,000 1,000
Nitrogen 0,025 0,025 0,025 0,025 0,025 0,000 0,000 0,014 0,000 0,000 0,004 0,000 0,000 0,000
E-Mercaptan 0,000 0,000 0,010 0,010 0,000 0,003 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
H2S 0,010 0,010 0,000 0,000 0,000 0,997 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
Ethane 0,023 0,023 0,013 0,013 0,024 0,000 0,000 0,013 0,000 0,000 0,004 0,000 0,000 0,000
Oxygen 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
Propane 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
n-Butane 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
Species (Comp Mole Frac) 31 32 Vent 33 26 37 11 12 Saida LTS 38 36 40 41 39-2
Methane 0,000 0,000 0,000 0,000 0,941 0,950 0,034 0,034 0,034 0,034 0,034 0,000 0,000 0,034
CcO2 0,000 0,000 0,002 0,000 0,002 0,002 0,118 0,118 0,136 0,136 0,136 0,000 0,000 0,136

CO 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,021 0,021 0,002 0,002 0,002 0,000 0,000 0,002
Hydrogen 0,000 0,000 0,000 0,000 0,010 0,000 0,532 0,532 0,551 0,551 0,551 0,000 0,000 0,551
H20 1,000 1,000 0,998 1,000 0,000 0,000 0,287 0,287 0,269 0,269 0,269 1,000 1,000 0,269
Nitrogen 0,000 0,000 0,000 0,000 0,025 0,025 0,004 0,004 0,004 0,004 0,004 0,000 0,000 0,004
E-Mercaptan 0,000 0,000 0,000 0,000 0,010 0,010 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
H2S 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
Ethane 0,000 0,000 0,000 0,000 0,013 0,014 0,004 0,004 0,004 0,004 0,004 0,000 0,000 0,004
Oxygen 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
Propane 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
n-Butane 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
Species (Comp Mole Frac) 40-2 41-2 45 GN+H2 47 Saida HTS 49 39 43 42 44 43-2 42-2 44-2
Methane 0,000 0,000 0,034 0,941 0,941 0,034 0,034 0,034 0,000 0,034 0,000 0,000 0,034 0,000
CcO2 0,000 0,000 0,136 0,002 0,002 0,118 0,118 0,136 0,000 0,136 0,000 0,000 0,136 0,000

CO 0,000 0,000 0,002 0,000 0,000 0,021 0,021 0,002 0,000 0,002 0,000 0,000 0,002 0,000
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Hydrogen 0,000 0,000 0,551 0,010 0,010 0,532 0,532 0,551 0,000 0,551 0,000 0,000 0,551 0,000
H20 1,000 1,000 0,269 0,000 0,000 0,287 0,287 0,269 1,000 0,269 1,000 1,000 0,269 1,000
Nitrogen 0,000 0,000 0,004 0,025 0,025 0,004 0,004 0,004 0,000 0,004 0,000 0,000 0,004 0,000
E-Mercaptan 0,000 0,000 0,000 0,010 0,010 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
H2S 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
Ethane 0,000 0,000 0,004 0,013 0,013 0,004 0,004 0,004 0,000 0,004 0,000 0,000 0,004 0,000
Oxygen 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
Propane 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
n-Butane 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000

Fonte: Autoria Propria
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SENAICETIQT

UNIDADE DE REFORMA A VAPOR DO GAS NATURAL

TiTULO N° CLIENTE PAGINA
SENAI 1/4
MEMORIA DE CALCULO - COMPRESSOR  |N° DO DOCUMENTO REV.
MC-SN-RVM-PRO-001=1 1
REVISOES
A - PRELIMINAR C - PARA CONHECIMENTO E-PARA CONSTRUCAO/ G - CONFORME CONSTRUIDO
CERTIFICADO
TE: TIPO
EMISSAO
B - PARA .
- D - PARA COTACAO F - CONFORME COMPRADO H - CANCELADO
APROVACAO
Rev. TE Descricio Por Ver. Apr. Data
0 PRELIMINAR J.S E.S H.N 08/10/2024
1 B PARA APROVACAO J.S E.S H.N 15/11/2024
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MEMORIA DE CALCULO [Ne. | Rev. 1
SENA’ CETI‘OT CLIENTE: SENAT FOLHA: 7 de 4
PROJETO: UNIDADE DE REFORMA A VAPOR DO GAS NATURAL ESC: SEMESCALA
TiTULO: MEMORIA DE CALCULO - COMPRESSOR
NOME ARQUIVO: MC-SN-RVM-PRO-00T=TXIs

Dados das correntes de entrada e saida do compressor retiradas da simulagdo (com excessao das eficiéncias, que foram premissadas de acordo com a literatura):

Linha de entrada

Linha de saida

Temperatura (K) 290,65 332,95
Pressiao (kPa) 27459 4413,0
Pressao (Pa) 2745860 4412990
Densidade (kg/m3) 20,5 28,7
Vazao volumétrica (m3/h) 1219,5 872,7
Vazao volumétrica Standard (m3/h) 34950,3 34950,3
Vazio massica (kg/s) 6,95 6,95Peso
molecular (kg/kmol) 16,89
z 0,935 0,939
Zm 0,937
R (kJ/kmol.K) 8,314
Cp (kJ/kg.C) 2,321 2,452
Cv (kJ/kg.C) 1,658 1,766
Cp/Cv 1,400 1,388
k 1,394
np 0,81
nmec 0.95
Ap (mmCA} Ap (kPa)
I
107 10¢
ol BT 1
0 108
10° - w0
R R i}
10 \
10 LEn 8
—— 0
| Ventllador axal!
; : x - - M- —

10? 0* 0t 108 10°
Q (m/h)

Figura 4.6 Campo de aplicagdo de ventiladores e compressores,
(baseada em LEVINGSTON, 1973),

De acordo com as condigdes operacionais do processo, o compressor centrifugo foi o indicado.

Rev. DESCRIGAO EXECUTOR REVISOR APROVAGAO DATA
0 PRELIMINAR 1s ES HN 08/10/2024
1 PARA APROVAGAO 18 ES HN 15/11/2024

AS INFORMAGOES DESTE DOCUMENTO SAO PROPRIEDADE DA PUC-RIO, SENDO PROIBIDA A UTILIZAGAO FORA DA SUA FINALIDADE.




93

MEMORIA DE CALCULO [Ne. | Rev. 1
SENAI CETIOT CLIENTE: SENAT FOLHA: 3 de 4
PROJETO: UNIDADE DE REFORMA A VAPOR DO GAS NATURAL ESC: SEMESCALA
TiTULO: MEMORIA DE CALCULO - COMPRESSOR
NOME ARQUIVO: MC-SN-RVM-PRO-00T=TXIs

Determinacé&o do valor de n:

n= 1,636

Determinacdo do HEAD adiabatico:

n=1
n R-T P\
5 ( d) -1 'Zm

n—1 MM a

&

HEAD =

HEAD = 69,17 kJ/kg

Determinac&o da poténcia consumida:

m-HEAD
= ——————
My * Mmec
We = 625 kW
Rev. DESCRIGAO ExecuTorR | REVISOR | APROVAGAO DATA
0 PRELIMINAR

18

ES

HN

08/10/2024

1 PARA APROVACAO

18

ES

HN

15/11/2024

AS INFORMACOES DESTE DOCUMENTO SAO PROPRIEDADE DA PUC-RIO, SENDO PROIBIDA A UTILIZACAO FORA DA SUA FINALIDADE.
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MEMORIA DE CALCULO [N°. [Rev 1
SENA, CETIOT CLIENTE: SENAT FOLHA: 4 de 4
ESC. SEMESCALA
PROJETO: UNIDADE DE REFORMA A VAPOR DO GAS NATURAL
TiTULO: MEMORIA DE CALCULO - COMPRESSOR
NOME ARQUIVO: MC-SN-RVM-PRO-001=1.XIS
Determinacao da velocidade do gas:
60 =, =T =2
=—2 (Equaciao 1)
g D==p
Determinacéo da perda de carga:
041 =Q2 =L %5 =T =%
AP = — 5349 (Equacio 2)
P = D>
Determinacéo da densidade relativa:
PM_.
S, = —= (Equacio 3)
PM_
Dimensionamento de tubulagéo - Entrada do compressor - Classe #300
Temperatu Critério de Velocida Critério AP
Vazéo ra Pressdo (psia) PMgas PMar Sg Schedule DN (in) L (ft) Fator Z velocidade de de AP calculada
(MMSCFD) Ranki axima(ft/ calculad (psi/100 1/100ft
(Rankine) maxima(ft/s) a (ft's) ft) (psi )
29,62 523,17 398,25 16,89 28,97 0,583 80 3 100 0,9349 100 242,519 0,5-2,0 72,956
29,62 523,17 398,25 16,89 28,97 0,583 80 4 100 0,9349 100 136,417 0,5-2,0 15,700
29,62 523,17 398,25 16,89 28,97 0,583 80 5 100 0,9349 100 87,307 0,5-2,0 4,769
29,62 523,17 398,25 16,89 28,97 0,583 80 6 100 0,9349 100 60,630 0,5-2,0 1,801
29,62 523,17 398,25 16,89 28,97 0,583 80 7 100 0,9349 100 44544 05-20 0,791
29,62 523,17 398,25 16,89 28,97 0,583 80 8 100 0,9349 100 34,104 05-2,0 0,388
Dimensionamento de tubulagao - Saida do compressor - Classe #600
Velocida Critério
~ Temperatu . AP
Vazéo T Pressdo (psia) PMgas  PMar sg Schedule DN (in) L (ft) Fator Z Critério de de  deAP  iulada
(MMSCFD) (Rankine) velocidade (ft/s) Cg'%#}g? (pS|f/t1)00 (psil100ft)
29,62 599,31 640,05 16,89 28,97 0,58301691 80 3 100 0,9387 100 173,563 0,5-2,0 52,212
29,62 599,31 640,05 16,89 28,97 0,58301691 80 4 100 0,9387 100 97,629 0,5-2,0 11,236
29,62 599,31 640,05 16,89 2897  0,58301691 80 5 100 0,9387 100 62,483 0,5-2,0 3,413
X 599, , 16,89 28,97 0,58301691 80 6 100 0,9387 100 43,391 0,5-2,0 1,289
29,62 599,31 640,05 16,89 28,97 0,58301691 80 7 100 0,9387 100 31,879 0,5-2,0 0,566
29,62 599,31 640,05 16,89 28,97 0,58301691 80 8 100 0,9387 100 24,407 05-20 0,277
Rev. DESCRICAO EXECUTOR REVISOR APROVACAO DATA
0 PRELIMINAR 18 ES HN 08/10/2024
1S ES HN 15/11/2024

1 PARA APROVAGAO

AS INFORMAGOES DESTE DOCUMENTO SAO PROPRIEDADE DA PUC-RIO, SENDO PROIBIDA A UTILIZAGAO FORA DA SUA FINALIDADE.




APENDICE C — PLANILHA DE INTEGRACAO ENERGETICA

SENAICETIOT UNIDADE DE REFORMA A VAPOR DO GAS NATURAL
TITULO N° CLIENTE PAGINA
SENAI 12
MEMORIA DE CALCULO - INTEGRACAO " e
ENERGETICA
MC-SN-RVM-PRO-004=0 1]
REVISOES
A - PRELIMINAR C - PARA CONHECIMENTO E-PARA CONSTRUCAO/ G - CONFORME CONSTRUIDO
CERTIFICADO
TE: TIPO
EMISSAO
B -PARA <
N D -PARA COTACAO F - CONFORME COMPRADO H - CANCELADO
APROVACAO
Rev. TE Descric¢io Por Ver. Apr. Data
0 A PRELIMINAR J.S E.S H.N 29/10/2024
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MEMORIA DE CALCULO |N". Rev. 0
CLIENTE: SENAI FOLHA: 2 de 2
SENAICETIQT - T ="
PROJETO: UNIDADE DE REFORMA A VAPOR DO GAS NATURAL
TITULO: MEMORIA DE CALCULO - INTEGRAGAO ENERGETICA
NOME ARQUIVO: MC-SN-RVM-PRO-004=0.xIs
Linha (2 - 3) Linha (25 - 26) Linha (5 - 6) Linha (8 -9) Linha (12-13)  Linha (15 - 16)
Tent (°C) 123 242 281 871 405 224
Tsai (°C) 256 370 512 340 205 40
Vazio (kg/h) 21590,6 5005,92 20765,84  20766,01 20765,98 20765,98
Capacidade térmica (kJ/kg°C) 445 2,88 244 3,03 2,76 2,64
mcep (kJ/°Ch) 96078,2 14417,05 50668,65  62921,01 57314,10 54822,19
mep (KW/°C) 26,69 4,00 14,07 17.48 15,92 15,23
Q necessario/disponivel (kW)
ATwin (°C) 10,00 10,00 10,00 10,00 10,00 10,00
Sem a integragdo energética, precisaria 7313,40 kW de utilidade quente
de: 15266,99 kW de utilidade fria
w) Qin Qout
4 0 6099,84
6099,84 6498,04
6498,04 6981,14
6981,14 7593,92
8 7593,92 748,14
748,14 7786,03
2 7786,03 7579,22
0 7579,22 7277,72
7277,72 7362,47
2 7362,47 6537,35
6537,35 7953,59
Como nio foram obtidos valores negativos no Qout, nao foi possivel reajustar o cascateamento para encontrar a temperatura de pinch.
Dessa forma, ndo ¢ possivel continuar.
Rev. DESCRIGAO EXECUTOR REVISOR APROVAGAO DATA
IS ES HN 29/10/2024

PRELIMINAR

'AS INFORMACOES DESTE DOCUMENTO SAO PROPRIEDADE DA PUC-RIO, SENDO PROIBIDA A UTILIZAGAO FORA DA SUA FINALIDADE.




APENDICE D —- FOLHAS DE DADOS

1. FOLHA DE DADOS — COMPRESSOR C-101001

97

SENAICETIQT

UNIDADE DE REFORMA A VAPOR DO
GAS NATURAL

TiTULO N° CLIENTE PAGINA
SENAI 1/2
FOLHA DE DADOS DO COMPRESSOR N° DO DOCUMENTO REV.
FD-SN-RVM-PRO-001=01 1
REVISOES

A - PRELIMINAR C - PARA CONHECIMENTO

E - PARACONSTRUGAO/ G- CONFORME CONSTRUIDO
CERTIFICADO

TE: TIPO
EMISSAO _ _
B - PARA APROVAGAO D - PARA COTAGAO F - CONFORME  H - CANCELADO
COMPRADO
Rev. TE Descrigao Por Ver. Apr. Data
0 C PARA CONHECIMENTO J.S E.S H.N 15/10/2024
1 B PARA APROVAGAO J.S E.S H.N 30/10/2024
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FOLHA DE DADOS - COMPRESSOR GERENCIA
SENAICETIQT
Unidade de SVLSNRVMLO01-13
Unidade: | reformaa vapor | Documentos: Do RV ENG 00101 Data: 30/11/2024

do gés natural MC-SN-RVM-PRO-001=01
1 Identificagao: C-101001
2 Servigo Compressao da mistura de gés natural e H
3 tipo Centrifugo
4 didmetro nom. da linha de suc¢do (in) 6
5 didmetro nom. da linha de descarga (in) 6
6 pressao de operacao na succao (kpa) 2746
7 pressdo de operagdo na descarga (kpa) 4413
8 temperatura de operacao na sucgdo (°c) 17,5
9 — temperatura de operacao na descarga (°c) 59,8
10 T | particulas solidas nao

O - <
11 teor de dleo nao
12 vazao de operacao na succ¢ao (m3/h) 1219,5
13 vazao de operagao na descarga (m3/h) 872,7
14 vazao massica (kg/h) 25029,6
15 material Aco Inox 316L
16 head (kj/kg) 69,2
17 poténcia consumida (kw) 625

notas aplicaveis:




2. FOLHA DE DADOS — TROCADOR E-103

UNIDADE DE REFORMA A VAPOR DO GAS
SENAICETIQT NATURAL

TITULO N° CLIENTE PAGINA
SENAI 12
FOLHA DE DADOS - E-103 N° DO DOCUMENTO REV.
RL-SN-RVM-PRO-002=01 !

REVISOES
E - PARA CONSTRUGAO / .
TE: TIPO A - PRELIMINAR C - PARA CONHECIMENTO CERTIFICADO G - CONFORME CONSTRUIDO
EMISSAO
B - PARA APROVACAO D - PARA COTACAO F - CONFORME COMPRADO H - CANCELADO
Rev. TE Descricio Por Ver. Apr. Data
0 A PRELIMINAR J.S E.S H.N 08/10/2024

1 B PARA APROVACAO J.S E.S H.N 15/11/2024
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SENA’ CE T/OT FOLHA DE DADOS - E-103 GERENCIA
SM-SN-RVM-001=13
Unidade: Unidade de reforma a vapor do gés natural Documentos: D SN RVALEN G 00101 Data: 15/11/2024
MC-SN-RVM-PRO-002=01
1 Company: Senai CETIQT
> | Location: Rio de Janeiro, RJ
3 | Service of Unit: E-103 Our Reference:
4 Item No.: Your Reference:
5 Date: 15/11/2024 Rev No.: 1 Job No.:
P Size: 0,70 ‘ 4,05 m m Type: B - E- M Horizontal Connected in: 1 | parallel ‘ 2 series
7 Surf/unit(eff.) Shells/unit Surf/shell(eff.)
8 PERFORMANCE OF ONE UNIT
9 | Fluid allocation Shell Side Tube Side
10 | Fluid name Saida HTS 49 GN+H2 47
11 | Fluid quantity kg/h / Mass flow rate mutiplier 108230 / 1 25030 / 1
12 | Vapor (In/Out)
13 | Liquid
14 | Noncondensable
15 | Vapor mass fraction 0 0 0 0
16 | Temperature (In/Ou) °C 410,49 343,02 59,80 339,44
17 | Bubble / Dew point - - - -
18 | Density 740 8,01 28,68 16,10
19 | Viscosity 0,02 0,02 0,01 0,02
20 | Molecular wt, Vap
21 | Molecular wt, NC
22 | Specific heat 35,76 3532 4141 50,79
23 | Thermal conductivity
24 | Latent heat
25 | Pressure (abs) kgf/cm? 33,50 33,36 45,00 44,91
26 | Velocity (Mean/Max)
27 | Pressure drop, allow./calc. kgf/ecm? 0,141 | 0,131 0,141 | 0,089
28 | Fouling resistance (min) me-K/W | 000008805 | 0.00018 \
29 | Heat exchanged kW 5392,2 / Heat exchanged mutiplier | 1 MTD (corrected) 198,01
30 | Transfer rate, Service Dirty Clean
31 CONSTRUCTION OF ONE SHELL Sketch
2 Shell Side Tube Side
33 Design/Vacuum/test pressure kgf/cm? 45 | / / | 60 / / e = A
34 | Design temperature/MDMT °C °C 500 / | | 450 / C:ﬂ B I q “jl
35 Number passes per shell ] 1 -
36 | Corrosion allowance mm 0 | 0 ‘ |
37 | Connections In 1 / - 1 / -
38 Size/Rating Out 1 / - 1 / -
39 Intermediate 1 / - / -
2 Tube # | :785 ‘ OD: 0,75 in Tks. 0,0017 m Length: 3, m Pitch: 1,25 in Tube pattern: 60-Rot
41 Tube type: Plain Insert:  None Fin#: Material: ~ SS 316L ‘ 9 ‘
o | Shell ss3eL 9 D ‘ 0,7620 ‘ oD ‘ 0,7944 ‘ m Shell cover
43 Channel or bonnet SS316L ‘ 9 Channel cover
44 Tubesheet-stationary SS316L | 9 | Set | 0 Tubesheet-floating
45 Floating head cover Impingement protection ~ None
46 Baffle-cross SS 316L 9 ‘ ‘ Type Single segmental Cut(%d) Spacing: c/c - m
47 Baffle-long Seal Type Inlet m
48 Supports-tube U-bend Type

49

Bypass seal

Tube-tubesheet joint

Expanded only (2 grooves)(App.A 'i')
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50 Expansion joint Type
51 RhoV2-Inlet nozzle Bundle entrance Bundle exit

Gaskets - Shell side 0 Tube side | Flat metal jacket 82
52 v v

53

Floating head




3. FOLHA DE DADOS - TROCADOR E-101
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s E N A ’ C E T/ O T UNIDADE DE REFORMA A VAPOR DO GAS
NATURAL
TITULO N° CLIENTE PAGINA
SENAI 12
FOLHA DE DADOS - E-101 N° DO DOCUMENTO REV.
RL-SN-RVM-PRO-003=01 1
REVISOES
E - PARA CONSTRUCAO / :
TE: TIPO A - PRELIMINAR C - PARA CONHECIMENTO CERTIFICADO G - CONFORME CONSTRUIDO
EMISSAO B - PARA i
APROVAC A0 D - PARA COTACAO F - CONFORME COMPRADO H - CANCELADO
Rev. TE Descricao Por Ver. Apr. Data
0 A PRELIMINAR J.S E.S H.N 08/10/2024
1 B PARA APROVACAO J.S E.S H.N 15/11/2024




SENAICETIOT FOLHA DE DADOS - E-101 GERENCIA
SM-SN-RVM-001=13
Unidade: | Unidade de reforma a vapor do gas natural | Documentos: VD SN VM NG 00101 Data: 15/11/2024
MC-SN-RVM-PRO-003=01
1 | Company: Senai CETIQT
> Location: Rio de Janeiro, RJ
3 | Service of Unit: E-101 Our Reference:
4 Item No.: Your Reference:
5 | Date: 15/10/2024 Rev No.: 1 Job No.:
6 Size: ‘ 0,70 ‘ | 4,05 ‘ m m Type: B - E- M Horizontal Connected in: | | parallel | series
7 Surf/unit(eff.) Shells/unit Surf/shell(eff.)
8 PERFORMANCE OF ONE UNIT
9 | Fluid allocation Shell Side Tube Side
10 | Fluid name 40 41 36 39
11 | Fluid quantity kg/h / Mass flow rate mutiplier 772165 / 1 51915 / 1
12 | Vapor (In/Out)
13 | Liquid
14 | Noncondensable
15 | Vapor mass fraction 0 0 1 1
16 | Temperature (In/Ou) °C 25 40,10 226,28 115,78
17 | Bubble / Dew point 0,03 0,09 - -
18 | Density 9,93 17,47 1007,34 993,91
19 | Viscosity 0,02 0,01 0,89 0,62
20 | Molecular wt, Vap
21 | Molecular wt, NC
22 | Specific heat 77,71 77,77 34,44 43,72
23 | Thermal conductivity
24 | Latent heat
25 | Pressure (abs) kgf/cm? 1,174 0,818 32,50 32,370
26 | Velocity (Mean/Max)
27 | Pressure drop, allow./calc. kgf/cm? 0,703 | 0,694 0,141 | 0,091
28 | Fouling resistance (min) m2-K/W | 0,00010000 0,00008805 ‘
29 | Heat exchanged kW 13995,8 / Heat exchanged mutiplier | 1 MTD (corrected) 105,2
30 | Transfer rate, Service Dirty Clean
31 CONSTRUCTION OF ONE SHELL Sketch
3 Shell Side Tube Side
33 Design/Vacuum/test pressure kgf/cm? | 2 ‘ / / ‘ 20 / / = =
34 | Design temperature/MDMT °C °C ‘ 80 / | ‘ 260 / ‘ Lyt = U%I—D
35 Number passes per shell 1 1
3¢ | Corrosion allowance mm 0 | 0 ‘ |
37 Connections In 1 / - 1 / -
38 Size/Rating Out 1 / - 1 / -
39 Intermediate 1 / - / -
%0 TL;be 1475 ‘ OD: 0,75 in Tks. 0,0017 m Length: 4, m Pitch: in Tube pattern: 45-Rot
41 Tube type: Plain Insert:  None Fin#: Material: ~ SS 316L | 9 ‘
4 | Shel ss316L 9 ‘ D } 0,7000 ‘ oD ‘ 0,7201 ‘ m Shell cover
Channel or bonnet ‘ 9 Channel cover
43 SS -
316L
44 Tubesheet-stationary SS316L | 9 ‘ Set | 0 Tubesheet-floating
45 Floating head cover Impingement protection ~ None
46 Baffle-cross SS 316L 9 | ‘ Type Single segmental Cut(%d) Spacing: c/c 0,40 m
47 Baffle-long Seal Type Inlet m
48 Supports-tube U-bend Type
49 | Bypass seal Tube-tubesheet joint Expanded only (2 grooves)(App.A 'i')
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50 Expansion joint Type
RhoV2-Inlet nozzle Bundle entrance
51 Bundle exit
52 Gaskets - Shell side ‘ 0 Tube side | Flat metal jacket | 82
53

Floating head
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