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RESUMO 

OBERLAENDER, Daniel Taveira. Simulação e otimização de uma unidade de 
desidratação de gás natural offshore: uma análise com aplicação operacional. 
Rio de Janeiro, 2015. Dissertação (Mestrado em Tecnologia de Processos Químicos 
e Bioquímicos) - Escola de Química, Universidade Federal do Rio de Janeiro, Rio de 
Janeiro, 2015. 

No processamento primário do petróleo em unidades offshore, cada fluido 

proveniente dos poços produtores (óleo, água e gás) é tratado de forma a atender 

aos requisitos legais, normativos e técnicos. Os equipamentos de uma unidade 

estacionária de produção (UEP) promovem as separações físicas dos constituintes 

dos fluidos provenientes dos poços produtores interligados à unidade. 

Equipamentos como separadores gravitacionais, tratadores eletrostáticos, 

hidrociclones e flotadores são comumente empregados para possibilitar a produção 

de petróleo nas UEP’s. Além desses equipamentos, uma unidade de desidratação 

do gás produzido com trietilenoglicol (TEG) é normalmente empregada na 

separação da água, reduzindo a umidade do gás. O gás produzido deve atender aos 

requisitos técnicos de umidade para que não ocorram problemas de escoamento por 

formação de hidratos ou corrosão nos gasodutos durante o transporte desse fluido 

pelos dutos de exportação e na linha de gas lift. 

Neste trabalho é analisada a unidade de desidratação de gás produzido com TEG 

em uma UEP real. O simulador de processos Aspen HYSYS® 8.6 é empregado para 

verificar os parâmetros atuais e assim propor melhores condições de operação, de 

forma a otimizar a etapa de condicionamento do gás, tão importante para a 

continuidade da produção. 

O processo de desidratação com TEG é passível de diversos ajustes que podem 

promover redução de perdas do fluido absorvente, de gás, redução da emissão de 

poluentes, redução de energia consumida, aumento da absorção da água, enfim, da 

eficiência operacional de toda a unidade. O resultado das simulações mostra que a 

unidade em questão é passível de uma redução de até 70% na redução de perdas 

de TEG, redução na emissão de metano para a atmosfera de 112,8 toneladas por 

ano, além da redução na demanda energética da unidade em 16%. 

Palavras-chave: Gás natural. Desidratação com TEG. Otimização de processo.  

Simulação de processos. 
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ABSTRACT  

OBERLAENDER, Daniel Taveira. Simulação e otimização de uma unidade de 
desidratação de gás natural offshore: uma análise com aplicação operacional. 
Rio de Janeiro, 2015. Dissertação (Mestrado em Tecnologia de Processos Químicos 
e Bioquímicos) - Escola de Química, Universidade Federal do Rio de Janeiro, Rio de 
Janeiro, 2015. 

In the offshore primary oil processing each fluid from the producing wells (oil, water 

and gas) is treated to meet legal, regulatory and technical requirements. The 

equipment of a stationary production unit (SPU) promotes physical separation of the 

production well fluids constituents connected to the unit. 

Equipment such as gravity separators, electrostatic treaters, hydrocyclones and 

flotation units are commonly employed to enable the production of oil in the SPU’s. In 

addition to these types of equipment, a produced gas dehydration unit with 

triethylene glycol (TEG) is commonly employed in the water separation, reducing gas 

moisture. The produced gas must meet the technical requirement of moisture to 

prevent any flow problems due hydrate formation and corrosion in pipelines during 

the transportation of this fluid through the exportation and gas lift pipeline. 

In this work it will be studied the TEG dehydration unit of a real SPU. The process 

simulator Aspen HYSYS® 8.6 will be used to verify the operating conditions to 

optimize the gas conditioning step, so important for the production continuity. 

The TEG dehydration process is subjected to various adjustments that can promote 

absorbent fluid loss reduction, gas emissions reduction, energy consumption 

reduction, water absorption improvement, in other words, the overall unit operational 

efficiency. The simulations results shown herein is that the unit is liable to a 70% 

TEG loss reduction, methane atmospheric emission reduction of 112,8 tonnes per 

year, besides the unit energy demand reduction of 16%. 

Keywords: Natural gas. Dehydration with TEG. Process optimization. Process 

simulation. 
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1 Introdução 

O desenvolvimento da produção de petróleo e gás no Brasil está fortemente 

associado ao desenvolvimento de campos marítimos e à utilização de unidades 

estacionárias de produção (UEP’s), ou seja, plataformas de processamento primário 

de petróleo offshore. 

Nessas plataformas de petróleo ocorre a separação dos fluidos provenientes de 

poços e as correntes resultantes dos processos de separação são tratadas de forma 

a atender requisitos técnicos e legais para o transporte, uso ou descarte no 

ambiente. O presente trabalho abordará o condicionamento do gás, proveniente do 

processo de separação e compressão, para a remoção de água do mesmo. 

A tecnologia mais usada para o condicionamento do gás natural produzido nas 

plataformas offshore no Brasil é a desidratação com o 2-[2-(2-

hidroxietoxi)etoxi]etanol ou  trietilenoglicol (TEG). Esse processo de desidratação é 

passível de ajustes e otimizações, com a finalidade de se diminuir perdas de 

energia, do próprio solvente (TEG) e diminuir emissões de hidrocarbonetos para a 

atmosfera. 

As plantas de desidratação com TEG, similares às que são usadas hoje em dia, 

existem desde a década de 1940 (WORLEY, 1967). Porém, a necessidade de 

adequá-las às necessidades atuais de processamento em plataformas de petróleo, 

tornando-as mais compactas e robustas, faz com que sejam necessários novos 

estudos para elevar seu desempenho. A operação adequada e otimizada das 

unidades de desidratação nas unidades de processamento primário de petróleo são 

de grande importância para a garantia da produção nacional de petróleo e gás. 

 

1.1 Objetivos 

• Estudar o processo de desidratação de uma plataforma de produção de 

petróleo. Para isso, são utilizados dados reais e próximos dos parâmetros 

operacionais da unidade de desidratação com trietilenoglicol (TEG) em 

questão em um simulador de processos comercial. O simulador de processos 
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utilizado para o estudo será o Aspen HYSYS® V8.6, software de ampla 

aplicação na indústria do petróleo e gás. 

• Propor ajustes de algumas variáveis para aumentar a eficiência de absorção 

e a eficiência energética da unidade de desidratação. 

Além de propostas de melhorias baseadas na simulação e estudo de casos, 

abordagens operacionais baseadas nas experiências de campo serão apresentadas, 

com o objetivo de aumentar a eficiência da unidade. 

 

1.2 Organização da dissertação 

A dissertação será estruturada da seguinte forma: 

O Capítulo 1 apresenta uma breve introdução no assunto que será abordado, bem 

como os objetivos a serem alcançados no estudo. 

No Capítulo 2, são apresentados dados gerais sobre o gás natural e sua produção 

em meio offshore durante o processamento primário do petróleo. Conceitos 

fundamentais sobre comportamento de fases, formação de hidrato, composição, 

umidade do gás natural são abordados. Além disso, são apresentadas as principais 

tecnologias usadas no condicionamento do gás natural (adoçamento e 

desidratação). O processo de desidratação com TEG é abordado no Capítulo 3. 

O Capítulo 3 descreve o processo de desidratação com TEG comumente 

encontrado em unidades de produção offshore e as possíveis variações de projetos 

mais comuns. É feita ainda uma abordagem operacional, descrevendo problemas e 

influências das variáveis de processo na operação da unidade de desidratação. 

No Capítulo 4, são apresentados os modelos simulados no HYSYS® com o 

fluxograma de processo (ANEXO 1) e os parâmetros principais da simulação 

utilizados como dados de entrada. 

No Capítulo 5, é feita a adequação e o ajuste do modelo aos dados de campo. No 

mesmo capítulo são feitas análises de sensibilidade na unidade de desidratação 

simulada e o estudo de otimização paramétrico. 
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No capítulo 6 é apresentada a conclusão dos estudos realizados nesta dissertação e 

recomendações para trabalhos futuros. 
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2 Visão geral da produção de gás natural 

 

2.1 Processamento primário de petróleo offshore 

O processamento primário do petróleo pode ser definido como a primeira etapa de 

tratamento do petróleo, da fase de produção, que ele passa após sair do 

reservatório e alcançar a superfície (topside) (BRASIL et al., 2011). 

As plantas de processamento primário de petróleo podem ser compostas por 

diversos estágios de separação e tratamento dos fluidos, conforme a necessidade 

do desenvolvimento do campo de petróleo em questão. Com isso, o processamento 

primário de petróleo poderá ser escolhido para atender algum dos seguintes 

objetivos (BRASIL et al., 2011): 

− separar a mistura das correntes provenientes dos poços em três fases: 

oleosa, gasosa e aquosa, em equipamentos conhecidos como separadores; 

− promover o tratamento do óleo para redução do teor água emulsionada e de 

sais dissolvidos; 

− tratar a corrente gasosa para redução da umidade (vapor) e outros 

contaminantes como H2S e CO2, se necessário; 

− promover o tratamento da água separada da mistura proveniente dos poços, 

para possibilitar o descarte/reinjeção no reservatório. 

A configuração das plantas de processamento primário pode ser feita de várias 

formas, com maior ou menor grau de complexidade dos processos de separação e 

das operações unitárias envolvidas em cada etapa. A depender do volume, 

qualidade dos fluidos provenientes dos poços e do estudo de viabilidade técnico- 

econômica feito para o desenvolvimento do campo de petróleo, podem ser adotados 

apenas separadores bifásicos (óleo-gás) ou trifásicos (óleo-água-gás). Além da 

separação inicial, podem ser necessários outros processos de tratamento do óleo, 

tratamento da água, compressão e condicionamento do gás. 

O diagrama de blocos simplificado (Figura 2.1) mostra uma planta de 

processamento primário de maior complexidade: 
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Figura 2.1 – Diagrama geral de uma unidade de maior  complexidade. 

 

O objetivo principal das plantas de processamento primário é fazer com que as 

correntes de água, óleo e gás atendam a requisitos técnicos e legais estabelecidos. 

Os seguintes requisitos devem ser atendidos por uma unidade de processamento 

primário (BRASIL et al., 2011): 

− o petróleo deve conter um teor de no máximo 1% de água e sedimentos em 

relação ao volume total medido (BS&W – Basic Sediments and Water); 

− a água produzida tratada deve atender à Resolução CONAMA 393/2008: 

“Art. 5° O descarte de água produzida deverá obedecer à concentração média 

aritmética simples mensal de óleos e graxas de até 29 mg/L, com valor 

máximo diário de 42 mg/L.”; 

− o gás tratado deve estar na pressão necessária para a exportação e atender 

aos requisitos técnicos de limites de H2S, CO2 e H2O (vapor) para as 

condições de exportação nos gasodutos. 

Esse trabalho será dedicado ao estudo do bloco destacado em amarelo da Figura 

2.1, onde o único tratamento de gás realizado na unidade estudada é a desidratação 

do gás natural. A desidratação nessa unidade de processamento primário é 

realizada com o trietilenoglicol (TEG). 
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2.2 O Gás Natural 

Das correntes resultantes dos processos de separação do processamento primário, 

o gás natural é o fluido relevante para esse estudo. 

A Lei 9.478/1997, a atual “lei do petróleo”, define o gás natural ou gás como:  

“Gás Natural ou Gás: todo hidrocarboneto que 
permaneça em estado gasoso nas condições 
atmosféricas normais, extraído diretamente a partir de 
reservatórios petrolíferos ou gaseíferos, incluindo gases 
úmidos, secos, residuais e gases raros.” 

 

Por gases úmidos entende-se que são aqueles gases em que poderá ocorrer 

formação de líquido condensado em quaisquer condições de reservatório ou de 

superfície, devido à presença de hidrocarbonetos mais pesados que o propano 

(C3+). Gases secos ou residuais são gases que permanecem na forma gasosa em 

quaisquer condições de reservatório ou superfície (PORTARIA ANP Nº 9, DE 

21/1/2000). 

Vale destacar que os termos relativos a “úmido” e “seco” que serão utilizados nesse 

estudo estarão se referindo à presença ou ausência de água, respectivamente. 

Outras bibliografias definem o gás natural de diversas formas, sendo sua 

caracterização genérica e composição não claramente definida. Segundo Thomas 

(2004), o gás natural é uma mistura de hidrocarbonetos cuja composição abrange 

desde o metano (C1) ao hexano (C6) e esse pode estar associado ao óleo ou não 

(livre) nos reservatórios naturais, podendo ainda conter quantidades de diluentes ou 

contaminantes. 

O gás natural é o nome dado às misturas de hidrocarbonetos que estão na fase 

gasosa nas condições de superfície (ROSA et al., 2006 apud BISPO, 2011). 

Ainda, definido por Speight (1998), o gás natural é o gás associado ao petróleo no 

reservatório e contém predominantemente metano (C1) e outros hidrocarbonetos 

combustíveis, além de outros compostos não hidrocarbônicos. 
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2.2.1 Panorama da produção de Gás Natural no Brasil  

 

O boletim anual de exploração e produção de petróleo e gás natural do ano de 2014 

do Ministério de Minas e Energia (MME), referente aos resultados obtidos em 2013, 

revela o panorama da produção nacional de óleo e gás. 

Fica evidente o aumento da produção de gás natural nos últimos dez anos e o 

aumento gradativo da contribuição dos campos marítimos (offshore) na produção. 

No período de 10 anos, de 2004 a 2013, a produção de gás natural no Brasil 

cresceu 66%. Em 2004, a produção média diária era de 46,369 milhões de m³ e, em 

2013, foi de 76,794 milhões de m³ (medidos na “condição padrão de medição” 

determinada no Decreto nº 2.705/1998: 20°C e 101,325 kPa). Como verificado no 

boletim, a produção offshore cresceu no mesmo período 225% e a onshore sofreu 

retração de 3%. A Figura 2.2 mostra a evolução da produção nacional de gás natural 

de 2004 a 2013. 

 

Figura 2.2 – Produção de gás natural nos últimos 10  anos (MME, 2014). 

 

Esses dados revelam a crescente importância da produção de gás nas plataformas 

de petróleo em campos marítimos. Assim, existe a necessidade de garantir a 

continuidade do escoamento desse gás e a integridade dos gasodutos que 

interligam as plataformas marítimas de produção para o mesmo ser processado em 

terra, como por exemplo, nas unidades de processamento de gás natural (UPGN). O 

condicionamento das correntes de gás para atender aos requisitos de 

transporte/escoamento nos dutos submarinos é de grande importância, evitando 

perdas de produção. Esse fato torna-se ainda mais relevante, pois as distâncias 
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envolvidas no transporte desse gás são grandes, chegando a mais de 200 km entre 

uma plataforma de petróleo e a costa.  As unidades de desidratação por TEG 

desempenham papel fundamental nas unidades marítimas de processamento 

primário, viabilizando a produção e a exportação do gás natural através de dutos 

submarinos. 

 

2.2.2 Características gerais do Gás Natural 

O gás natural possui em sua composição a predominância de hidrocarbonetos 

parafínicos, ou seja, alcanos. Alcanos são hidrocarbonetos saturados de cadeia 

normal (n-parafinas) ou ramificados (normalmente isoalcanos ou isoparafinas) de 

fórmula geral CnH2n+2 (BRASIL, et al. 2011). Parafina é uma classe de compostos 

orgânicos pouco reativa, derivando seu nome do latim parum = pequena e 

affinis = afinidadade, de pouca afinidade ou reatividade. Não é esperado que esses 

hidrocarbonetos promovam maiores problemas no processamento primário. Como é 

verificado nas operações industriais envolvendo o gás natural, os maiores problemas 

são devido à presença dos contaminantes no gás, como H2S, H2O e CO2. 

O gás natural possui como molécula predominante o metano (C1), podendo ter em 

sua composição moléculas de até 12 átomos de carbono (C12). A Tabela 2.1 mostra 

os hidrocarbonetos normalmente presentes no gás natural. 
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Tabela 2.1 – Hidrocarbonetos normalmente presentes no do Gás Natural. 

Nome Abreviatura  Fórmula química  

Metano C1 CH4 
Etano C2 C2H6 

Propano C3 C3H8 

Normal butano nC4 C4H10 
C4H10 

Isobutano ou 2-metilpropano iC4 C4H10 
Pentano nC5 C5H12 

Neopentano ou dimetilpropano neo C5 C5H12 
Isopentano ou metilbutano iC5 C5H12 

Hexanos C6 C6H14 
Heptanos C7 C7H16 
Octanos C8 C8H18 
Nonanos C9 C9H20 
Decanos C10 C10H22 

Undecanos C11 C11H24 
Dodecanos C12 C12H26 

Fonte: Adaptado de Vaz et al., 2008. 

 

É comum no meio industrial de processamento e condicionamento de gás natural 

utilizar a abreviatura indicada na Tabela 2.1 para revelar a composição dos 

hidrocarbonetos constituintes dessa mistura de gases. 

 

2.2.3 Contaminantes do Gás Natural 

Além da presença dos hidrocarbonetos, estão normalmente presentes 

contaminantes que contêm principalmente átomos de oxigênio, nitrogênio e enxofre. 

Em alguns campos produtores de gás ainda é observada a presença de mercúrio. 

Esses contaminantes podem ser divididos nas seguintes categorias (MACHADO, 

2012): 

• Água: na forma de vapor, quando presente no gás em determinadas 

concentrações, pode formar hidratos nas condições de escoamento e dentro 

de equipamentos (alta pressão e baixa temperatura), bloqueando as 

tubulações. Além disso, participa também de processos corrosivos nas 

tubulações e diminui o poder calorífico do gás natural; 
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• Gases ácidos: contribuem na formação de um meio corrosivo e, quando na 

presença de água, formam soluções ácidas corrosivas. Os contaminantes 

mais comuns nessa categoria são o gás carbônico (CO2), sulfeto de 

hidrogênio (H2S), e outros compostos de enxofre, como sulfeto de carbonila 

(COS), dissulfeto de carbono (CS2) e mercaptanos (R-SH, onde R é um 

hidrocarboneto). O H2S, além de ocasionar problemas de corrosão, contribui 

para o aumento dos riscos envolvidos no processamento e condicionamento 

do gás natural, por ser tóxico. O gás carbônico, por não ser combustível, 

reduz o poder calorífico do gás natural; 

• Inertes: são compostos que não apresentam reatividade química nas 

condições do processo e reduzem o poder calorífico do gás. O gás nitrogênio 

(N2) é um composto normalmente presente que se classifica como inerte. 

Outro gás inerte que pode ser encontrado é o hélio (He). 

O mercúrio elementar (Hg) pode ser encontrado no gás natural, apesar de não ser 

encontrado em quantidades significativas no gás natural brasileiro. Em maiores 

concentrações, pode prejudicar equipamentos e linhas ao formar amálgamas de 

metais, reagindo com ligas de alumínio (SPEIGHT, 2006). 

 

2.2.4 Composições típicas do Gás Natural 

A composição química do gás pode variar de campo para campo e normalmente é 

apresentada na forma de porcentagem de quantidade de matéria (% molar) ou 

volumétrica.  O metano é o principal constituinte do gás natural e o gás carbônico e 

o nitrogênio são os principais não-combustíveis presentes no gás natural. 

A Tabela 2.2 mostra as faixas de concentração de compostos do gás natural 

comumente encontradas: 

 

 

 

 

 

 



23 
 

Tabela 2.2 – Composição genérica do Gás Natural. 

Componente Variação na Composição (% mol ar) 
(traços ≤ 0,1 %) 

Metano 70-98 
Etano 1-10 

Propano traços-5 
Butano traços-2 

Pentano traços-1 
Hexano traços-0,5 

Heptano e maiores traços 
Ciclopropano traços 
Ciclohexano traços 

Benzeno traços 
Nitrogênio traços-15 

Dióxido de carbono traços-1 
Gás sulfídrico traços ocasionalmente 

Hélio traços-5 
Água traços-5 

Outros compostos de nitrogênio e enxofre traços ocasionalmente 
Fonte: Adaptado de Bispo, 2011. 

 

Composições médias do gás natural de algumas regiões do Brasil são apresentadas 

na Tabela 2.3: 

 

Tabela 2.3 – Composição média do Gás Natural em alg umas regiões. 

Composição 
(% vol.) Amazonas  

Ceará/Rio  
Grande 

do Norte 

Sergipe/  
Alagoas  Bahia  Espírito 

Santo 
Rio de 
Janeiro  

São 
Paulo 

C1 68,88 74,53 81,32 81,14 88,16 79,69 87,98 
C2 12,2 10,4 8,94 11,15 4,8 9,89 6,27 
C3 5,19 5,43 3,26 3,06 2,75 5,9 2,86 
C4 1,8 2,81 1,84 1,39 1,55 2,13 1,16 
C5 0,43 1,3 0,74 0,72 0,44 0,77 0,27 

C6+ 0,18 1,4 0,42 0,3 0,44 0,44 0,07 
N2 11,12 1,39 1,51 1,43 1,62 0,8 1,16 

CO2 0,2 2,74 1,97 0,81 0,24 0,5 0,23 
H2S (mg/m3) ---- 1,5 7,5 7,6 7,5 6,7 Traços 

Fonte: Adaptado de Vaz et al., 2008. 
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 A condição em que se encontra no reservatório determinará a qualidade do gás 

nele presente. O gás natural pode ser classificado, de uma forma geral, em dois 

grupos, de acordo com sua natureza na condição de reservatório, são eles: 

• Gás Natural Associado: é o gás que está em contato com grande parte de 

óleo, o gás é apenas um coproduto que pode estar livre na forma de capa de 

gás ou dissolvido no óleo e será separado na planta de processamento 

primário de petróleo (VAZ et al., 2008); 

• Gás Natural Não Associado: é o gás que se encontra em equilíbrio no 

reservatório com uma pequena quantidade de óleo ou condensado. O plano 

de explotação desse reservatório prevê a produção de gás como o produto 

principal e o óleo ou condensado como coproduto (VAZ et al., 2008). 

 

A Figura 2.3 ilustra a relação entre óleo e gás em reservatórios de gás associado e 

não associado:  

 

 

(a) (b) 
Figura 2.3 –  (a) gás natural associado; (b) gás na tural não-associado (Portal Gás Energia, 

2005). 
 

No Brasil, a maior parte do gás natural produzido é encontrada na forma associada 

ao óleo. Em 2013, 66,6% (correspondendo a 18,8 bilhões de metros cúbicos) do 

total de gás produzido no país foi de gás associado ao petróleo. O Estado do Rio de 

Janeiro liderou a produção de gás em 2013, sendo 9,6 bilhões de m³ de gás 

associado e 450 milhões de m³ de gás não associado (ANP, 2014). 

O gás natural associado ao petróleo possui em sua composição, comumente, 

maiores concentrações de compostos mais pesados, sendo sua densidade média 
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maior que a do gás natural não associado. A Tabela 2.4 mostra exemplos reais de 

composição de gases associado e não associado. 

 

Tabela 2.4 – Composição de Gás Natural associado e não associado. 

Componentes  
Gás 

Associado 1 
(% molar) 

Gás Não 
Associado 2 
(% molar) 

C1 65,18 85,48 
C2 11,11 8,26 
C3 4,82 3,06 
iC4 0,57 0,47 
nC4 1,16 0,85 
iC5 0,16 0,20 
n5 0,20 0,24 

nC6 0,06 0,21 
nC7+ 0,09 0,06 

N2 16,52 0,53 
CO2 0,13 0,64 

1–Gás do Campo de Leste de Urucu na Bacia do Solimões; 
2-Gás do Campo de Miranga, na Bahia. 

Fonte: Adaptado de Maximo Filho, 2005 
 

2.2.5 Riqueza do Gás Natural 

A riqueza do gás natural é uma forma de classificar o gás natural quanto à presença 

de compostos mais pesados, com três átomos de carbono ou mais (C3+). Esse 

conceito serve como auxiliar na seleção da tecnologia que será aplicada ao gás para 

recuperação de frações com maior valor comercial, como o gás liquefeito de petróleo 

(GLP), composto basicamente de C3 e C4, ou nafta leve, composta basicamente de 

C5, C6 e C7+. Para classificar o gás como rico ou pobre somam-se as frações 

molares ou volumétricas do propano e maiores (C3+) e define-se: 

• Gás pobre: gás natural cuja composição molar ou volumétrica de 

hidrocarbonetos com três ou mais átomos de carbono (C3+) é menor que 7%; 

• Gás rico: gás natural cuja composição molar ou volumétrica de 

hidrocarbonetos com três ou mais átomos de carbono (C3+) é maior ou igual 

a 7% (VAZ et al., 2008). 
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Sendo assim, o gás associado do campo de Leste de Urucu da Tabela 2.4 é um gás 

rico, pois C3+ = 7,06 % e o gás não associado do campo de Miranga é um gás 

pobre, pois C3+ = 5,09 %.  Normalmente, gases que se encontram associados ao 

petróleo no reservatório são mais pesados e tendem a ser ricos e gases 

provenientes de reservatório onde não estão associados tendem a ter maiores 

concentrações de metano e são mais leves, tornando-os mais pobres. 

 

2.2.6 Comportamento de fases do Gás natural 

A composição do gás natural definirá suas propriedades físicas e químicas e assim 

seu comportamento nas unidades de produção de óleo e gás offshore. Com as 

condições de pressão e temperatura do reservatório e da planta, aliadas à 

concentração de cada hidrocarboneto constituinte do gás natural, pode-se prever o 

estado físico dessa mistura e a formação de condensado. No reservatório, o gás 

natural pode-se encontrar na fase líquida, gasosa ou bifásica (com presença de 

condensado). 

Para sistemas multicomponentes, como é o caso do gás natural, o comportamento 

de fases é mostrado através do envelope de fases. A depender da composição de 

hidrocarbonetos do gás natural, o envelope apresentará formas (alturas e 

espessuras) diferentes (CAMPBELL, 2004). A Figura 2.4 mostra um envelope de 

fase típico com as linhas e os pontos principais que o compõem: 
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Figura 2.4 –  Envelope de fases típico para um gás natural (CAMPBELL, 2004). 

 

Os principais termos usados nos envelopes de fases são: 

• Cricondenbar (ponto N): ponto de máxima pressão onde ainda pode ocorrer 

presença de duas fases (líquido e vapor) em equilíbrio; 

• Cricondenterma (ponto M): ponto de máxima temperatura onde líquido e 

vapor ainda podem ocorrer em equilíbrio; 

• Curva de Ponto de Orvalho: curva que contém os pontos de condensação do 

gás natural; 

• Curva de Ponto de Bolha: curva que contém os pontos de ebulição do gás 

natural; 

• Região Retrógrada de Condensação: região do diagrama de fases onde a 

condensação de líquido ocorre reduzindo a pressão ou aumentando a 

temperatura, de forma contrária ao comportamento normal de uma substância 

pura; 

• Linhas de Qualidade: mostram os pontos de igual porcentagem de líquido ou 

vapor, interceptam o ponto crítico (C) e são praticamente paralelas às curvas 

de ponto de bolha e orvalho. 
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• Ponto Crítico: ponto onde todas as propriedades intensivas (ex.: densidade, 

viscosidade) das fases líquida e gasosa são iguais; 

• Linha ABDE: isoterma que mostra o fenômeno de condensação retrógrada. 

Partindo do ponto A (estado gasoso) e reduzindo a pressão à temperatura 

constante, a condensação se inicia no ponto B. A quantidade de líquido 

condensado aumenta até o ponto D, onde marca o ponto de inflexão da curva 

da linha de qualidade. Seguindo de D para E, a porcentagem de líquido 

começa a ser reduzida até a total vaporização do condensado; 

• Curva CDM: curva que marca os pontos de inflexão das linhas de qualidade e 

delimitam a área de condensação retrógrada. 

Para exemplificar um envelope de fases real, os dados de composição do gás 

natural associado e não associado da Tabela 2.4 foram utilizados no software Aspen 

HYSYS®. O programa de simulação utiliza equações de estado cúbicas e nesse 

trabalho foi utilizada a equação de Peng-Robinson modificada pela empresa do 

software, que é ideal para sistemas de gás natural (ASPEN TECHNOLOGY, 2011a). 

Dois envelopes de fases foram gerados e a Figura 2.5 mostra a diferença entre o 

gás associado (mais pesado ou rico) e o não associado (mais leve ou pobre). 

O envelope do gás associado se mostra mais largo e com altura maior do que o do 

gás não associado, mostrando sua tendência a condensar em uma temperatura 

maior quando comparado ao gás não associado à mesma pressão, devido à 

presença de moléculas mais pesadas em maior concentração. No entanto, devido à 

elevada concentração de nitrogênio no gás associado, a curva fica mais elevada (o 

ponto cricondenbar maior).  

Outros contaminantes como CO2 e H2S tendem a reduzir a pressão do ponto 

cricondenbar da mistura e, quanto maior a concentração desses contaminantes nos 

gases, maior a redução da pressão do ponto cricondenbar. O oposto se observa 

para o nitrogênio. 
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Figura 2.5 –  Envelope de fases de gás natural asso ciado e não associado Fonte: Elaborado 

com uso do software HYSYS. 

 

2.2.7 Umidade do Gás Natural 

O gás natural produzido, proveniente de um sistema de separação primária de 

petróleo, estará virtualmente em condição de saturação. Com isso, considera-se que 

o gás está com o máximo teor de água para uma pressão e temperatura 

determinadas. Para uma dada pressão, a temperatura de saturação de água é 

usualmente chamada de temperatura de orvalho da água. Maiores teores de água 

no gás são obtidos em condições que favorecem a vaporização de maior quantidade 

de água, como baixa pressão e elevada temperatura (VAZ et al., 2008). 

A determinação da umidade do gás saturado, ou seja, do teor de água presente no 

gás natural produzido, depende da temperatura, pressão e da composição do 

mesmo. Na prática, são utilizados modelos termodinâmicos de equações de estado, 

equações empíricas, cartas e gráficos empíricos ou análises experimentais. 

A carta mais difundida e utilizada para comparação de modelos foi a desenvolvida 

por McKetta e Wehe (1958) (Figura 2.6). 

Gás Natural Não 

Associado 

Gás Natural 

Associado 
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Figura 2.6 –  Teor de água em gás úmido saturado (G PSA, 2004). 
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Com o gráfico da Figura 2.6, é possível estimar, com a pressão e a temperatura, o 

teor de água do gás úmido saturado. 

Na indústria do petróleo, normalmente os resultados de teores de água são 

apresentados nas seguintes unidades (VAZ et al., 2004): 

• lb/MMSCF – libra de água por milhão de pé cúbico de gás na condição 

padrão americana (60 °F e 1 atm); 

• mg/m³ - miligrama de água por metro cúbico de gás na condição padrão 

americana; 

• Para conversão entre as unidades: 1 lb/MMSCF = 16,02 mg/m³. 

A presença de contaminantes altera a capacidade do gás em reter água. 

Componentes como H2S e CO2, além de tornarem o gás ácido, aumentam a 

afinidade do gás pela água, elevando o teor de água no gás saturado para as 

mesmas condições de temperatura e pressão, quando comparado ao gás sem 

esses contaminantes. 

O nitrogênio, em contrapartida, diminui a capacidade do gás em reter água, levando 

a um efeito inverso ao do H2S e CO2. O gráfico de McKetta é válido para gás natural 

sem contaminantes e com composição contendo aproximadamente 70 % de metano 

e poucas moléculas pesadas. 

Correlações empíricas ou, preferencialmente, determinação direta por experimentos 

devem ser utilizadas para determinar o teor de água para gases contendo elevados 

teores de contaminantes. 

Em algumas plataformas offshore são utilizadas tecnologias para medição 

automática da umidade do gás natural de forma direta. Alguns dos tipos de 

medidores são de empresas como Shaw e Ametek, cada um com diferente método 

de medição de umidade. Medidores eletrônicos da Shaw utilizam o método da 

capacitância e o elemento sensor é constituído de óxido de alumínio. A presença de 

umidade em diferentes teores alteram as propriedades elétricas do sensor, alterando 

sua capacitância que é correlacionada com a variação de umidade do gás. 
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Os sensores da Ametek baseiam-se na tecnologia que utiliza cristal de quartzo ou 

em espelho resfriado, mais conhecido como Chanscope (Figura 2.7). A tecnologia 

com cristal de quartzo utiliza como princípio variações na frequência de oscilação do 

cristal quando submetida a uma corrente elétrica. O cristal é coberto com um 

material higroscópico e certa quantidade é adsorvida nesse material, alterando a 

massa do cristal e, consequentemente, sua frequência de oscilação. A frequência de 

oscilação é correlacionada com a quantidade de água no gás. 

O Chanscope utiliza o método do espelho resfriado, onde o gás passa por uma 

câmara com uma superfície espelhada resfriada com temperatura controlada. A 

temperatura é reduzida até que seja observada visualmente (ou automaticamente 

com uma célula fotoelétrica) condensação no espelho. A temperatura é lida e essa é 

a temperatura do ponto de orvalho de água do gás. A ISO 6327 é a norma que 

descreve o uso de medidores de umidade em gás (higrômetros). O Chanscope é o 

método primário de calibração de outros instrumentos (PIMENTA, 2011). Paz (2011) 

utilizou o Chanscope em sua pesquisa para definir o ponto de orvalho em amostras 

de gás. 

 

 
Figura 2.7 –  Analisador de umidade portátil Chanscope (PIMENTA, 2011). 

 

2.2.8 Condicionamento do Gás Natural 

Faz parte do processamento primário das unidades de produção mais complexas o 

condicionamento do gás natural produzido. Além da separação dos fluidos 

provenientes dos poços (água, óleo e gás), é realizada a etapa de condicionamento 

do gás para transporte desse fluido dentro das condições técnicas exigidas. Após os 



33 
 
processos de separação, o gás sai saturado com água e com gotículas de óleo, e 

precisa ser tratado para não causar danos aos equipamentos ou tubulações. 

O condicionamento do gás natural, de forma geral, inclui a desidratação e a remoção 

de gases ácidos - dessulfurização (comumente chamado de adoçamento – 

sweetening, porém conceitualmente não se trata de adoçamento, pois o teor de 

enxofre do gás é reduzido no processo) e remoção de gás carbônico. 

 

2.2.8.1 Remoção de gases ácidos  

Essa etapa no processamento do gás nas unidades offshore no Brasil não é tão 

comum atualmente, porém, com o desenvolvimento de campos de produção do 

pré-sal com elevados teores de CO2, está cada vez mais presente nas unidades de 

processamento primário offshore. Existem diversos tipos de processos para remoção 

de gases ácidos que normalmente se baseiam em princípios de adsorção com 

reação química ou absorção com ou sem reação química. Além desses processos, 

ainda há os que usam membranas que, através de mecanismos de permeação e 

seletividade, separam os gases ácidos do gás natural. 

Os processos de remoção de gases ácidos que ocorrem em leito fixo podem ser 

reativos ou, mais recentemente, apenas físicos (adsorção em peneiras moleculares). 

Os processos que envolvem o leito fixo empregam óxidos metálicos e normalmente 

não são regeneráveis, exigindo a substituição dos leitos quando saturados. Por isso, 

sistemas de leito fixo são empregados quando os teores e vazões de gases ácidos 

são baixos (CAVALCANTI FILHO, 2010). Alguns dos principais processos de 

remoção de gases ácidos em leito fixo são: 

• Óxido de ferro (ferro esponja): utiliza como base a reação do óxido de ferro 

com H2S. Nesse processo não são removidas quantidades significativas de 

CO2. Esse método é adequado para teores de H2S de até 300 ppm (volume). 

O leito pode ser regenerado oxidando-se o sulfeto de ferro (Fe2S3) formado 

com ar em um processo exotérmico. Com sucessivas reoxidações 

(regeneração) do óxido de ferro, uma cada de enxofre elementar pode se 

formar na superfície do óxido de ferro, inativando o leito; 
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• Óxido de zinco: processo similar ao de óxido de ferro, onde sulfeto de zinco 

(ZnS) é formado. O resíduo desse leito, contendo até 20% de enxofre em 

massa, é substituído. A disposição final do resíduo de ZnS é uma das 

maiores desvantagens desse processo, onde normalmente é enviado para 

ser processado e recuperado por empresas especializadas; 

• Leito de peneiras moleculares: processo baseado na seletividade dos sítios 

ativos de zeólitas, com tamanhos de poros específicos. Normalmente é 

seletivo a H2S e H2O. O leito é regenerado ao passar gás aquecido (150 °C a 

205 °C) e tratado, sem H2S ou H2O. Esse processo é suscetível à 

contaminação, envenenamento e desativação das peneiras moleculares por 

hidrocarbonetos e outras substâncias orgânicas como o glicol. 

 

A absorção física, ou seja, em líquidos sem que ocorram reações, é outro processo 

para remoção de gases ácidos da corrente de gás natural. Esse processo é utilizado 

quando os compostos ácidos do gás natural estão em concentrações elevadas, 

tornando a utilização de solventes químicos regeneráveis inviável economicamente. 

Os principais solventes utilizados comercialmente são: carbonato de propileno (PC), 

dimetileter de polietilenoglicol (DMPEG), metil-isopropileter de polietilenoglicol 

(MPE), n-metil-2-pirrolidona (NMP), fosfato de tributila, metilcianoacetato e n-formil-

morfolina (NFM). Esses solventes possuem maior capacidade de absorção de CO2 e 

H2S por volume de solvente e menor quantidade de energia é requerida na etapa de 

regeneração em comparação aos solventes de processos de absorção química. 

Além disso, solventes físicos possuem maior eficiência na remoção de sulfeto de 

carbonila (COS), dissulfeto de carbono (CS2) e mercaptanos (CAVALCANTI FILHO, 

2010). 

A absorção química é o processo onde os gases ácidos são absorvidos para a 

solução mediante reações químicas. Normalmente são empregados compostos que 

participam de reações reversíveis, sendo de fácil regeneração. Existe outro processo 

onde são empregadas soluções cáusticas (hidróxido de sódio), que não são 

regeneradas, sendo essa uma grande desvantagem. O processo mais comumente 

empregado para remoção de CO2 e H2S por absorção química é o com aminas. 

Alcanolaminas são os solventes químicos mais empregados para o processo pela 
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maior disponibilidade e baixo custo. Esse processo de remoção com aminas foi 

desenvolvido em 1930 com a patente US 1783901 A, publicada por R.R. Bottoms. 

As alcanolaminas mais empregadas nesse processo são: monoetanolamina (MEA), 

dietanolamina (DEA), metil-dietanolamina (MDEA), trietanolamina (TEA), 

diisopropanolamina (DIPA) e diglicolamina (DGA). As alcanolaminas ou 

simplesmente aminas são utilizadas em soluções aquosas nas plantas de absorção 

química de CO2 e H2S,  

As alcanolaminas comercialmente mais utilizadas são a monoetanolamina (MEA), 

dietanolamina (DEA) e a metil-dietanolamina (MDEA). A trietanolamina (TEA) foi a 

primeira amina utilizada comercialmente, porém está em desuso, pois foi verificado 

que possuía menor capacidade de absorção e reatividade com gases ácidos e, ao 

mesmo tempo, instabilidade e sujeita a maior degradação (GPSA, 2004). A MDEA 

apresenta maiores vantagens pela maior seletividade ao H2S, por ser mais resistente 

à degradação e por demandar menor energia para regeneração e é mais utilizada 

atualmente. É possível ainda adicionar aminas primárias (ex.: MEA) ou secundárias 

(ex.: DEA) à solução de MDEA, para que a taxa de absorção de CO2 seja 

aumentada, sem que as qualidades de absorção da MDEA sejam alteradas. O 

processo de absorção química com aminas é o mais utilizado, mesmo apresentando 

dificuldades operacionais como formação de espuma, inundação da coluna 

absorvedora, elevado custo de capital e de operação (MACHADO, 2012). A seleção 

das aminas depende de vários fatores, dentre eles: a pressão e temperatura do 

tratamento, requisitos de energia para a regeneração das soluções de aminas, 

necessidade de remoção de CO2, taxas de degradação causadas por outros 

contaminantes presentes no gás e pelo potencial de corrosão e material da planta 

(CAVALCANTI FILHO, 2010). 

A Figura 2.8 mostra um processo geral de absorção química com aminas para 

remoção de H2S e CO2. 
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Figura 2.8 –  Fluxograma simplificado de processo d e remoção de H 2S e CO2 com soluções de 

aminas (Adaptado de GPSA, 2004). 

 

No fluxograma mostrado na Figura 2.8, o gás natural contendo gases ácidos (sour 

gas) entra no sistema passando por um separador de entrada (inlet separator) para 

remover líquidos e sólidos que podem ser carreados pelo gás. Do topo do separador 

de entrada, o gás segue para a parte inferior da coluna absorvedora (contactor) e 

entra em contato com a solução de amina pobre (lean amine), que escoa em 

contracorrente do topo ao fundo da coluna. Na absorvedora ocorrem reações entre 

os gases ácidos e a amina, retirando o CO2 e H2S da corrente gasosa, absorvendo-

os em uma reação química reversível, na forma de sal. Ao escoar para o topo da 

coluna, o gás perde cada vez mais componentes ácidos, tornando-se cada vez mais 

“doce”. O gás doce (sweet gas), com os teores de H2S e CO2 reduzidos a valores 

especificados, sai do topo da coluna e passa por um separador de saída para 

acumular e recuperar líquido de soluções de aminas que pode ter sido arrastado 

pelo gás. O gás doce que sai do topo da absorvedora sai saturado de água e 

normalmente um processo de desidratação é feito em seguida. A amina rica (rich 

amine) retirada do fundo da absorvedora segue para um vaso separador (flash 

drum) para remover hidrocarbonetos gasosos dissolvidos (off gas) ou condensados. 
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Após passar pelo vaso separador, a solução de amina rica passa por um trocador de 

calor (rich/lean exchanger) que pré-aquece a carga que alimenta a regeneradora 

(stripper) com a corrente de amina pobre regenerada, sendo essa uma integração 

energética. A solução de amina rica pré-aquecida entra na coluna regeneradora e a 

elevação de temperatura promovida pelo refervedor (reboiler) reverte a reação 

ocorrida entre a amina e os gases ácidos na coluna absorvedora. CO2 e H2S são 

liberados da solução de amina, recuperando a amina pobre. A corrente de topo da 

regeneradora contém elevados teores de CO2 e H2S, além de vapor de água. O 

condensador (condenser) de topo recupera a água e é retornado através do refluxo 

externo. O produto de fundo da regeneradora, solução de amina pobre, é recirculada 

pela bomba centrífuga, resfriada no permutador de recuperação energética e em um 

resfriador (cooler) que reduz a temperatura da amina para aproximadamente 6 °C 

acima da temperatura do gás ácido que entra na absorvedora. Quando presente, a 

caldeira recuperadora (reclaimer) auxilia na purificação da solução de amina. 

Normalmente está presente em processos que utilizam MEA ou DGA. O processo é 

feito de forma semicontínua e uma quantidade (1% a 3% da taxa de circulação) da 

solução de amina é separada, por evaporação, de contaminantes sólidos, produtos 

de degradação e hidrocarbonetos pesados. Esse processo reduz a frequência de 

reposição de soluções de aminas. 

A permeação por membranas é um processo que vem sendo cada vez mais 

aplicado para remoção seletiva de CO2, pela sua maior eficiência e tamanho da 

planta reduzido em relação aos processos com soluções aminas para a mesma 

capacidade (Figura 2.9). São utilizadas membranas sintéticas de natureza orgânica 

– acetato de celulose, poli(álcool vinílico), poli(acrilonitrila), poli(sulfona) ou 

inorgânica – cerâmicas, carbono e óxidos metálicos. Pesquisas mais avançadas 

estudam alternativas para melhorar a seletividade e estabilidade mecânica e térmica 

(GPSA, 2004). O princípio de separação dos componentes se dá pela diferença de 

permeabilidade (produto entre solubilidade e coeficiente de difusão) de diferentes 

moléculas pela estrutura da membrana. A lei de Fick modela o mecanismo de 

solução-difusão nas membranas, onde a pressão parcial de cada componente é a 

força motriz para o processo de separação dos componentes gasosos 

(CAVALCANTI FILHO, 2010). A tecnologia de membranas para remoção de CO2 em 

gás natural em ambiente offshore se mostra uma alternativa interessante 
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comercialmente, pois apresenta simplicidade operacional, planta compacta, é leve e 

possui baixo custo capital e operacional. Além disso, o processo é contínuo e não 

necessita de regeneração de solventes, sendo esse um processo de tecnologia 

limpa (MACHADO, 2012). 

 

 
Figura 2.9 –  Dimensões de unidades de membranas e amina (MACHADO, 2012). 

 

Alguns desafios devem ser transpassados para a tecnologia de membranas como: a 

exigência de elevada pressão na alimentação, limitação de temperatura operacional, 

baixa pureza do CO2 produzido, perda de hidrocarboneto pelo permeado e a 

necessidade de pré-tratamento para controle do ponto de orvalho do gás 

(MACHADO, 2012). A presença de líquidos promove a perda de eficiência e 

permeabilidade nas membranas quando é formado um filme, principalmente de 

hidrocarbonetos pesados (C6+), que cobrem a superfície da mesma. 

No processo com membranas (Figura 2.10), a carga de gás passa por um filtro 

colaescedor para remover gotículas de óleo e sólidos arrastados. Um filtro de carvão 

ativado remove vestígios de hidrocarbonetos pesados, seguido por um filtro de 

partículas para remoção de elementos de carvão ativado que podem ter sido 
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arrastados. Finalmente, o gás poderá ser aquecido para ajuste de temperatura de 

operação da membrana (MACHADO, 2012). Esse aquecimento pode ser 

necessário, pois a perda de carga envolvida no escoamento pelas membranas é 

elevada, podendo fazer com que alguns hidrocarbonetos condensem. O gás natural 

com os contaminantes ácidos flui pelas membranas, através da qual o CO2 permeia. 

  

 
Figura 2.10 –  Fluxograma simplificado de processo de remoção de H 2S e CO2 com membrana 

(MACHADO, 2012). 

 

Normalmente são utilizadas membranas em folhas, que são enroladas em espirais 

espaçadas (feed spacer), por onde o gás natural escoa paralelamente à superfície 

da membrana e o permeado (gás rico em CO2) escoa por outros espaçadores 

(permeate spacer) até um tubo coletor no centro, conforme a Figura 2.11. A 

conformação espiralada diminui o espaço necessário para as plantas de 

condicionamento por membranas, sendo as mais usadas em ambiente offshore. 
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Figura 2.11 –  Detalhe de um elemento de membrana e spiralar (MANNING, 1991). 

 

As tecnologias podem ser resumidas na Tabela 2.5, com os principais nomes 

comerciais usados nas indústrias de processamento de gás natural. 

 

Tabela 2.5 – Tecnologias de processos de remoção de  gases ácidos. 

Mecanismo de 
remoção 

Tipo de 
Processo Tecnologia Nome Comercial 

Absorção Química 

Regenerativo, 
Contínuo 

Aminas 

MEA, DEA, 
MDEA, 

DIPA, DGA, 
Solventes 

formulados. 

Carbonato de 
Potássio 

Benfield, Catacarb, 
Giammarco- 

Vetrocoke, etc 
Não-

regenerativo, 
Contínuo 

Hidróxido de 
Sódio 

- 

Absorção Física Regenerativo, 
Contínuo 

Solventes 
Físicos 

Selexol, Rectisol, 
Purisol, 

FluorSolvent, 
IFPexol, etc. 

Absorção Físico-
Química 

Regenerativo, 
Contínuo 

Solventes 
Físico-Químicos 

Sulfinol, Ucarsol 
LE701, 702 & 703, 
Flexsorb PS, etc. 

Adsorção física Regenerativo, 
Contínuo 

Peneiras 
Moleculares 

Z5A (Zeochem), 
LNG-3 (UOP), etc. 

Permeação Contínuo Membranas 
Separex, Cynara, 
Ztop, Medal, etc. 

Fonte: Bergel; Tireno, 2006 apud Machado, 2012. 
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2.2.8.2 Desidratação do Gás Natural 

Como verificado anteriormente, os fluidos produzidos de um poço de petróleo estão 

em contato durante praticamente todo o processamento primário do óleo. O gás 

natural associado está normalmente em contato com água e torna-se saturado por 

ela. O teor de água no gás deverá ser controlado para evitar problemas no 

transporte, como formação de hidratos, aumento da corrosividade do meio, 

danificando equipamentos e linhas, e para evitar condensação nos gasodutos, que 

eleva a perda de carga e gera redução de vazão do gás. 

Campbell (2004) define desidratação de gás natural como o processo de remoção 

de água do gás para não haver formação de água condensada no sistema. A 

desidratação deverá especificar a umidade do gás para que o ponto de orvalho da 

água no gás esteja afastado da condição de temperatura e pressão dos gasodutos 

de exportação (para outra unidade ou para terra), para utilização para elevação 

artificial dos fluidos do poço por gas lift e para uso como gás combustível pela 

própria unidade, evitando a condensação de água nesses locais. 

Existem diversos processos para efetuar a desidratação do gás natural. As 

tecnologias comumente utilizadas para a desidratação são a absorção com glicóis, 

adsorção com sílica gel, alumina ou peneiras moleculares e, mais atualmente, 

processos com membranas ou refrigeração do gás. O mecanismo de absorção com 

líquidos (glicóis), diferentemente do processo com aminas para gases ácidos, não é 

químico, ou seja, trata-se apenas de absorção física da água pelo glicol. Os 

processos de adsorção também operam apenas com o princípio de transferência de 

massa sem reações químicas – água presente no gás é adsorvida na estrutura 

cristalina do sólido. Membranas funcionam com o mesmo princípio de difusão para 

os gases ácidos, porem são feitas de materiais seletivos à água presente no gás 

natural. Em outro processo, o gás natural pode ser refrigerado e a água presente 

nele condensada para, em seguida, ocorrer a injeção de inibidores de hidrato para 

não ocorrer formação dos mesmos (MACHADO, 2012). 

 A absorção com glicóis é o processo mais utilizado em unidades offshore, 

atualmente. O fato dos glicóis serem mais utilizados para o condicionamento do gás 

natural quanto à umidade se deve a sua elevada higroscopia, estabilidade térmica e 
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química, maior disponibilidade no mercado e por ser economicamente viável. De 

forma similar ao processo de remoção de gases ácidos com aminas, o processo que 

utiliza glicol ocorre com a desidratação sendo realizada em uma coluna (ou torre) 

absorvedora com a solução de glicol e posteriormente sendo reconcentrada com 

aquecimento e redução da pressão em uma coluna (ou torre) regeneradora. Quatro 

são os glicóis utilizados, são eles: o monoetilenoglicol (MEG), também chamado de 

etilenoglicol (EG), o dietilenoglicol (DEG), o trietilenoglicol (TEG) e o tetraetilenoglicol 

(TREG) (MACHADO, 2012). Normalmente esse processo é aplicado quando se 

deseja reduzir o ponto de orvalho para valores na ordem de 30 °C a 65 °C (GPSA, 

2004). Os primeiros modelos de unidades de desidratação de gás natural com glicol 

surgiram na década de 40 e primeiramente foi utilizado o DEG e eventualmente o 

EG. Estudos foram feitos durante a década de 40 e o TEG passou a ser utilizado 

oficialmente (com a emissão de um relatório de operação) em uma planta de 

desidratação com glicol somente em 1950 (WORELY, 1967). Atualmente, 

praticamente todas as unidades de desidratação com glicol usam o TEG 

(CAMPBELL, 2004). 

Os principais fatores que definem a escolha do glicol a ser usado são: viscosidade, 

pressão de vapor e solubilidade em hidrocarbonetos. O glicol utilizado deve ser não 

corrosivo, com baixa volatilidade, regenerável com baixo consumo de energia, 

insolúvel em hidrocarbonetos líquidos e não deve ser reativo com CO2 e compostos 

sulfurados. 

O MEG apresenta maior perda para a fase gasosa, por ser mais volátil que as outras 

moléculas de glicol empregadas, durante o processo de absorção e regeneração. 

Normalmente é usado apenas como inibidor de formação de hidratos, sendo injetado 

diretamente na corrente gasosa (CAVALCANTI FILHO, 2010). DEG possui menor 

preço que o TEG e em raras ocasiões é usado. Comparado ao TEG, unidades que 

utilizam DEG apresentam maiores perdas por arraste. A menor temperatura de 

decomposição do DEG em relação ao TEG resulta em maiores dificuldades para se 

obter uma solução mais pura (menor concentração de água no glicol) e, como o teor 

de água removido do gás depende da concentração do desidratante, leva a uma 

menor redução do ponto de orvalho da água. Esses fatores limitam a aplicação do 

DEG, sendo indicado para operação de desidratação em temperaturas menores que 

10 °C, pois as perdas são menores e a viscosidade do TEG nessas condições é 
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elevada. O TREG é mais viscoso e mais caro que os outros glicóis. A única 

vantagem é a menor pressão de vapor que reduz perdas por arraste na 

absorvedora. Pela sua menor volatilidade, o TREG é empregado em casos onde o 

gás natural a ser desidratado se encontra ligeiramente acima de 50 °C, para não 

acarretar perdas excessivas de glicol.  

Abdulrahman e Sebastine (2013) avaliam, através de simulações em HYSYS®, a 

escolha do glicol para a implementação de uma unidade de desidratação em uma 

unidade de processamento de gás natural. A avaliação revelou que quanto maior a 

molécula do glicol maior a absorção de hidrocarbonetos e maior a capacidade de 

absorção de água do gás para uma dada vazão de circulação de glicol. Os autores 

descartaram a possibilidade de utilizar MEG pelas altas vazões de circulação que 

seriam necessárias para enquadrar a umidade do gás natural. 

Recentemente, está sendo empregado em algumas unidades o propilenoglicol (PG). 

O PG possui menor afinidade por hidrocarbonetos aromáticos (o que atualmente é 

importante no controle de emissão de poluentes atmosféricos na regeneradora), 

porém possui maior volatilidade que o TEG (CAMPBELL, 2004). 

O presente estudo dedicará um capítulo a parte para a descrição do processo de 

desidratação do gás natural com trietilenoglicol (TEG). A Tabela 2.6 apresenta as 

principais propriedades dos glicóis utilizados no condicionamento da umidade do gás 

natural. 



44 
 

Tabela 2.6 – Propriedades dos glicóis mais utilizad os na desidratação do gás natural 

Propriedade Monoetileno
glicol (MEG) 

Dietileno  
glicol 
(DEG) 

Trietileno  
glicol 
(TEG) 

Tetraetileno 
glicol (TREG) 

Fórmula C2H6O2 C4H10O3 C6H14O4 C6H18O5 
Massa Molar (g/mol) 62,1 106,1 150,2 194,2 
Temp.  de Ebulição 

(°C @ 1 atm) 197,6 245,5 287,8 325,6 

Temp. de 
Regeneração (°C) - 157-171 170-204 204-221 

Densidade @ 25°C 
(g/cm³) 1,11 1,111 1,120 1,123 

Viscosidade 
Absoluta 

(cP) 

25 °C 16,5 25,3 39,4 43 

60 °C 5,2 7,3 10,3 11,4 

Temp. Inicial de 
Decomposição (°C) 165 164+ 205,7 238 

Calor Específico  @ 
25 °C (kJ/kg °C) 2,43 2,30 2,18 2,18 

Calor de 
Vaporização @ 101,3 

kPa (kJ/kg) 
858 545 406 323 

Fonte: Adaptado de Campbell, 2004. 
+ O DEG não é mais estável que o MEG, pois este sof re pirólise na presença de aço carbono 

(CAVALCANTI FILHO, 2010). 

 

A adsorção em leito sólido é outro método que está atualmente sendo usado em 

unidades offshore para desidratação do gás natural processado. Nesse processo, 

um sólido em leito fixo (adsorvente) é usado para retirar água (adsorbato) do gás 

natural. Quando as moléculas de água aderem à superfície dos sólidos por forças de 

superfície, ocorre o fenômeno de condensação capilar (MACHADO, 2012). 

As principais propriedades para um bom adsorvente são (GPSA, 2004): 

• Grande área superficial para miro capacidade (área superficial específica) – 

valores comuns entre 500 m²/g e 800 m²/g; 

• Possuir afinidade química pela água; 

• Alta taxa de transferência de massa; 

• Facilmente/economicamente regenerável e baixa taxa de perda de atividade; 

• Baixa perda de carga para o escoamento do gás; 
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• Elevada resistência mecânica; 

• Não deve alterar significativamente seu volume com a adsorção. 

 

Os materiais dessecantes adsorventes mais utilizados comercialmente são (GPSA, 

2004): 

• Sílica gel: nome dado para um sólido amorfo resultado de reação química do 

ácido sulfúrico e silicato de sódio, formado basicamente por SiO2. Esse 

material pode desidratar um gás com ponto de orvalho de água de 

aproximadamente -50°C. 

• Alumina: fabricada a partir de Al2O3 (bauxita) e ativada por calor. Pontos de 

orvalho de água da ordem de -68 °C são atingidos com esse material; 

• Peneiras moleculares: formado por zeólitas sintéticas com diâmetros de poros 

uniformes, compostas por aluminosilicatos e com seletividade para adsorção 

de alguns componentes presentes no gás natural. Assim como pode ser 

usado para adsorver seletivamente gases ácidos, pode adsorver água. Com 

esse material é possível atingir os menores pontos de orvalho de água para o 

gás natural, da ordem de -100 °C. 

 

A seleção do material adsorvente mais adequado para o processo dependerá de 

diversos fatores como a especificação do ponto de orvalho da água, presença de 

contaminantes (compostos sulfurados), coadsorção de hidrocarbonetos pesados e o 

custo (CAMPBELL, 2004). 

O sistema de adsorção em leito fixo é feito para operar de forma cíclica, alternando 

ciclos de adsorção e dessorção (regeneração do leito), por isso são necessárias no 

mínimo duas torres para que o processo de desidratação do gás possa ser contínuo. 

O fluxo de gás úmido normalmente segue para um depurador para remoção de 

líquidos e sólidos. Após passar por um depurador, o gás segue para a torre de 

adsorção, onde entra pelo topo e segue para o fundo, reduzindo sua umidade. O 

fluxo descendente permite operações em maiores velocidade do gás e, 

consequentemente, menores diâmetros de torre, pois problemas de fluidização e 

movimentação do leito são evitados (GPSA, 2004).  As moléculas de água são 
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primeiramente adsorvidas nas camadas superiores de leito. Alguns hidrocarbonetos 

são adsorvidos nas camadas inferiores e, à medida que a zona de transferência de 

massa avança, a água substitui os hidrocarbonetos previamente adsorvidos. Assim, 

o leito torna-se saturado de água e precisa ser regenerado. A regeneração do leito 

se dá com parte do gás seco (5 % a 15 % da vazão) que é direcionado para um 

aquecedor e, posteriormente, para a parte inferior da torre a ser regenerada. A 

temperatura típica do gás usada nesse processo é de 200 °C a 315 °C. O gás usado 

na regeneração é resfriado e depurado (CAVALCANTI FILHO, 2010). A Figura 2.12 

mostra um fluxograma simplificado de uma unidade de desidratação com duas torres 

de absorção. 

 

 
Figura 2.12 –  Fluxograma de uma unidade típica de desidratação por adsorção (CAVALCANTI 

FILHO, 2010). 

 

As vantagens do processo de desidratação por adsorção são: os pontos de orvalho 

muito baixos, maior robustez para mudanças na corrente de carga (alimentação) e 

possibilidade de recuperação de hidrocarbonetos. Algumas das desvantagens são: a 

degeneração (desativação permanente) do leito, a necessidade de elevadas 
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temperaturas para a etapa de regeneração, maior peso da unidade e custo maior de 

investimento capital e operacional em comparação a unidades de desidratação com 

TEG (MACHADO, 2012). 

O relatório da Environmental Protection Agency, EPA, 2006, mostrou um estudo 

sobre impacto ambiental devido às emissões de compostos orgânicos voláteis 

(VOC) e outros poluentes do ar (BTEX) nas unidades de desidratação com soluções 

de glicol. O estudo visou mostrar a viabilidade e vantagem econômica e ambiental 

do processo com dessecantes sólidos frente à desidratação com glicol para 

incentivar empresas a adotarem a tecnologia com dessecantes sólidos. A base de 

cálculo adotada foi de unidades com capacidade de processar 1 MMscf/d (106 ft³/d 

@ 60 °F e 1 atm) de gás natural saturado com água. O estudo mostrou que a 

substituição da unidade de TEG por dessecante sólido pode gerar uma economia de 

até US$ 9.232 por ano em custos com gás combustível, gás emitido (ventado), 

operação e manutenção, além de reduzir emissões de metano em 444.000 ft³ por 

ano. A importância ambiental dessa redução é devido ao gás metano ser um gás de 

efeito estufa, com potencial de aquecimento global (GWP) 25 vezes maior que a do 

dióxido de carbono (IPCC, 2013). 

Netusil e Ditl (2011) comparam os métodos de absorção e adsorção em termos de 

consumo de energia. Os autores verificaram que o método de absorção com glicol 

demanda menos energia que a adsorção para sistemas com pressão de operação 

de até 20 MPa na torre absorvedora. 

A utilização de membranas ocorre de forma similar ao processo de adoçamento do 

gás natural com as membranas seletivas a CO2. Membranas são pouco utilizadas 

para desidratação em unidades offshore. 

Outra tecnologia que está em desenvolvimento, porém ainda não está sendo 

aplicada para desidratação do gás em unidades offshore no Brasil, é a que utiliza 

separadores supersônicos. O primeiro sistema Twister® usado comercialmente em 

uma unidade de processamento de gás offshore foi aplicado em 2003 na plataforma 

B11 da Petronas e Sarawak Shell Berhad (SSB) na Malásia (MACHADO, 2012). 

Essa tecnologia se baseia em um processo de expansão, separação ciclônica gás-

líquido e recompressão, que ocorre em um único equipamento difusor 
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especialmente projetado para operar com escoamento de gás supersônico. Esse 

difusor não possui partes móveis e pode ser empregado para separação de 

condensado de hidrocarbonetos e da própria água presente no gás natural. 

Atualmente, apenas duas empresas fornecem esses equipamentos com tecnologia 

supersônica, são elas: Melewar Gas Technologies Sdn Bhd, com o separador 

supersônico 3S (SuperSonic Separator) e a Twister BV, com o Twister Supersonic 

Separator (MACHADO, 2012). A Figura 2.13 mostra um corte do separador 

supersônico. 

 

 
Figura 2.13 –  Corte de equipamento Twister® para s eparação supersônica e desidratação 

(CAVALCANTI FILHO, 2010). 

 

Nesse processo, a corrente de gás saturado entra na região de expansão, onde a 

energia de pressão é convertida em cinética. Assim, ocorre a redução da 

temperatura, de forma similar ao que ocorre em uma válvula Joule-Thompson (JT), 

porém com temperaturas instantâneas em algumas regiões no interior do corpo 

cônico ainda menores, principalmente no ponto de maior velocidade (MACHADO, 

2012). A baixa temperatura faz com que ocorra a condensação de componentes 

pesados do gás. As palhetas-guia estáticas promovem a rotação do fluido e a 

geração de uma força centrípeta ao longo do corpo cônico, fazendo com que as 

gotículas condensadas sejam deslocadas para a parede do equipamento. A 

separação se dá pelo separador ciclônico coaxial, por onde o líquido é removido 

(aproximadamente 1/3 da vazão de gás sai por esse separador e é recuperado em 

um vaso depurador). O gás seco escoa pelo difusor, reduzindo sua velocidade e 
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recuperando aproximadamente 75 % da pressão de entrada (CAVALCANTI FILHO, 

2010). 

As principais vantagens da tecnologia supersônica em relação às tecnologias 

anteriormente descritas são (MACHADO, 2012): 

• Menor área ocupada pela planta; 

• Menor custo operacional; 

• Não emprega produtos químicos; 

• Não possui partes rotativas e exige menor manutenção. 

Algumas desvantagens dessa tecnologia são (MACHADO, 2012): 

• Eficiência de separação de líquido é limitada pelo curto tempo de residência 

no equipamento; 

• Vazão mínima limitada por tubo. São necessários vários equipamentos em 

paralelo; 

• Apesar de estar em uso, a tecnologia possui poucos dados de desempenho 

em campo; 

• Elevada perda de carga devido à expansão no bocal. 

 

2.3 Hidrato de Gás Natural 

Hidratos são uma forma de clatrato, descobertos em 1810 por Sir Humphry Davy. 

Clatrato é qualquer composto que possui moléculas aprisionadas em uma estrutura 

com aspecto de “gaiola” (clatrato, do latim gaiola) formada por moléculas 

hospedeiras (CAMPBELL, 2004). 

Hidratos são resultantes da combinação física de água com outra molécula pequena 

para produzir um sólido similar ao gelo comum, pelas interações intermoleculares de 

hidrogênio, porém com um arranjo geométrico com cavidades que cercam a 

molécula hóspede aprisionada. A estrutura do hidrato é estável mesmo sem ligações 

químicas entre hospedeiro (água) e hóspede (gases leves) e leva a temperaturas de 

formação bem maiores que 0 °C (em condições de pressão e concentração do gás 

suficientemente altas), diferentemente do gelo (SANT’ANA, 2004). 



50 
 
A água está presente na composição do gás natural produzido, independentemente 

se proveniente de um reservatório de gás associado ou não associado. A água 

presente no gás, ou umidade, é um fator importante para ser monitorado justamente 

pela possibilidade de formação de hidratos. As condições normalmente presentes 

em gasodutos de exportação e linhas de gas lift, de elevada pressão e baixa 

temperatura, são propícias para a formação de hidratos. Os hidratos podem crescer 

rapidamente e se aglomerar até bloquear as tubulações, válvulas e equipamentos, 

sendo mais usual se observar bloqueios em sistemas de gás em fluxo (Figura 2.14).  

 

 
Figura 2.14 –  Plugue de hidrato sendo retirado de uma tubulação de gás pelo recebedor de 

“pig” (VAZ et al., 2008). 

 

Devido à sua grande importância na indústria de petróleo e gás, muitas pesquisas 

têm sido desenvolvidas sobre os mecanismos de formação de hidratos, prevenção e 

combate aos problemas causados por interrupção da produção e transporte nos 

gasodutos pelo entupimento de dutos e válvulas. 

Existem três estruturas cristalinas para hidratos e, em todas elas, a água forma uma 

estrutura (rede cristalina) e as cavidades dessa estrutura são ocupadas por 

hidrocarbonetos, N2, CO2 e/ou H2S. Moléculas hóspedes pequenas (CH4, C2H6, CO2 

e H2S) estabilizam uma estrutura cristalina cúbica de corpo centrado, definida como 

tipo I e moléculas maiores (C3H8, i-C4H10, n-C4H10) estabilizam uma estrutura 

cristalina do tipo II. Parafinas de cadeias lineares não ramificadas maiores que 

n-C4H10 não formam estruturas do tipo I e II, pois são muito grandes para estabilizar 
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a estrutura cristalina. Existem algumas isoparafinas e cicloalcanos maiores que o 

pentano (por exemplo o C7H14) que podem estabilizar estruturas maiores, chamados 

hidratos tipo H (GPSA, 2004). 

A composição do gás natural irá definir o tipo de estrutura do hidrato.  Na realidade 

operacional, a estrutura do hidrato não afeta a aparência, propriedades ou 

problemas causados pelo hidrato. A maior diferença está nas condições de pressão 

e temperatura em que cada estrutura é formada. Hidratos de estruturas do tipo II são 

mais estáveis que os de estrutura tipo I. Sendo assim, hidratos que contenham 

hidrocarbonetos mais pesados, com estrutura tipo II, serão formados em uma 

temperatura maior, para a mesma pressão, do que uma mistura de gases de 

hidrocarbonetos mais leves (SOUZA, 2012). A Figura 2.15 mostra o efeito da 

presença de moléculas mais pesadas na curva (envelope) de formação de hidrato. 

Esse gráfico foi um dos primeiros métodos para prever a formação de hidratos, 

desenvolvido por Katz em 1945. As curvas relacionam a densidade do gás natural 

com as condições de equilíbrio termodinâmico para formação de hidrato. Por não 

levar em consideração a composição precisa do gás natural, esse método não é 

preciso e serve apenas para estimativa. Outros métodos tradicionais mais 

avançados para prever condições de formação de hidrato são descritos por 

Campbell (2004), GPSA (2004) e, mais atualmente, novas correlações foram 

desenvolvidas por outros autores como Bahadori e Vuthaluru (2009) e Ghayyem et 

al. (2014) para prever a formação de hidrato mais precisamente e abrangem as 

condições normalmente encontras em gasodutos de exportação de plataformas 

offshore de produção. 
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Figura 2.15 –  Envelope de hidrato para várias dens idades de gás natural. Fonte: Adaptado de 

GPSA, 2004. 

 

A presença de H2S na composição do gás natural resulta em um aumento da 

temperatura na formação de hidratos para uma dada pressão. O CO2 possui menor 

impacto na alteração da temperatura de formação de hidrato, para uma dada 

pressão, na mistura de gás natural (GPSA, 2004). 

Os principais fatores que determinam a formação de hidrato são: 

• O gás natural deverá estar a uma temperatura menor que o ponto de orvalho 

de água ou na condição de saturação; 

• Temperatura; 

• Pressão; 

• Composição do gás. 

A remoção de água do gás natural elimina o problema de formação de hidratos, 

porém em algumas situações não é possível ou economicamente viável instalar uma 

unidade de desidratação de gás. Quando o gás não é desidratado, pode-se realizar 

injeção de inibidores de hidrato, normalmente inibidores termodinâmicos. Esses 

compostos se combinam com a água livre e diminuem a temperatura de formação 

de hidrato para uma dada pressão. A eficiência na inibição (redução da temperatura 

de formação para uma dada pressão) é proporcional à concentração do inibidor 
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termodinâmico injetado. Os inibidores termodinâmicos mais utilizados são: metanol, 

etanol, MEG e DEG (MAXIMO FILHO, 2005). 

Além dos inibidores termodinâmicos, existem produtos químicos (inibidores de baixa 

dosagem) que atuam na cinética de formação e na aglomeração dos cristais, 

atuando na nucleação e no crescimento dos cristais de hidrato. Esses produtos 

permitem continuidade do escoamento nas condições termodinâmicas favoráveis à 

formação de hidrato por um período maior. Normalmente se apresentam na forma 

de polímeros como, por exemplo, a polivinilpirrolidona (PVP) e polivinil caprolactama 

(PVCAP) e copolímeros. 
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3 A unidade de desidratação com trietilenoglicol (T EG) 

A desidratação de Gás Natural produzido realizada nas unidades estacionárias de 

produção UEP’s no Brasil é, em grande maioria, realizada por plantas de absorção 

com solvente físico, mais especificamente o trietilenoglicol (TEG). Em ambiente 

offshore essas unidades de desidratação são compactas e devem ser eficientes no 

processo de remoção de água (umidade) do gás natural produzido. 

Normalmente, as unidades de desidratação são instaladas após o segundo ou 

terceiro estágio do sistema de compressão de gás natural da UEP. No segundo 

estágio são encontradas pressões da ordem de 12000 kPag e no terceiro estágio, 

19500 kPag. 

 

3.1 Descrição do processo 

A unidade de desidratação com TEG pode ser dividida em dois grandes blocos de 

operações unitárias principais: a absorção e a regeneração ou destilação. Na Figura 

3.1 é apresentado um fluxograma simplificado, do tipo PFD (Process flow diagram), 

para a unidade de desidratação com TEG normalmente encontrada em unidades de 

produção offshore. 
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Figura 3.1 –  Fluxograma simplificado de uma unidad e de desidratação (Adaptado de 

Cavalcanti Filho, 2010). 
 

O gás saturado, proveniente da descarga do segundo ou terceiro estágio de 

compressão, entra na torre absorvedora na parte inferior em um vaso depurador 

(knock out) interno à torre. A pressão elevada do gás natural saturado (úmido), de 

12000 kPag a 19500 kPag, e temperatura não elevada, próxima de 37 °C, 

favorecem o processo de absorção. A localização da seção depuradora dentro da 

própria coluna de absorção é comum em projetos de unidades offshore pela redução 

do espaço ocupado. Essa etapa de depuração antes da absorção propriamente dita 

é importante para que qualquer líquido que venha a ser arrastado através do 

sistema de compressão, seja hidrocarboneto condensado ou água, possa ser retido 

e drenado, evitando assim a contaminação do TEG circulante. Antes de entrar na 

seção de absorção, há um removedor de névoa (demister) para que pequenas 

gotículas presentes na corrente de gás que entra sejam removidas. A Figura 3.2 

mostra em mais detalhes a torre absorvedora. 
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Figura 3.2 –  Detalhe da torre absorvedora (CAVALCA NTI FILHO, 2010). 

 

Após passar por um prato do tipo chaminé, o gás natural entra em contato com o 

recheio estruturado da seção de absorção da torre. Nas unidades mais antigas são 

normalmente utilizados pratos com borbulhadores (bubble caps) (CAMPBELL, 

2004). Em unidades flutuantes de produção de petróleo e gás, são usados recheios 

nas torres, pois os mesmos são menos suscetíveis aos movimentos naturais da 

unidade de produção do que pratos. Outro motivo é a redução do tamanho da 

unidade de desidratação, diminuindo a área ocupada e o peso das torres, fatores 

muito importantes quando se avalia a instalação de equipamentos em unidades 

offshore. A redução da altura de uma torre de recheio estruturado pode chegar a 

30% e a redução do diâmetro a 40 % em relação a torres com pratos (GHOSHAL; 

MUKHOPADHYAY, 1994). O glicol (TEG) pobre, ou seja, com baixo teor de água, 

entra na seção superior através de distribuidores e em contato com o gás natural em 

contracorrente. A temperatura de entrada do TEG é normalmente de 4°C a 6°C 

superior à temperatura do gás que entra para evitar problemas de condensação de 

hidrocarbonetos e contaminação da solução de TEG. 

Ao entrar em contato com o gás saturado, devido à maior pressão parcial de água 

no gás, esse é transferido da fase gasosa para a fase líquida (solução de TEG) 
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através de mecanismos de difusão. Ao ser absorvida na solução de TEG, energia é 

liberada (energia de absorção) em um processo exotérmico. Essa energia é da 

ordem de 211 kJ/kg de água absorvida. Devido à pequena quantidade de água 

envolvida no sistema, a energia total liberada é pequena, sendo absorvida pelo gás 

e pela solução de glicol circulante, assim o processo pode ser considerado 

isotérmico (raramente o aumento de temperatura excede 2 °C). 

Após passar pelo recheio ou pratos, o gás passa por outro removedor de névoas 

(demister) para que gotículas de TEG não sejam arrastadas, evitando perdas de 

solução de glicol. Do topo da torre, o gás natural seco segue para o gasoduto de 

exportação, linhas de gas lift e para consumidores da própria plataforma de 

produção. 

A solução de TEG, agora rico (com teor de água de 2% v/v a 7% v/v), que passou 

pelo recheio ou pelos pratos, é acumulada no prato chaminé. O nível de TEG rico 

nesse prato é controlado por uma válvula de controle na saída da torre. Após essa 

válvula, a pressão do TEG circulante é reduzida de aproximadamente 19500 kPag 

para valores de 300 kPag a 500 kPag, que é a pressão de operação do vaso de 

expansão (vaso de flash). 

Antes do vaso de expansão, a solução de TEG rico passa por uma serpentina 

interna ao topo da torre regeneradora. O objetivo dessa troca térmica é a integração 

energética, fazendo com que a serpentina no topo da regeneradora sirva como 

condensador, criando um refluxo interno na regeneradora. O topo da torre é mantido 

a aproximadamente 100 °C, diminuindo o arraste de vapores de TEG, que irão gerar 

perda de glicol no sistema. A temperatura no topo da torre regeneradora é 

controlada por uma válvula de derivação (by-pass) (representada na Figura 3.1). 

Outra integração energética é feita com a passagem do TEG rico com o TEG pobre 

no permutador casco tubo (cold TEG x TEG), onde o TEG rico é aquecido mais um 

pouco antes de entrar no vaso de expansão. 

No vaso de expansão (Figura 3.3), são separados os hidrocarbonetos leves 

provenientes da etapa de absorção, que vaporizam e são queimados na tocha (flare) 

da unidade. Hidrocarbonetos mais pesados que estejam presentes e permaneçam 

líquidos são separados em um vaso interno ao vaso de expansão e encaminhados 
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para o sistema de drenagem fechada da UEP. No vaso de expansão, existe tempo 

de residência suficiente para que as fases líquidas e gás sejam separadas 

adequadamente. Hidrocarbonetos parafínicos são pouco solúveis em glicol, porém 

hidrocarbonetos aromáticos são mais solúveis e representam problemas ambientais 

e de segurança quando são liberados para a atmosfera junto com vapor de água, na 

etapa de regeneração (CAMPBELL, 2004). A presença do vaso de expansão reduz 

a quantidade de hidrocarbonetos emitidos na atmosfera, ao passo que os gases 

liberados nesse vaso são queimados. Válvulas controladoras de pressão garantem a 

pressão constante no vaso de expansão. 

 

 
Figura 3.3 –  Detalhe do vaso de expansão ( flash) (VAZ et al., 2012). 

 

O TEG rico sai do vaso de expansão e segue para um sistema de filtros cartucho e 

de carvão. O filtro cartucho tem por finalidade a remoção de sólidos suspensos 

(normalmente produtos de corrosão do sistema) na solução de TEG. São 

normalmente feitos de resinas fenólicas na forma de cilindros ocos. A perda de 

carga máxima esperada para esses filtros é de 50 kPa, quando devem ser 

substituídos. O filtro de carvão ativado é um filtro químico que tem por finalidade a 

remoção de contaminantes decorrentes da degradação do glicol e hidrocarbonetos 

dissolvidos. Em condições normais não deve ser observado aumento de diferencial 

de pressão nesse filtro. 
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A solução de TEG rico filtrada é pré-aquecida com o trocador casco e tubo (hot TEG 

x TEG) até uma temperatura de aproximadamente 150 °C e entra na seção 

intermediária da torre regeneradora (stripping). Essa torre normalmente é de 

recheios não estruturados. O TEG rico que alimenta a torre é parcialmente 

vaporizado, entra em contato com os vapores provenientes do fundo da torre 

regeneradora e segue para o refervedor. O recheio promove o contato entre as 

fases, de forma que o glicol que vaporiza seja recondensado e a água presente na 

solução seja evaporada. Nas unidades offshore, o vaso refervedor utiliza 

resistências elétricas para manter a sua temperatura a 204 °C, sendo esse o limite 

para que não ocorra degradação térmica do TEG. Apenas com aquecimento a essa 

temperatura (sem injeção de gás combustível no refervedor) atingem-se 

concentrações de até 98,7 % em massa de TEG pobre na saída do refervedor. 

 

          
Figura 3.4 –  Torre de regeneração e detalhe do vas o do refervedor (VAZ et al., 2012). 

 

Na maioria das unidades offshore no Brasil é feita injeção de gás combustível no 

refervedor para que sejam alcançadas concentrações ainda maiores, de até 99,5 % 

em massa. Isso ocorre pela diminuição da pressão parcial da água, deslocando o 

equilíbrio líquido-vapor e favorecendo a vaporização de maior quantidade de água. A 

injeção de gás no refervedor ainda promove turbulência, favorecendo processos 
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convectivos de troca térmica entre a resistência e a solução de TEG. 

Adicionalmente, algumas unidades dispõem de uma coluna retificadora, comumente 

chamada de coluna de Stahl ou sparger, onde o TEG pobre proveniente do 

refervedor entra em contato com gás natural seco (ou gás combustível) em 

contracorrente, em uma torre de pequeno porte recheada. Essa retificação eleva a 

concentração de TEG para valores de até 99,9 % em massa. Essa tecnologia foi 

desenvolvida e publicada em 1963 na patente número US310578, por Willi Stahl, 

com o nome de “superdrier” e é amplamente utilizada nas unidades offshore devido 

à sua simplicidade, pequena área ocupada e aumento significativo da eficiência da 

regeneração do glicol. 

O TEG pobre resultante do processo de regeneração está aquecido e essa energia 

é aproveitada para pré-aquecer o TEG rico nos permutadores (cold TEG x TEG e 

hot TEG x TEG). Posteriormente, o TEG pobre é acumulado em vaso pulmão 

(surge). Bombas de deslocamento positivo, normalmente do tipo “triplex” (causam 

menor flutuação de vazão e pressão nas linhas que as “monoplex”) são usadas para 

elevar a pressão e fazer o TEG circular na vazão desejada (Figura 3.5). A pressão é 

elevada para que o TEG pobre possa ser alimentado na absorvedora, fechando o 

circuito. 

 

 
Figura 3.5 –  Bombas de circulação de TEG (VAZ et a l., 2012). 
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3.2 Variações topológicas do processo 

A utilização do gás de retificação (stripping) e da torre de retificação (torre de Stahl) 

são os métodos mais utilizados nas UEP’s para aumentar a pureza da solução de 

TEG pobre. Além desse processo melhorado de regeneração do glicol, existem mais 

dois métodos também comercialmente utilizados, criados para aumentar a pureza do 

TEG pobre, eles são: DRIZO® (patente US3349544 A) e COLDFINGER® (patente 

US3589984). 

O método DRIZO® utiliza a mistura de hidrocarbonetos solventes na etapa de 

regeneração. Nesse processo, o solvente é vaporizado no refervedor e condensado 

em um condensador de topo externo à torre regeneradora. Um separador trifásico 

separa o hidrocarboneto da água, retornando o hidrocarboneto para o refervedor, 

em um ciclo fechado. A emissão de hidrocarbonetos, inclusive aromáticos (BTEX), 

para a atmosfera é virtualmente nula. As concentrações de TEG pobre obtidas 

nesse processo atingem valores de 99,99 % p/p (GPSA, 2004). 

Outra alternativa é o processo comercial conhecido como COLDFINGER®, que 

utiliza um fluido refrigerante, ar, água ou o próprio glicol rico para resfriar uma 

tubulação interna ao vaso acumulador (surge), fazendo com que parte da mistura 

TEG-água condense e acumule em uma “calha” sob a tubulação resfriada. O líquido 

acumulado nesse dispositivo é eventualmente recirculado para a coluna de 

regeneração. Concentrações de 99,5 % p/p a 99,9% p/p são obtidas com esse 

método (CAMPBELL, 2004). Rahimpour et al. (2013) propõem uma metodologia 

para simulação de unidades com essa tecnologia e compara os dados obtidos com 

dados reais de uma unidade de desidratação com o COLDFINGER®. A modelagem 

e simulação proposta por ele possui boa concordância com os dados reais da 

unidade. Øi e Selstø (2002) e Hansen et al. (2013) propõem em seu trabalho 

modelos de simulação em softwares comerciais de simulação de processos para 

estudar os processos DIRZO® e COLDFINGER®.  

A Figura 3.6 mostra um esquema simplificado das tecnologias comerciais citadas 

anteriormente, usadas para aumentar a concentração na regeneração do TEG. 
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Figura 3.6 –  Sistemas de regeneração melhorados (A daptado de Machado, 2012). 

 

3.3 Variáveis operacionais principais e suas influê ncias 

 

Algumas das variáveis que podem ser controladas e monitoradas na unidade de 

desidratação com TEG para se obter melhor desempenho na desidratação do gás 

natural (VAZ et al., 2008):  

 

• Concentração de TEG pobre: a variável mais influente na umidade (teor de 

água) no gás tratado. O gás natural dito seco possui sua qualidade definida 

por seu teor de água ou pelo seu ponto de orvalho de água. Valores menores 

que 7 lb/MMSCF (libras de água por milhão de pés cúbicos de gás) ou 

112 mg/m³ são normalmente encontrado para gases naturais tratados e 

reconhecidos como secos. A concentração do TEG pobre pode ser alterada 

com o ajuste da temperatura do refervedor da torre regeneradora e com o 

ajuste do gás de retificação (GPSA, 2004). A Figura 3.7 mostra o ponto de 

orvalho mínimo possível de ser alcançado para diversas concentrações de 

TEG pobre, quando é atingido o equilíbrio ideal na absorção. Esse gráfico 

pode ser usado para até pressões de até 15000 psia sem que ocorram 

desvios significativos; 
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Figura 3.7 –  Ponto de orvalho da água para várias concentrações de TEG (Adaptado de GPSA, 

2004). 
 

 

• Vazão de TEG na solução circulante: é uma variável que possui uma faixa 

ótima de operação para cada unidade de desidratação com TEG. Valores 

acima dessa faixa levarão ao maior consumo de energia no refervedor para a 

regeneração e podem aumentar as perdas de inventário de TEG da unidade. 

Valores inferiores à faixa operacional da planta levarão a problemas de 

distribuição na torre absorvedora, além de não ter capacidade de reduzir a 

umidade do gás para valores desejados; 

• Temperatura de entrada do gás natural: temperaturas maiores do gás levarão 

a uma maior concentração de água no gás saturado. A temperatura maior na 

etapa de absorção levará à menor capacidade de absorção de água pelo 

TEG; 

• Temperatura do TEG pobre no Refervedor (reboiler): nas unidades offshore 

são encontrados refervedores aquecidos com resistências elétricas e o 

controle de temperatura é feito através do desligamento/acionamento 

automático dessas resistências. Outros refervedores podem utilizar energia 
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proveniente da queima direta de gás. Para o TEG, a faixa de operação se 

situa de 200 °C a 204 °C, não devendo ultrapassar esse limite para que não 

ocorra degradação térmica do TEG (205,7 °C); 

• Diferença de temperatura entre o TEG pobre e o gás úmido: a diferença de 

temperatura deverá ser de 6 °C a 8 °C .  Isso evitará que algum condensado 

de hidrocarboneto do gás seja formado e contamine a solução de glicol 

circulante; 

• Vazão de gás de retificação (stripping): o gás de retificação pode ser aplicado 

diretamente no refervedor, com um distribuidor interno e/ou na coluna de 

Stahl (sparger). Gás seco (ou gás combustível) é injetado para aumentar a 

eficiência da remoção de água, diminuindo a pressão parcial dela e fazendo 

com que maior quantidade de água seja vaporizada. Vazões baixas levam ao 

aumento do teor de água no TEG pobre e vazões muito elevadas podem 

aumentar as perdas de glicol pelo topo da torre regeneradora por arraste, 

além de aumentar a quantidade de vapores orgânicos que são emitidos para 

atmosfera desnecessariamente. Outro problema que pode acontecer com o 

excesso de gás de retificação é a pressurização e problemas no controle de 

nível do vaso do refervedor; 

• Temperatura do topo da torre regeneradora: essa variável influencia na perda 

de TEG por vaporização. Em muitas unidades, essa temperatura é controlada 

por uma serpentina interna à torre, que troca calor entre o TEG rico e os 

vapores de topo da torre regeneradora. A temperatura de topo define a vazão 

de refluxo interno da torre. Temperaturas muito baixas aumentam essa vazão 

de refluxo (diminuem a perda de TEG), porém podem condensar vapores de 

água que retornam à solução de TEG pobre, aumentando o teor de água no 

mesmo. A faixa recomendada para essa variável é de 95 °C a 102 °C. 

 

Talavera (2002) realizou estudos com planejamento de experimentos virtuais em 

simulador de processos (HYSYS) para avaliar as principais variáveis do processo de 

desidratação com TEG e sua influência na perda de TEG na torre absorvedora e do 

teor de água no gás natural seco. O estudo de planejamento de experimentos e 

análise dos resultados mostrou que, para a absorção de umidade no gás natural, o 
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fator mais importante foi a concentração do TEG pobre, seguido da pressão da 

absorvedora, depois a temperatura e vazão de TEG circulante. As Figuras 3.8 e 3.9 

mostram os fatores e a resposta para a umidade no gás e para a perda de TEG. As 

unidades de medida usadas pelo autor são: umidade em lb/MMSCF; vazão em 

USGPM; pressão em psia e temperatura em °C. 

 

 
Figura 3.8 –  Diagramas dos efeitos principais para  umidade (TALAVERA, 2002). 

 

 
Figura 3.9 –  Diagramas dos efeitos principais para  perda de TEG (TALAVERA, 2002). 

 

Os efeitos principais para a perda de TEG são, na ordem decrescente de magnitude, 

a vazão de TEG, concentração de TEG pobre, pressão da torre absorvedora e a 

temperatura da torre absorvedora. 
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3.4 Observações operacionais sobre a unidade de TEG  

O trietilenoglicol (TEG) utilizado nas unidades de desidratação pode sofrer 

decomposição térmica quando submetido a temperaturas superiores a 205,7 °C. Os 

produtos dessa degradação irão gerar compostos ácidos e corrosivos. Quando as 

temperaturas de parede das resistências são maiores que esse valor, pode ocorrer a 

decomposição, mesmo que a temperatura do TEG pobre em outras partes do 

refervedor seja menor.  

O glicol pode ser contaminado por hidrocarbonetos condensados ou arrastados 

através do vaso separador depurador de entrada. As Figuras 3.10 e 3.11 mostram 

as diferenças de coloração entre diferentes graus de contaminação e degradação do 

TEG circulante.  

 

 
Figura 3.10 –  TEG: (a) glicol limpo, (b) presença de hidrocarboneto, (c) presença de 

resíduo de corrosão (glicol “grafitado”), (d) conta minação severa por hidrocarboneto 

(STEWART e ARNOLD, 2011). 
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Figura 3.11 –  TEG contaminado/degradado: (a) moder adamente, (b) severamente, (c) 

pouco (STEWART e ARNOLD, 2011). 

 

A presença de oxigênio e de H2S na corrente de gás úmido também acarretará na 

degradação e escurecimento da solução de TEG. Normalmente, as UEP’s de 

produção que produzem gás com elevados teores de H2S possuem unidades de 

adoçamento antes da desidratação. 

Perdas de glicol representam gastos com reposição, logística e compra de soluções 

de TEG. A depender de como a unidade está operando e repondo as perdas de 

TEG, o custo operacional pode aumentar muito. As perdas de glicol esperadas para 

essa unidade são de 1 lb/MMSCF (1 libra de glicol perdido para cada milhão de pés 

cúbicos de gás tratado), porém muitas unidades operam em condições mais críticas 

de perdas, com valores de até 100 lb/MMSCF. Kabanov e Yelistratov (2001) relatam 

uma perda de 1,25 lb/MMSCF e, além disso, apresentam dificuldades operacionais 

encontradas em suas unidades de desidratação decorrentes do aumento de 

temperatura e redução de pressão na torre absorvedora. Khan e Maruf (2012) 

relatam problemas na torre absorvedora, onde obstrução causada por deposição de 

sólidos (parafina) no recheio da torre dificultavam a circulação e distribuição dos 

fluidos pelo recheio, aumentando o teor de água no gás seco e reduzindo a 

eficiência da unidade de desidratação. Kasiri e Hormosdi (2005) simularam uma 

planta de desidratação, acoplando uma rotina de cálculo para levar em consideração 

a perda de glicol por arraste e verificaram a perda de eficiência na absorção de 

umidade da unidade. Para diminuir as perdas de glicol e melhorar a performance da 

unidade de desidratação com TEG, algumas observações podem ser feitas 

(BALLARD, 1977): 
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• Removedores de névoa danificados, montados errados, bloqueados 

parcialmente e velocidades excessivas de gás podem aumentar 

significativamente as perdas. As torres de absorção devem trabalhar nos 

limites de vazão e pressão estipulados pelo projeto; 

• A redução de pressão na absorvedora acarretará em aumento de velocidade 

do gás; 

• A pressão no refervedor e na torre regeneradora nas unidades offshore 

normalmente são atmosféricas ou ligeiramente maiores, até 10 kPag. Quanto 

maior a pressão da regeneradora menor a eficiência de remoção de água da 

solução de TEG. A temperatura do refervedor deve ser ajustada para evitar 

consumo excessivo de energia ou degradação do TEG, garantido ao mesmo 

tempo a qualidade do teor de água no TEG pobre. Normalmente os 

refervedores são operados de 200 °C a 204 °C; 

• Formação de espuma pode levar a maiores perdas de glicol por arraste 

mecânico; 

• A temperatura de entrada do glicol na absorvedora não deve ser muito 

superior à temperatura do gás úmido. O excesso de temperatura aumentará 

as perdas de glicol por evaporação; 

• A vazão de circulação de TEG deverá ser otimizada para que as perdas por 

evaporação sejam reduzidas. Vazões excessivas de TEG levam a perdas 

maiores, assim como a vazão de gás de stripping. Vazões elevadas de TEG 

circulante levam à sobrecarga do sistema de regeneração, aumentando o 

gasto de energia, podendo levar a uma regeneração com pouca eficiência. 

Altas vazões de TEG aumentam a necessidade de manutenção nas bombas 

de circulação. Razões de 25 litros de TEG pobre por quilo de água removida 

são normalmente utilizadas; 

• Problemas de quebra e compressão do recheio não estruturado da torre 

regeneradora podem impedir que a vazão de TEG seja direcionada para o 

refervedor, gerando perdas pelo vaso separador de condensado do vent; 

• A temperatura do condensador (serpentina) do topo da regeneradora não 

deve ser muito baixa ou elevada, para evitar perdas de TEG. Temperaturas 

muito baixas, da ordem de 70 °C no topo, ocasionam maior vazão de água 

condensada, inundando a torre e, eventualmente, golfadas (pucking) podem 
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ocorrer, carreando líquido (água e glicol) pelo vent. Temperaturas elevadas, 

da ordem de 160 °C, podem causar maior perda de glicol, que não 

condensará junto com a água no topo da coluna. A temperatura normalmente 

encontrada no topo da regeneradora é de 102 °C. Essa temperatura é 

controlada por uma válvula de desvio (by-pass) do condensador (serpentina), 

que direciona parte do glicol de forma a não trocar calor no topo da 

regeneradora; 

• Excesso de vazão de gás de stripping na regeneradora poderá carrear líquido 

para a saída de topo da torre regeneradora, aumentando a perda de TEG do 

inventário da unidade; 

• Em unidades onde ocorre condensação ou em que a solução de TEG é 

carreada para a linha do vent atmosférico da torre regeneradora, o líquido 

pode se acumular em alguns locais da linha, aumentando a perda de carga e 

pressurizando a torre regeneradora. O aumento de pressão na regeneradora 

reduzirá a eficiência de separação da água do TEG, produzindo soluções de 

TEG pobre com maiores teores de água; 

• O vaso acumulador (surge) não deve ser isolado termicamente para permitir 

maior redução da temperatura e diminuir a demanda de água de resfriamento 

dos resfriadores (TEG cooler) após a bomba de circulação; 

• Hidrocarbonetos presentes no TEG rico contaminado poderão vaporizar 

(flash) na regeneradora, carreando grande quantidade de TEG pelo topo da 

coluna, além de poder causar a quebra do recheio (de cerâmica) da 

regeneradora. O uso do vaso de expansão (flash tank) antes da regeneradora 

evitará esses problemas, além de possibilitar a recuperação ou queima dos 

hidrocarbonetos vaporizados; 

• Vazamentos nas bombas de circulação de TEG podem ser um dos pontos 

representativos de perda de glicol. Não é incomum a perda de 135 L/d em 

cada bomba de glicol (BALLARD, 1977). Algumas unidades de desidratação 

preveem uso de bandejas coletoras de glicol, para que esse possa ser 

retornado ao sistema; 

• Parte do glicol pode ser perdida no vaso de expansão, junto com 

hidrocarbonetos líquidos, se o controle de nível do mesmo não estiver 

ajustado; 
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• Um sistema de filtragem do glicol, mecânica e química, reduzirá a frequência 

de troca de inventário de glicol da unidade de desidratação. Filtros de carvão 

possuem vida útil média de 2 anos; 

• O pH da solução de TEG deve estar entre 6 e 8. Soluções de glicol com pH 

menores que 6 mostram elevado grau de decomposição e devem ser filtrados 

pelo filtro de carvão ou parte do inventário deve ser trocado. Valores de pH 

acima de 8 podem levar à reações de saponificação e à formação de espuma. 

Neutralizantes são algumas vezes utilizados, como trietanolamina, borax ou 

NACAP®. A utilização desses neutralizantes pode saturar mais rapidamente 

os filtros de carvão; 

• A utilização de antiespumantes (produtos à base de silicone) não é 

aconselhada, pois esses produtos sofrem degradação térmica no refervedor e 

contaminam o TEG. 

Muitas unidades de desidratação com glicol não possuem medição e indicação de 

vazão de TEG circulante. Uma saída para se estimar a vazão circulante é fechando 

a válvula de saída de TEG rico da torre absorvedora e verificar o aumento de nível 

no prato chaminé. Multiplicando a área da seção da torre vezes a altura e dividindo 

pelo tempo é possível se obter a vazão de TEG circulante. Outra maneira é medir o 

numero de pulsações por minuto da bomba e multiplicar pelo volume dos pistões. 

 

3.5 Emissão de poluentes 

Uma preocupação atual é quanto à emissão de poluentes no processo de 

desidratação do gás natural, principalmente na etapa de regeneração, quando 

alguns compostos orgânicos voláteis não aromáticos e aromáticos (benzeno, 

tolueno, xileno e etil-benzeno – BTEX) são emitidos para a atmosfera. Alguns 

trabalhos foram desenvolvidos visando reduzir as emissões das unidades de 

desidratação com glicol onde o gás processado possui BTEX. 

A escolha do glicol (EG, DEG ou TEG) no projeto da unidade impactará na emissão 

de poluentes (BTEX e VOC’s) para a atmosfera. A troca da solução de glicol em 

uma unidade de desidratação poderá ser a solução para a redução das emissões. A 

emissão ocorre pelo topo da regeneradora ou pelos vasos de expansão, onde os 
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poluentes são retirados da solução de glicol e vão para a atmosfera. A utilização de 

EG ou DEG no lugar do TEG apresenta vantagens, pois o BTEX apresenta menos 

solubilidade nos dois primeiros (EBELING et al., 1998). 

Braek et al. (2001) realizou estudo de simulação de uma unidade de desidratação 

onshore para que fossem reduzidas as emissões de poluentes. Com dados de 

análises de poluentes emitidos e com os parâmetros operacionais reais, foi possível 

adequar a composição do gás no modelo simulado. As principais variáveis 

modificadas no estudo foram a vazão de gás de stripping e a vazão de circulação de 

TEG. O estudo feito por ele mostrou que seria possível uma redução de 48% na 

emissão de BTEX e 45% na redução de VOC’s. 

Moshfeghian e Hubbard (2012) comparam dados experimentais com dados 

simulados para absorção de aromáticos (BTEX) para a unidade de TEG e 

apresentam gráficos para serem consultados para a estimativa de parâmetros de 

equilíbrio de BTEX em sistema de glicol. Os autores também concluem através das 

simulações desenvolvidas que a absorção de BTEX diminui com o aumento de 

temperatura e com a redução na vazão de TEG circulante na torre absorvedora. 

 

3.6 Termodinâmica do processo 

A fim de simular o processo de desidratação de gás natural com TEG, estudar a 

variação paramétrica, as respostas do processo e otimizar a unidade, é necessário 

escolher um modelo termodinâmico que seja compatível com as condições de 

processo e com o qual se possa obter resultados confiáveis para as propriedades 

das correntes e para o ELV – equilíbrio líquido-vapor. Para modelar os sistemas da 

unidade de desidratação, são normalmente utilizadas equações de estado cúbicas, 

pela sua simplicidade de cálculo em computadores e confiabilidade nos resultados. 

São frequentemente utilizadas pela indústria do petróleo para a simulação das 

plantas de processamento primário de petróleo. 

Os modelos termodinâmicos mais utilizados nos estudos de unidades de 

desidratação com TEG se baseiam nas equações de Peng-Robinson (PR) e Soave-

Redlich-Kwong (SRK) (DARWISH et al., 2004). No simulador comercial HYSYS® 8.6, 
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existe a opção de um modelo termodinâmico específico para sistemas de glicol, 

denominado Glycol Package, porém o mesmo é aplicado para pressões de até 100 

bar e as unidades de desidratação offshore no Brasil operam a pressões maiores, no 

terceiro ou segundo estágios de compressão. 

Christem (2009) utilizou o modelo com equações termodinâmicas do Glycol Package 

e de Peng-Robinson para simular uma planta de TEG operando a 70 bar e o Glycol 

Package mostrou resultados mais precisos que o Peng-Robinson. Twu et al. (2005) 

apresenta equações de estado para o processo de desidratação para baixas 

pressões também.  Para pressões maiores que 100 bar, os desenvolvedores do 

software HYSYS® afirmam que o modelo Peng-Robinson modificado (HYSYS Peng-

Robinson - HPR) deve ser utilizado, pois apresenta resultados mais próximos de 

dados reais. Nesse modelo alterado (HPR), foram desenvolvidos parâmetros de 

interação binária de glicóis com hidrocarbonetos e água mais precisos e regras de 

mistura mais adequadas. Coelho et al. (2007) e Pimenta (2011) utilizaram as 

equações de Peng-Robinson em seus trabalhos em simulação de plantas de 

desidratação com TEG e consideraram seus resultados satisfatórios para a 

simulação da unidade de desidratação, . 

Carlson (1996) propôs um sistema para seleção de equações termodinâmicas para 

diversos tipos de aplicação em simulação de processos. Para a simulação de uma 

planta de TEG operando nas condições normais encontradas offshore, o modelo 

termodinâmico adequado apresentado por ele é o de Peng-Robinson. 

Polák (2009) estudou a unidade de absorção com TEG e concluiu que o modelo 

termodinâmico baseado na equação de estado cúbica de Peng-Robinson modificada 

(HPR) fornecem resultados coerentes com os dados obtidos em campo e que o 

HYSYS se mostrou adequado para estudar os parâmetros operacionais da planta de 

absorção. 

Øi e Selstø (2002) utilizaram as equações de Peng-Robinson, por serem simples 

robustas e efetivas, além de possuir valores de coeficientes de interação binária 

ajustáveis. Os autores consideraram as equações de Peng-Robinson satisfatórias 

para simular unidades de desidratação com TEG. 
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Neste trabalho, serão utilizadas as equações de Peng-Robinson (HPR) modificadas 

pela empresa desenvolvedora do software, pois a mesma apresentou resultados 

confiáveis e de acordo com o esperado em diversos trabalhos já desenvolvidos. 

 

3.6.1 A equação Peng-Robinson modificada 

A equação de estado HYSYS Peng-Robinson (HPR) foi desenvolvida pela empresa 

AspenTech, desenvolvedora do simulador de processos HYSYS®. Essa equação é 

similar à equação já conhecida de Peng-Robinson, porém com melhorias nos 

parâmetros binários de assimetria e na regra de mistura, ampliando a aplicabilidade 

e representando de forma mais confiável o equilíbrio liquido-vapor de sistemas 

complexos como TEG-água-hidrocarboneto. A equação HPR é representada por 

(ASPEN TECHNOLOGY, 2011c): 

 

� = ��� − � − ��	� + �� + �	� − �� Eq. 3.1 

ou 

�
	–		1	– 	���� 	+ 	�	�	– 	3��	– 	2��	–		��	–	��	–	�
� = 	0 Eq. 3.2 

 

onde: 

�	 = 	��α	
�� 	= 	0,45724������� 	
�	 = 	0,077480����� 	
√α = 1 + �	1 − � !,"�	
� = 0,37464 + 1,5422	ω − 0,26992	ω�								
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As regras de mistura usadas para a equação HPR são: 

� = & &('(')�())
*�
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*�
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� =  &(�('()
*�

(+,
 

�()  = (1 − -()).��(��)α(α)  
.α( = (1 − κ()(1 − � (!,")  

��(  =  0,45724 ����(���(  

� ( =  0,077480 ���(��(  

κ( = 00,37464 + 1,54226 ω1 − 0,26992 ω(�                                        ω1 < 0,49
0,37464 + 1,48503 ω1 − 0,16442 ω(� + 0,016666 ω(
          ω1 ≥ 0,49 

sendo: 

kij = parâmetro binário de assimetria (i ≠ j); 

ω = fator acêntrico de Pitzer; 

R = constante universal dos gases; 

V = volume molar; 

T = Temperatura; 
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Tr = temperatura reduzida do componente em questão; 

Tc = temperatura crítica do componente em questão; 

P = pressão total do sistema; 

Pr = pressão reduzida do componente em questão; 

Pc = pressão crítica do componente em questão; 

xi = fração molar do componente i; 

xj = fração molar do componente j; 

Z = fator de compressibilidade. 
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4 Metodologia de estudo 

O estudo desenvolvido sobre a unidade de desidratação do gás natural com TEG de 

uma plataforma de produção offshore foi feito através de diversas simulações 

(casos) estáticas em simulador de processo. O simulador utilizado foi o Aspen 

HYSYS® V8.6, pela sua disponibilidade e grande aplicação no meio acadêmico e 

industrial. Roy e Amin (2011) estudaram a aplicação do software HYSYS® para 

simulação de unidades reais de processamento de gás natural para aumentar a 

produção e eficiência delas e reduzir gargalos operacionais. Kasemi e Hamidi (2011) 

realizaram estudos de sensibilidade em uma unidade de desidratação com TEG 

utilizando o HYSYS® e outros softwares comerciais e verificam a importância de tais 

ferramentas na análise das variáveis de processo e suas influencias na eficiência de 

operação. Para facilitar a inserção de dados e obtenção dos resultados das 

simulações, foi utilizada a integração do simulador com planilhas do Microsoft Excel, 

através do Aspen Simulation Workbook®. 

A sequência no desenvolvimento de uma simulação padrão não difere muito de 

outros tipos de simuladores comerciais. Pimenta (2011) apresenta em seu trabalho 

algumas etapas para o desenvolvimento da simulação de processo: 

• Escolher as bases de simulação, o pacote termodinâmico e os componentes 

que farão parte do modelo; 

• Definição das correntes iniciais e operações unitárias (equipamentos) que são 

representativas para o modelo padrão; 

• Validação do modelo simulado; 

• Elaboração de estudos de caso e otimização paramétrica da unidade de 

desidratação de gás natural offshore. 

 

4.1 Definição do modelo termodinâmico e dos compone ntes 

Conforme abordado no item 3.6, o pacote termodinâmico escolhido para a simulação 

se baseia na equação de estado HYSYS Peng-Robinson (HPR). Os componentes 

do gás natural produzido pela UEP foram obtidos através da cromatografia do gás 

no gasoduto de exportação da plataforma. Essa composição corresponde à mistura 



77 
 
dos gases produzidos por todos os poços. A composição do gás foi determinada por 

cromatografia em fase gasosa, tendo como referência metodológica a Norma 

Brasileira 14903 da ABNT: Gás natural - Determinação da composição química por 

cromatografia em fase gasosa. 

A Tabela 4.1 corresponde à composição determinada do gás produzido associado e 

utilizada nesse estudo: 

 

Tabela 4.1 – Composição do gás natural produzido na  UEP. 

Componente  Composição (% molar)  

C1 86,21 
C2 3,07 
C3 2,74 
iC4 0,65 
nC4 1,69 
iC5 0,57 
n5 0,90 

nC6 0,95 
nC7 1,04 
nC8 0,42 
nC9 0,12 

nC10 0,03 
N2 0,12 

CO2 1,49 

O2 0,00 

Total 100 
Massa molar média (g/mol)  21,613 

 

Esse gás natural é associado ao petróleo no reservatório e, após ser separado do 

óleo no processamento primário, comprimido e condicionado, é exportado via 

gasoduto para a terra. Outra parte é utilizada na elevação artificial do petróleo no 

sistema de gas lift e o restante é consumido na própria unidade para a geração de 

energia. 

A partir dessa composição é possível traçar o envelope de fases do gás dessa 

unidade de produção após o terceiro estágio de compressão (Figura 4.1). O 

envelope de fases é obtido com a ferramenta “Envelope” do HYSYS®. 
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Figura 4.1 –  Envelope de fases do gás natural prod uzido. 

É possível verificar que no envelope de fases do gás a pressão de operação e de 

escoamento (18950 kPa) se situa  acima do ponto cricondenbar (17250 kPa), sendo 

assim, não é esperada a presença de duas fases no sistema. O ponto crítico da 

mistura de gás produzido é (-65,97 °C; 7099 kPa). 

 

4.2 Simulação da unidade de desidratação com TEG 

 

A unidade de desidratação com TEG simulada é similar à unidade descrita no item 

3.1, com exceção de que a etapa de absorção é feita em duas torres em paralelo. 

Conforme a unidade descrita, a etapa de regeneração conta com a injeção de gás 

de retificação (stripping) em uma torre de Stahl (sparger). 

A vazão de gás proveniente do sistema de compressão é igualmente dividida entre 

as duas torres, assim como a vazão de TEG pobre circulante. O fluxograma 

montado para a simulação é mostrado no ANEXO 1. 

A unidade de desidratação do gás natural foi projetada para que o gás natural seco 

na saída das absorvedoras contenha um teor de água igual ou menor que 

2  lb/MMSCF. A unidade é capaz de processar até 6 x 106 m³/d @ 60 °F e 1 atm (3 x 

106 m³/d em cada torre absorvedora). 
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4.2.1 Equipamentos principais 

O fluxograma de processo foi montado de acordo com a unidade offshore. Os dados 

de projeto da unidade foram utilizados para montar o modelo no simulador de 

processos. Dados de dimensão e constituição dos equipamentos principais 

existentes em campo foram utilizados na simulação para que fossem obtidos 

resultados o mais próximo da realidade possível. 

• Saturador: é uma operação presente no HYSYS V8.6, que torna o gás natural 

saturado em água, de acordo com a composição, pressão e temperatura da 

corrente de entrada; 

• Torres de absorção com TEG: as torres T-01A e T-01B são torres contendo 3 

pratos teóricos cada, conforme projeto original.  O recheio das torres é 

estruturado, do tipo Montz B1-300Y e possui 1,00 m de diâmetro; 

• Torre regeneradora: única torre com refervedor, condensador, 3 pratos 

teóricos e alimentação feita no prato intermediário (2º prato). Possui 0,7 m de 

diâmetro e recheio randômico de aço inoxidável Pall Rings de ¾”; 

• Torre de Stahl (sparger): torre absorvedora com um único prato teórico. A 

torre possui 0,45 m de diâmetro e é recheada com recheio randômico de aço 

inoxidável Pall Rings de ¾”; 

• Trocador de calor TEG Rico Frio x TEG Pobre: o trocador de calor foi 

simulado, utilizando a geometria e dimensões de projeto, no modo “Rating” do 

simulador de processos. Nesse modo, a energia trocada e a perda de carga 

(diferencial de pressão das correntes) são calculadas a partir dos dados de 

dimensões, geometria, numero de tubos, cascos e internos do permutador. A 

Figura 4.2 mostra como os dados são inseridos no simulador de processos 

(os dados inseridos estão em azul). Esse permutador pré-aquece o TEG Rico 

antes de entrar no vaso de expansão (TEG Flash Drum) com a corrente de 

TEG pobre que segue para a sucção das duas bombas de circulação (Bomba 

de TEG pobre A/B); 

 



80 
 

 
Figura 4.2 –  Telas onde são inseridas as caracterí sticas do permutador TEG Rico Frio x TEG 

Pobre.  

 

• Trocador de calor TEG Pobre Quente x TEG Rico: permutador de calor 

simulado de forma semelhante ao permutador do item anterior (em modo 

“Rating”). A Figura 4.3 mostra como os dados são inseridos no simulador de 

processos (os dados inseridos estão em azul). Esse permutador pré-aquece o 

TEG Rico antes de entrar na torre regeneradora com a corrente de TEG 

pobre que sai da torre de Stahl (sparger); 
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Figura 4.3 –  Telas onde são inseridas as caracterí sticas do permutador TEG Pobre Quente x 

TEG Rico.  

 

• Condensador de topo da regeneradora: o condensador é simulado com um 

simples aquecedor - “Heater”, em que a corrente de energia é retirada do 

condensador da torre regeneradora. O diferencial de pressão (∆�) é definido 

em relação à vazão (5) circulante do TEG rico através de uma constante “k”, 

como na equação abaixo. A constante ”k” de projeto para esse permutador é 

de 26,98; 
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5	 6-7ℎ 9 = - : -7/ℎ.-�� × -7/=³? × @ ∆�A-��B
CA-7/=³B 

Eq. 4.1 

 

• Resfriadores de TEG pobre (Cooler A/B): esses resfriadores estão situados 

após as bombas de circulação. Eles são simulados como simples resfriadores 

– “Cooler”, assim como o condensador de topo. A temperatura de saída de 

cada um dos resfriadores é definida para que o TEG que entra no topo das 

absorvedoras esteja aproximadamente 6°C acima da temperatura do gás que 

entra nas absorvedoras. A constante “k” para esses dois resfriadores é de 

26,98 e a perda de carga é calculada de acordo com a vazão de TEG pobre 

circulante, conforme Eq. 4.1; 

• Vaso de expansão (TEG flash drum): vaso separador trifásico. Como a 

simulação é estática, os dados de dimensão não são necessários; 

• Vaso acumulador (Surge): vaso separador bifásico. Como a simulação é 

estática, os dados de dimensão não são necessários; 

• Bombas: as bombas de circulação são simuladas de forma simples, apenas 

elevando a pressão do TEG pobre que sai do vaso acumulador para que 

atinjam a pressão do topo das absorvedoras. A eficiência das bombas 

considerada foi de 90 % (eficiência média de projeto das bombas de 

deslocamento positivo); 

• Filtros: os filtros da unidade de desidratação são simulados através de uma 

válvula (DP Filtros) para que a perda de carga seja considerada. A constante 

“k” para o sistema de filtros definida com dados do projeto original é de 26,80. 
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5 Resultados 

 

5.1 Ajuste do modelo e cálculo da eficiência dos pr atos  

A unidade de desidratação foi simulada conforme os dados de projeto, porém dados 

de eficiência dos pratos teóricos das torres absorvedoras e regeneradora não 

estavam disponíveis. A unidade de desidratação em questão não possui analisador 

de umidade do gás natural condicionado que sai do topo das regeneradoras. Para 

avaliar as eficiências dos pratos, foram utilizadas as análises de teor de água do 

TEG pobre que entra nas torres absorvedoras e do TEG rico que entra na torre 

regeneradora, bem como dados reais dos parâmetros principais de operação obtidos 

através do sistema de monitoramento e informação da unidade. 

A metodologia para determinar o teor de água nas amostras de TEG se baseia na 

norma ASTM E1064-12: Standard Test Method for Water in Organic Liquids by 

Coulometric Karl Fischer Titration. Um titulador Karl Fischer automático é 

normalmente utilizado nas unidades offshore. Duas amostras de TEG pobre e duas 

de TEG rico são retiradas e analisadas por dia, espaçadas por um intervalo de 12 h 

e as médias diárias são utilizadas para o cálculo da umidade do gás seco. Foram 

simulados 20 casos, com as médias diárias das análises de TEG e dos parâmetros 

de operação da unidade. A Tabela 5.1 mostra os valores obtidos e utilizados para se 

estimar as eficiências dos pratos teóricos das torres. 
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Tabela 5.1 – Teor de água médio em TEG rico e TEG p obre. 

Cenário Teor de água em TEG rico 
(% v/v) 

Teor de água em TEG pobre 
(% v/v) 

Caso 1 2,44 0,49 

Caso 2 2,44 0,70 

Caso 3 2,38 0,52 

Caso 4 2,27 0,45 

Caso 5 2,41 0,52 

Caso 6 2,56 0,50 

Caso 7 2,64 0,49 

Caso 8 2,62 0,58 

Caso 9 2,34 0,50 

Caso 10 2,34 0,46 

Caso 11 2,31 0,46 

Caso 12 2,39 0,48 

Caso 13 2,58 0,48 

Caso 14 2,54 0,45 

Caso 15 2,56 0,43 

Caso 16 2,41 0,44 

Caso 17 2,36 0,52 

Caso 18 2,24 0,51 

Caso 19 2,43 0,45 

Caso 20 2,41 0,47 

 

Para o sistema de regeneração, foram simulados os 20 casos com os parâmetros 

principais de operação obtidos com o sistema de monitoramento e informação reais 

da planta. Os valores da Tabela 5.2 mostram as médias diárias para cada variável 

considerada.  
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Tabela 5.2 – Condições médias de operação da etapa de regeneração. 

Cenário  
Vazão de 
TEG Rico 

(m³/h) 

Temperatura 
do Topo da 

Regeneradora 
(°C) 

Temperatura 
do 

Refervedor da 
Regeneradora 

(°C) 

Pressão no 
Topo da 

Regeneradora 
(kPag) 

Pressão no 
Fundo da 

Regeneradora 
(kPag) 

Pressão 
na Torre 
de Stahl 

(Sparger) 
(kPag) 

Caso 1 4,82 105,85 201,83 8,10 8,57 14,82 

Caso 2 4,74 106,15 200,81 8,29 8,74 15,01 

Caso 3 4,80 106,01 201,85 8,77 9,21 15,50 

Caso 4 4,43 105,82 201,76 6,80 7,25 13,53 

Caso 5 4,74 106,02 201,89 8,40 8,85 15,08 

Caso 6 4,61 103,89 201,84 8,87 9,33 15,57 

Caso 7 4,02 98,57 200,41 7,17 7,63 13,92 

Caso 8 4,66 100,98 202,60 8,19 8,66 14,89 

Caso 9 4,73 101,03 202,87 8,31 8,78 15,02 

Caso 10 4,75 101,01 202,51 8,48 8,95 15,18 

Caso 11 4,67 101,01 202,88 8,78 9,23 15,45 

Caso 12 4,61 101,02 201,84 8,78 9,23 15,45 

Caso 13 4,22 101,02 202,90 8,47 8,93 15,15 

Caso 14 4,23 100,62 202,87 8,48 8,94 15,18 

Caso 15 4,34 100,86 202,22 8,12 8,58 14,83 

Caso 16 4,32 100,69 202,88 8,03 8,49 14,76 

Caso 17 4,27 100,70 202,87 7,58 8,04 14,31 

Caso 18 4,21 100,71 202,87 8,21 8,69 14,96 

Caso 19 4,20 100,71 202,78 8,25 8,72 14,99 

Caso 20 4,53 100,25 202,69 7,91 8,36 14,64 

 

A vazão de gás de retificação utilizada da coluna de Stahl (Sparger) é de 3000 m³/d 

(vazão de projeto) em todos os cenários. 

O ajuste do modelo simulado da etapa de regeneração foi feito inserindo os dados 

da qualidade do TEG rico (Tabela 5.1) na corrente de entrada da torre regeneradora 

(TEG Rico 6), mostrada no fluxograma na Figura 5.1, e os dados operacionais reais 
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para os 20 casos. A operação “ADJUST” do HYSYS foi utilizada para que as 

eficiências dos pratos teóricos da regeneradora e da torre de Stahl fossem 

calculadas de modo iterativo para que a qualidade de TEG pobre (Tabela 5.1) fosse 

atingida em cada um dos 20 casos na corrente de saída (TEG pobre). A planilha 

“Spreadsheet” (Eficiências dos pratos) exporta o valor obtido com a operação 

“ADJUST” para os pratos de ambas as torres. A partir dos valores obtidos de 

eficiências, a média dos valores foi considerada para o ajuste de ambas as torres. 

O fluxograma da etapa de regeneração é apresentado na Figura 5.1: 

 

 
Figura 5.1 –  Fluxograma da etapa de regeneração do  TEG.  

 

Os dados de eficiência obtidos com as sucessivas simulações para a etapa de 

regeneração estão apresentados na Tabela 5.3. A média obtida de 0,5140 foi 

utilizada para adequar o modelo simulado para a regeneração. 
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Tabela 5.3 – Eficiências ajustadas da etapa de rege neração. 
Cenário Eficiência dos Pratos 
Caso 1 0,5716 

Caso 2 0,5725 

Caso 3 0,4189 

Caso 4 0,5719 

Caso 5 0,4805 

Caso 6 0,4827 

Caso 7 0,4883 

Caso 8 0,3068 

Caso 9 0,4886 

Caso 10 0,6640 

Caso 11 0,5730 

Caso 12 0,5734 

Caso 13 0,4876 

Caso 14 0,5889 

Caso 15 0,6649 

Caso 16 0,5750 

Caso 17 0,3085 

Caso 18 0,3162 

Caso 19 0,5747 

Caso 20 0,5724 

Média 0,5140 

 

A mesma análise foi realizada para a etapa de absorção, onde as eficiências dos 

pratos teóricos das torres absorvedoras foram ajustadas. Para simplificar o problema 

e diminuir o numero de cálculos, o procedimento de obtenção das eficiências foi feito 

apenas para uma única torre de absorção e o valor encontrado foi aplicado nas duas 

torres absorvedoras. Os valores de qualidade do TEG rico e pobre utilizados foram 

os mesmos obtidos com as análises apresentadas na Tabela 5.1. Foram realizados 

estudos de 20 casos, utilizando as análises de teor de água no TEG circulante e os 

parâmetros operacionais mais importantes obtidos do sistema de monitoramento e 

informação da unidade de desidratação de gás natural. Os valores da Tabela 5.4 

mostram as médias diárias para cada variável considerada. 
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Tabela 5.4 – Condições médias de operação da etapa de absorção. 

Cenário 

Vazão de 
gás 

natural 
úmido a 

ser tratado 
(m³/d) 

Pressão do 
fundo da 

absorvedora 
(kPa) 

Pressão do 
topo da 

absorvedora 
(kPa) 

Temperatura 
do gás úmido 

(°C) 

Temperatura 
do TEG 

pobre o topo 
da 

absorvedora 
(°C) 

Vazão 
de 

TEG 
pobre 
(m³/h) 

Caso 1  3805042,87 18496,36 18447,33 39,92 42,98 2,41 

Caso 2  3813611,45 18495,08 18446,05 39,94 43,62 2,37 

Caso 3  3797211,31 18499,54 18450,51 39,93 43,60 2,40 

Caso 4  3381196,52 18357,28 18308,24 39,54 42,70 2,21 

Caso 5  3986285,50 18525,22 18476,18 39,94 43,73 2,37 

Caso 6  3979305,37 18511,69 18462,65 40,27 43,93 2,31 

Caso 7  3348819,20 18208,62 18159,59 40,27 43,51 2,01 

Caso 8  3822407,61 18506,62 18457,58 40,40 44,20 2,33 

Caso 9  3837581,20 18507,69 18458,66 40,63 43,99 2,36 

Caso 10  3816600,55 18505,23 18456,19 40,26 44,07 2,37 

Caso 11  3924913,85 18524,66 18475,62 40,45 43,95 2,34 

Caso 12  3939415,06 18522,53 18473,50 40,55 44,49 2,31 

Caso 13  3941479,47 18512,84 18463,80 40,76 43,86 2,11 

Caso 14  3938515,91 18508,43 18459,40 40,93 44,01 2,12 

Caso 15  3922391,73 18511,15 18462,12 40,34 43,87 2,17 

Caso 16  3893453,44 18509,14 18460,11 39,90 43,41 2,16 

Caso 17  3856840,60 18510,72 18461,68 38,38 42,64 2,14 

Caso 18  3837235,25 18519,39 18470,35 40,43 43,49 2,10 

Caso 19  3847026,84 18512,04 18463,00 40,50 43,80 2,10 

Caso 20  3844737,38 18502,01 18452,98 40,62 43,68 2,26 

 

 

A etapa de absorção modelada foi ajustada a partir dos dados de teor de água das 

análises do TEG pobre, da Tabela 5.1, que entra na absorvedora (T-01A) e dos 

dados operacionais reais obtidos da unidade de desidratação. A corrente de gás 

natural (Gás Natural) possui a composição apresentada na Tabela 4.1 e é saturada 

com água através da operação (Saturador H2O). A corrente de gás úmido saturado, 
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nas condições de processo apresentadas para cada caso, é bifurcada para cada 

uma das torres absorvedoras. Cada torre absorvedora recebe metade da vazão de 

gás úmido saturado. A operação “ADJUST” do simulador foi utilizada para que as 

eficiências dos pratos teóricos da torre absorvedora fossem ajustadas de acordo 

com o teor de água absorvida, presente no TEG rico. O cálculo iterativo foi feito para 

cada um dos 20 casos simulados e para cada caso foi obtido um valor de eficiência 

para os pratos teóricos. Assim como foi feito para a regeneradora, a planilha ou 

“spreadsheet” (Eficiência do prato teórico) foi utilizada para exportar os valores de 

eficiência calculados com a função “ADJUST” para os pratos teóricos da torre 

absorvedora. A média dos 20 valores obtidos foi considerada para o ajuste do 

modelo, sendo também aplicada à segunda torre absorvedora (T-01B). 

O fluxograma da etapa de absorção é apresentado na Figura 5.2: 

 

 
Figura 5.2 –  Fluxograma da etapa de absorção do TE G.  

 

As eficiências obtidas com as simulações dos 20 casos para a etapa de absorção 

estão apresentadas na Tabela 5.5. A média obtida de 0,6572 foi utilizada para 

adequar o modelo simulado nas duas torres de absorção. 
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Tabela 5.5 – Eficiências ajustadas da etapa de abso rção. 
Cenário Eficiência dos Pratos Teóricos 
Caso 1 0,7162 

Caso 2 0,6052 

Caso 3 0,7316 

Caso 4 0,6990 

Caso 5 0,5503 

Caso 6 0,6955 

Caso 7 0,9831 

Caso 8 0,7761 

Caso 9 0,6579 

Caso 10 0,6579 

Caso 11 0,5463 

Caso 12 0,5870 

Caso 13 0,5800 

Caso 14 0,5823 

Caso 15 0,8344 

Caso 16 0,6496 

Caso 17 0,6599 

Caso 18 0,3938 

Caso 19 0,5807 

Caso 20 0,6581 

Média 0,6572 

 

Øi (2003) reúne diversos dados sobre eficiências de unidades de absorção com 

glicol e mostra que os valores medidos podem variar de 51% a 76%. Os dados 

obtidos, simulando as torres de absorção e regeneração, estão coerentes com 

outros dados publicados e reunidos no artigo de Øi (2003). Øi e Selstø (2002) 

ajustaram a eficiência dos pratos teóricos da regeneradora para adequar o modelo 

de simulação de uma unidade de regeneração de TEG aos dados reais da unidade 

em seu estudo. Jacmovic et al. (2011) continua o estudo de eficiências de pratos 

desenvolvidos por Øi (2003), adicionando efeitos de arraste severo de líquido e 

verifica a necessidade do desenvolvimento de modelos confiáveis para cálculo de 
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número de pratos e eficiência em torres absorvedoras. Coelho (2007) utilizou 

eficiência de 60% nas simulações da unidade de desidratação com TEG. 

 

5.2 Estudos de sensibilidade 

Com as eficiências ajustadas, o modelo integrado da unidade de desidratação foi 

simulado, alterando-se os diversos parâmetros operacionais possíveis de serem 

feitos em campo pelos operadores da unidade. As eficiências dos pratos teóricos 

das torres absorvedoras e regeneradora foram consideradas constantes. Com essas 

variações, buscou-se adequar os parâmetros atuais da planta para uma condição 

otimizada, reduzindo a perda de TEG por vaporização (equilíbrio líquido-vapor), a 

demanda energética da unidade e a utilização de gás de stripping. A demanda 

energética se dá pela soma das potências das correntes energéticas do refervedor 

da torre regeneradora (E_Refervedor), das duas bombas de circulação de TEG 

(E_Bomba A e E_Bomba B) e dos dois resfriadores de TEG (E_Cooler A e E_Cooler 

B), representando a demanda energética pela utilidade de resfriamento da UEP.  A 

condição limitante para a unidade é atender à especificação do gás natural seco, 

que deverá conter um teor de água (umidade) de no máximo 2 lb/MMSCF. 

As condições de processo usadas como caso base inicial são as médias das 

apresentadas nos 20 casos das Tabelas 5.2 e 5.4. Esses valores médios obtidos 

para as condições de processo representam a média de um período de 20 dias de 

operação contínua. A Tabela 5.6 mostra os valores utilizados para a simulação do 

caso base: 
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Tabela 5.6 – Condições de operação do caso base. 
Variável de Processo  Valores do Caso 

Base 
  

Vazão de gás natural úmido a ser tratado (m³/d) 3826703,56 

Pressão do Fundo das Absorvedoras (kPag) 18487,31 

Pressão do Topo das Absorvedoras (kPag) 18438,28 

Temperatura do gás úmido (°C) 40,20 

Temperatura do TEG pobre no Topo das Absorvedoras (°C) 43,68 

Vazão de TEG circulante (m³/h) 4,50 

Temperatura do Topo da Regeneradora (°C) 102,15 

Temperatura do Refervedor da Regeneradora (°C) 202,26 

Pressão no Topo da Regeneradora (kPag) 8,20 

Pressão no Fundo da Regeneradora (kPag) 8,66 

Pressão na Torre de Stahl (Sparger) (kPag) 14,91 

Vazão de Gás de Stripping (m³/d) 3000,00 

 

A simulação do caso base no modelo integrado, com a etapa de absorção e 

regeneração, apresentada no ANEXO 1, foi feita com os dados da Tabela 5.6 e os 

seguintes resultados foram obtidos (Tabela 5.7). 

 

Tabela 5.7 – Resultados do caso base. 

Variável Valor  

Umidade no Gás Natural (lb/MMSCF) 1,75 

Potência Total (kW) 180,69 

Vazão de TEG Perdida (kg/h) 1,24 

 

Como verificado anteriormente, o fator principal para a umidade resultante no gás 

natural seco que sai da unidade é a qualidade do TEG pobre. Quanto maior a 

concentração de TEG, ou seja, menor a concentração de água na solução, maior a 

capacidade de absorver umidade do gás a ser tratado. Operacionalmente, a maneira 

direta de se fazer isso na unidade em questão é aumentando a vazão de gás de 
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stripping ou aumentando a temperatura do refervedor. Porém, o aumento de 

temperatura no refervedor da regeneradora acarretará em um consumo ainda maior 

de energia pela unidade, podendo ainda acelerar a degradação térmica do TEG, 

pois a temperatura de parede nas resistências é maior que a temperatura na 

interface do líquido no vaso refervedor. A operação atual já se encontra no limite de 

operação para o TEG antes da degradação, atingindo 202,26 °C no seio da solução 

de TEG e a temperatura de parede da resistência interna se encontra a 204 °C. 

Aumentar a vazão de gás de stripping que entra pela torre Sparger, respeitando o 

limite para que não ocorram perdas de TEG por arraste mecânico ou pressurização 

da torre regeneradora, é a opção frequentemente adotada. A limitação de vazão de 

gás de stripping para a unidade simulada é de 4500 m³/d. 

Estudos de caso para diversas vazões de gás de stripping e vazões de circulação de 

TEG foram feitos com o modelo simulado para que seus efeitos fossem avaliados 

quanto à umidade do gás natural seco, potência consumida pela unidade e vazão de 

TEG perdida. As figuras a seguir mostram os resultados da simulação, tomando 

como referência os valores adotados no caso base na Tabela 5.6. 

Mantendo-se os demais parâmetros de processo constantes e variando apenas a 

vazão de gás de stripping e de circulação de TEG, a umidade do gás tratado 

decresce com o aumento de ambas as variáveis. Vazões de gás de stripping de 

1500 m³/d ou menos não enquadram o gás na unidade independentemente da 

vazão de TEG, pois a umidade resultante é maior que 2 lb/MMSCF e vazões de 

TEG menores que 2,5 m³/h  não enquadram o gás natural em umidade, 

independentemente da vazão de gás de stripping (Figura 5.3). 
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Figura 5.3 –  Vazão de TEG x Teor de água no gás.  

 

A Figura 5.4 mostra que a potência consumida pela unidade aumenta com o 
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entrar a uma temperatura menor (50 °C) no sistema de regeneração, aumenta a 

demanda energética do refervedor para garantir a temperatura constante no 

equipamento. Já a Figura 5.5 mostra as perdas de TEG ao se variar as vazões de 

TEG circulante e de gás de stripping. O efeito do aumento da vazão do gás de 

stripping na perda de TEG é maior que o aumento na vazão circulante de TEG. 
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Figura 5.4 –  Vazão de TEG x Potência requerida.  

 

 
Figura 5.5 –  Vazão de TEG x Perda de TEG.  
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A concentração de TEG pobre regenerado está fortemente ligada à vazão de gás de 

stripping. Quanto maior a vazão de gás de stripping, maior a concentração de TEG 

atingida no refervedor. O limite superior da vazão de gás de stripping se dá por 

questões de escoamento e possibilidade de arraste de TEG e sobrepressão na torre 

regeneradora. O limite real da planta em questão é de 4500 m³/d. O aumento da 

vazão de TEG circulante ocasiona o aumento da quantidade de água vaporizada na 

torre regeneradora, fazendo com que mais gás de stripping seja necessário para 

reduzir a pressão parcial da água e assim retirar mais água da solução de TEG na 

torre regeneradora, aumentando a concentração da solução do TEG pobre. Esse 

fenômeno pode ser observado na Figura 5.6. 

 

 
Figura 5.6 –  Vazão de TEG x Concentração de TEG po bre.  

 

Outra abordagem que pode ser feita e que é de fácil controle é a redução da 

temperatura de topo da torre regeneradora, através do direcionamento de maior 

vazão de TEG rico para a serpentina interna da torre (condensador), conforme 

apresentado no item 3.4. A redução da temperatura de topo aumenta o refluxo 

99,55%

99,60%

99,65%

99,70%

99,75%

99,80%

99,85%

99,90%

99,95%

0 1 2 3 4 5 6

C
on

ce
nt

ra
çã

o 
do

 T
E

G
 p

ob
re

 (
%

 v
/v

)

Vazão de TEG circulante (m³/h)

TEG pobre regenerado

Gás de Stripping 4500 m³/d

Gás de Stripping 4000 m³/d

Gás de Stripping 3500 m³/d

Gás de Stripping 3000 m³/d

Gás de Stripping 2500 m³/d

Gás de Stripping 2000 m³/d

Gás de Stripping 1500 m³/d



97 
 
interno da coluna de regeneração, promovendo maior condensação dos vapores e 

reduzindo a perda de TEG na regeneradora. 

Tomando-se como base as condições médias de operação do caso base, 

apresentadas na Tabela 5.6, foi feito um estudo de simulação mantendo-se esses 

valores constantes e apenas variando a temperatura de topo da coluna até o limite 

operacional de projeto, de 90 °C. Esse limite de temperatura se dá pela capacidade 

de troca térmica da serpentina e também pela possibilidade do excesso de refluxo 

inundar o recheio e diminuir a eficiência de regeneração. Na Figura 5.7, Figura 5.8 e 

Figura 5.9 a seguir é possível verificar a influência das variáveis nos parâmetros 

principais de processo: umidade do gás tratado, potência requerida pela unidade e 

perda de TEG total da unidade de desidratação. 

A Figura 5.7 mostra que a umidade no gás tratado praticamente não varia com a 

variação da temperatura no topo da torre regeneradora. Isso mostra que a qualidade 

do TEG pobre regenerado praticamente se manteve. Reduzir a temperatura atual de 

operação de 102,15 °C para o limite operacional de projeto de 90 °C ainda manteria 

o gás seco enquadrado quanto à umidade máxima de 2 lb/MMSCF. 

 

 
Figura 5.7 –  Temperatura de Topo x Teor de água no  gás. 
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A potência requerida pela unidade de desidratação é pouco afetada pela diminuição 

da temperatura de topo da regeneradora. A redução de 102,15 °C para 90 °C leva a 

um aumento de 2,95 kW, ou seja, um aumento de apenas 1,6 % na energia 

consumida. A Figura 5.8 mostra o comportamento da potência da unidade com a 

mudança de temperatura. 

 

 
Figura 5.8 –  Temperatura de Topo x Potência requer ida. 
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Figura 5.9 –  Temperatura de Topo x Perda de TEG. 
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também leva a uma menor perda. O efeito da temperatura de topo da regeneradora 

foi o que mais influenciou na perda de TEG, como verificado nas simulações 

anteriores. A Figura 5.3 serve como limite que deve ser respeitado na avaliação da 

otimização, pois a unidade de desidratação do gás natural deve especificá-lo com 

um teor de água de no máximo 2 lb/MMSCF. 

Em comparação com os parâmetros de operação do caso base (Tabela 5.6), foi 

possível observar que é possível reduzir a vazão de circulação de TEG para 

3,5 m³/h, a vazão de gás de stripping para 2500 m³/h e a temperatura de topo da 

regeneradora para o limite de projeto de 90 °C. Com isso, a qualidade da umidade 

do gás ainda é mantida inferior a 2 lb/MMSCF e ocorre uma redução drástica na 

perda de TEG do inventário da unidade, diminuindo o consumo de produto químico 

pela plataforma de produção, além de reduzir o consumo de energia pela unidade de 

desidratação e gás de stripping. A redução de gás de stripping é importante do ponto 

de vista ambiental, pois reduz a emissão de metano e outros hidrocarbonetos para a 

atmosfera, que contribuem como gases do efeito estufa. A redução do consumo de 

energia se traduz numa menor demanda energética dos turbogeradores da 

plataforma, disponibilizando mais energia para outros consumidores e reduzindo a 

sobrecarga no sistema elétrico da plataforma. 

Os parâmetros operacionais modificados na otimização são apresentados na Tabela 

5.8. A redução de 500 m³/d na vazão de gás de stripping representa uma redução de 

112,8 toneladas por ano de metano emitido para a atmosfera, um gás de efeito 

estufa com potencial de aquecimento global 25 vezes maior que o CO2 (IPCC 2013). 

Esse valor equivale à emissão atmosférica de 2820 toneladas de CO2-equivalente 

por ano. Para se ter uma maior sensibilidade quanto aos valores anteriores, essa 

emissão de metano para atmosfera equivale à emissão de CO2 anual de 594 carros 

de passeio, ao consumo de 1.201.175,5 L de gasolina e equivale ao CO2 

sequestrado por uma floresta nativa de 9,35 km² (aproximadamente 1310 campos 

oficiais de futebol) em um ano (EPA - Greenhouse gas equivalencies calculator, 

2015). 
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Tabela 5.8 – Otimização de parâmetros. 

Variável modificada Valores do caso base  Valores 
otimizados 

Vazão de Gás de Stripping (m³/d) 3000 2500 

Vazão de TEG circulante (m³/h) 4,50 3,5 

Temperatura do Topo da 
Regeneradora (°C) 102,15 90 

 

A Tabela 5.9 mostra um resumo dos resultados obtidos na simulação do modelo 

com os parâmetros otimizados. 

 

Tabela 5.9 – Resultados da otimização. 

Variável de resposta Caso Base Caso 
Otimizado   Redução 

(%)  

Umidade no Gás Natural (lb/MMSCF) 1,75 1,95  -  

Potência Total (kW) 180,69 151,75  16  

Vazão de TEG Perdida (kg/h) 1,24 0,37  70  

 

A redução nas perdas de TEG na unidade é evidente e de grande importância para 

a redução de custos operacionais. A redução de 70 % na perda de TEG foi possível 

somente otimizando parâmetros operacionais de fácil implementação no campo. A 

redução de 0,87 kg/h na perda de TEG representa uma redução de custo 

consideravelmente elevada com a compra de produto químico para a reposição de 

inventário da unidade de desidratação. O preço do TEG para a unidade estudada é 

de aproximadamente R$ 15,86 por quilograma de TEG. O custo anual somente pela 

perda de TEG que será evitada, alterando os parâmetros de processo listados na 

tabela anterior, é de R$ 120.872,23. 
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6 Conclusão e sugestões 

Essa dissertação abordou de forma objetiva e operacional a unidade de 

desidratação do gás natural produzido em uma plataforma de petróleo offshore. A 

unidade de desidratação com solvente absorvente TEG foi modelada em software 

comercial comumente utilizado na indústria e no meio acadêmico, o Aspen HYSYS® 

V.8.6. Foram utilizados dados reais de operação e dos equipamentos da UEP para 

que a modelagem pudesse representar adequadamente a unidade real.  

A simulação em estado estacionário da unidade de desidratação foi ajustada 

utilizando as análises de campo do teor de água do TEG rico e TEG pobre e 

utilizando a função “ADJUST” do HYSYS®. Cálculos iterativos foram feitos pelo 

simulador para que as eficiências dos pratos teóricos das torres absorvedoras e 

regeneradora fossem ajustadas, de modo que os valores simulados e obtidos no 

campo coincidissem. Essa abordagem de ajuste do modelo virtual com a planta de 

desidratação real não foi verificada em nenhum trabalho anterior. Valores de 

eficiência de 65,7 % para as torres absorvedoras e 51,4 % para a regeneradora 

estão coerentes com dados da literatura. A metodologia desenvolvida nesse estudo 

poderia ser aplicada em outras unidades semelhantes de desidratação com 

solventes ou mesmo em unidades de remoção de gases ácidos com aminas. Além 

disso, outros simuladores de processos podem realizar esses cálculos iterativos, 

ampliando a aplicabilidade da metodologia.  

Como verificado por Pimenta (2011), os estudos de eficiência e cálculos de pratos 

teóricos para as torres de unidades de desidratação com TEG ainda devem ser 

desenvolvidos para que sejam obtidas metodologias confiáveis. A autora ainda 

observa que as incertezas na medição da umidade direta do gás natural com 

analisadores industriais para cálculo das eficiências de pratos teóricos pode levar a 

resultados errôneos. 

Com o modelo da planta ajustado, a simulação do caso base foi feita com os dados 

de processo da unidade em operação e foram observadas as respostas dos valores 

de umidade do gás tratado (1,75 lb/MMSCF), potência requerida pela unidade 

(180,69 kW) e quantidade de TEG perdida (1,24 kg/h). Testes de sensibilidade foram 

realizados com o modelo, variando-se os principais parâmetros de operação de fácil 
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modificação em campo, como a vazão de TEG circulante, vazão de gás de stripping 

da torre de Stahl e temperatura de topo da torre regeneradora. 

Os resultados da análise de sensibilidade mostraram que é possível otimizar a 

unidade de desidratação para se obter menores valores de energia requerida e 

perda de TEG. Com a otimização paramétrica foi possível obter a redução do TEG 

perdido e a redução da potência requerida, mantendo o valor de umidade do gás 

enquadrado (menor que 2 lb/MMSCF). Além de gerar economia operacional para a 

UEP de R$ 120.872,23 por ano, a redução da utilização de gás de stripping reduziu 

as emissões de metano para a atmosfera em 112,8 toneladas por ano, reduzindo o 

impacto ambiental da unidade de desidratação. 

Esse trabalho mostrou algumas das possibilidades de aplicação de simuladores de 

processo, visando a otimização de unidades existentes com a devida adequação e 

ajuste do modelo virtual. O crescente uso dessas ferramentas ajudará no 

desenvolvimento de melhorias contínuas em unidades de processamento, fazendo 

com que desafios sejam superados e com que haja geração de economia e redução 

de impactos ambientais através das condições otimizadas de operação. 

 

Como recomendações para trabalhos futuros sugerem-se: 

1.  Utilizar a metodologia de obtenção de eficiência de pratos teóricos e 

comparar com modelos empíricos; 

2. Avaliar a implementação de novos equipamentos para a recuperação de 

hidrocarbonetos na regeneração e a redução de emissão de poluentes 

orgânicos para a atmosfera; 

3. Realizar simulações dinâmicas para se estudar estratégias de controle para a 

otimização contínua da unidade quando submetida a perturbações na carga 

de entrada; 

4. Utilizar a metodologia de estudo aplicada nesse trabalho e estendê-la a 

outras unidades semelhantes; 

5. Integrar os modelos ajustados com os dados obtidos do sistema de 

monitoramento e informação da planta, para que possam ser feitas 

otimizações contínuas em tempo real. 
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• Fluxograma de processo: 
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• Dados das correntes: 

 

Corrente Temperatura  Pressão Vazão Densida -
de 

Massa 
Molecular  

 C° kg/cm²_g kg/h kg/m³  
Gás Natural 40,20 188,52 145721,81 214,47 21,61 

Água - - 101,33 - 18,02 
GN Saturado 40,20 188,52 145823,14 214,49 21,61 
GN Torre A 40,20 188,52 72911,57 214,49 21,61 
GN Torre B 40,20 188,52 72911,57 214,49 21,61 
GN Seco A 40,58 188,01 72840,86 213,43 21,61 
TEG Rico A 40,47 188,52 2608,97 1116,53 125,59 

1 54,38 36,91 2608,97 935,56 125,59 
2 57,19 5,00 2608,97 380,31 125,59 

GN Seco B 40,61 188,01 72837,47 213,39 21,61 
TEG Rico B 40,60 188,52 2612,36 1116,32 124,63 

1-2 54,51 36,49 2612,36 932,57 124,63 
2-2 57,26 5,00 2612,36 379,73 124,63 

Gás Natural 
Seco 40,60 188,01 145678,33 213,41 21,61 

TEG Rico 3- 95,97 3,99 5221,32 299,28 125,11 
TEG Pobre 3 101,33 -0,01 5076,83 975,80 148,48 
TEG Pobre 4 67,50 -0,02 5076,83 980,55 148,48 

TEG Rico 57,23 5,00 5221,32 380,02 125,11 
TEG Rico 1 57,30 4,00 5221,32 331,10 125,11 
TEG Rico 2- 63,78 4,00 5221,32 325,74 125,11 
Dreno de HC 95,97 3,99 0,00 1058,57 130,43 
TEG Rico 4 95,97 3,99 5178,77 1058,57 130,43 
Flash de HC 95,97 3,99 42,56 3,39 20,97 

Gás 
Combustível 1- 52,00 4,54 0,00 3,86 18,89 

TEG Rico 5 96,09 2,55 5178,77 977,88 130,43 
TEG Rico 6 189,68 2,55 5178,77 783,90 130,43 

TEG Pobre 2 198,04 0,00 5076,83 929,52 148,48 
Vapor Vent 102,15 0,08 203,40 0,66 18,78 

TEG Pobre 1 202,26 0,09 5125,45 966,74 147,13 
Gás 

Combustível 2 50,00 7,95 99,85 6,32 18,89 

Gás 
Combustível 

para Refervedor  
198,04 0,00 148,47 0,65 25,04 

TEG e GC para 
Refervedor' 194,95 0,00 149,77 0,66 25,21 

TEG Pobre 2' 198,04 0,00 5076,83 929,52 148,48 



114 
 

Corrente Temperatura  Pressão Vazão Densida -
de 

Massa 
Molecular  

 C° kg/cm²_g kg/h kg/m³ 
 

Vapores para 
Refervedor 67,50 -0,02 0,32 0,64 18,33 

TEG Pobre 5 67,50 -0,02 5076,51 1085,38 148,55 
TEG Pobre 6 A 59,15 188,11 2538,26 1122,16 148,55 
TEG Pobre 5 A 67,50 -0,02 2538,26 1085,38 148,55 
TEG Pobre 5 B 67,50 -0,02 2538,26 1085,38 148,55 
TEG Pobre 6 B 59,15 188,11 2538,26 1122,16 148,55 
TEG Pobre A' 43,68 188,11 2538,26 1133,42 148,55 
TEG Pobre B' 43,68 188,11 2538,26 1133,42 148,55 
TEG Pobre A 43,69 188,03 2538,26 1133,41 148,55 
TOG Pobre B 43,69 188,03 2538,26 1133,41 148,55 
TEG Make up 25,00 101,32 1,30 1131,96 113,23 
TEG Pobre 3' 101,33 -0,01 5076,83 975,80 148,48 
TEG Pobre 5' 67,50 -0,02 5076,51 1085,38 148,55 
TEG Rico 2 63,78 4,00 5221,32 325,74 125,11 

TEG e GC para 
Refervedor 194,95 0,00 149,77 0,66 25,21 

 

 

Corrente Potência  

 
kW 

E_Condensador  22,05 
E_Refervedor 105,81 
E_Bomba A 13,32 
E_Bomba B 13,32 
E_Cooler A 24,06 
E_Cooler B 24,06 

 

 




