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RESUMO

MELO, Darley Carrijo de. Processamento offshore de Gas Natural Rico em COz2
no Pré-Sal: Avaliagao Técnico-Econdmica e Ambiental. Orientadores José Luiz
de Medeiros, Ofélia de Queiroz Fernandes Araujo e Wilson Mantovani Grava. Rio de
Janeiro, 2019. Tese (Doutorado em Ciéncias) - Escola de Quimica, Universidade
Federal do Rio de Janeiro.

Investigaram-se conceitos de processamento offshore de dleo e gas para exportagao
ou produgdo de poténcia baseados em diferentes tecnologias. Foram comparados
aspectos econdmicos, as producdes de Oleo e gas tratado, a demanda de poténcia
de compressao para exportagao/reinjecao de gas e COz2, e ainda a taxa de emisséo
de CO2 gerado para suprir poténcia a planta de gas. Para avaliar a viabilidade técnico-
econdmica dos novos conceitos considerou-se um cenario hipotético com alta
produgdo de gas de 50 MMNm?3/d e producgéo de o6leo de 100.000 bbl/d, esta ultima
comum em unidades offshore, enquanto a produgdo de gas é desafiadora. Trata-se
do conceito Hub, no qual varias plataformas offshore enviam gas bruto para uma
unidade central de processamento de gas que também produz os seus proprios 6leo
e gas. Nestas altas capacidades, as tecnologias tradicionais de processamento tém
altas demandas de investimento, area e poténcia, resultando menores ganhos no
desenvolvimento do campo. As simulagdes em HYSYS e os calculos econdmicos
mostram que apesar de sua maior complexidade por integragdo de calor e uso de
refrigeracdo, o conceito inovador SS+SS, que utiliza separadores supersoénicos,
requer investimento menor comparativamente ao conceito tradicional MS+JT+MP
com peneiras moleculares, Joule-Thompson e permeacdo em membranas. Isto
resulta dos grandes vasos de desidratacdo em peneiras e da alta demanda energética
para compressao do permeado das membranas rico em CO2 obtido a 8 bar, enquanto
em SS+SS a corrente rica em CO:2 é obtida a 36 bar. Além disso, SS+SS € mais
eficiente para remover hidrocarbonetos pesados do gas natural, acarretando maior
producédo de 6leo com impacto significante no desempenho financeiro do projeto.
Portanto, o melhor conceito de processamento para o cenario € SS+SS, que
compreende a desidratagcdo concomitante com a remocdo de hidrocarbonetos
pesados via Unidade 1 de separadores supersénicos, seguida de remogao de CO2
para produgao de gas combustivel via Unidade 2 de separadores supersoénicos, além
de compressao/bombeamento para EOR, com valor presente liquido de 4040 a 11916
MMUSD apés 21 anos de operagao, conforme diversos cenarios futuros de precos de
Oleo e gas.

Palavras-chave: Processamento de Gas, Producdo Offshore, Tecnologia
Supersénica, Peneiras Moleculares, Joule-Thompson, Permeacdo em Membranas



ABSTRACT

MELO, Darley Carrijo de. Offshore Processing of CO2 Rich Natural Gas in Pre-
Salt: Technical, Economic and Environmental Evaluation. Advisors José Luiz de
Medeiros, Ofélia de Queiroz Fernandes Araujo and Wilson Mantovani Grava. Rio de
Janeiro, 2019. Thesis (Doctor in Science) - Escola de Quimica, Federal University of
Rio de Janeiro.

This work investigated concepts of offshore processing of oil and gas for exportation
or power generation, based on different technologies. Economic aspects were
compared, as well as, the production rates of oil and treated gas, the power
consumption for gas and CO2 exportation/reinjection, and also CO2 emissions for
power production to the gas plant. To evaluate the technical-economic viability of the
new concepts, it was considered a hypothetical production scenario with high gas
production of 50 MMNm?3/d and oil production of 100,000 bbl/d, the latter quite common
in offshore rigs, while the former is challenging. This is the concept known as Hub, in
which several offshore rigs send raw gas to a central gas processing unit, which also
handles its own gas and oil productions. At such high capacities, traditional
technologies have high demands of investment, area and power, resulting inferior
gains in the field development. The HYSYS simulations and economic calculations
show that despite increased complexity in terms of heat integration and refrigeration
utilization, the inovating SS+SS concept, prescribing supersonic separators, has lower
investment when compared to the traditional MS+JT+MP concept prescribing
molecular sieves, Joule-Thompson and membrane permeation. This is a
consequence of the large molecular-sieve dehydration vessels and higher energy
demands to compress the CO2-rich permeate obtained at 8 bar, while SS+SS obtains
the CO2-rich effluent at 36 bar. In addition, SS+SS is more efficient at removing heavy
hydrocarbons from natural gas, which leads to higher oil production with a significant
impact on the project revenues. Therefore, the best processing concept to the scenario
studied is SS+SS, which comprises dehydration concomitant with the removal of
heavy hydrocarbons via Unit 1 of supersonic separators, followed by CO2 removal for
fuel gas production via Unit 2 of supersonic separators, and compression/pumping
unit for EOR, whose net present value ranges from 4040 to 11916 MMUSD for 21
years of operation, according to several future scenarios of oil and gas prices.

Keywords: Gas Processing, Offshore Production, Supersonic Technology,
Molecular Sieves, Joule-Thompson, Membrane Permeation
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1. INTRODUGAO

1.1. O Desafio da Produgao e o Processamento de Gas Natural

O tratamento de gas na produgao offshore de campos que o contém associado ao
oleo apresenta desafios, principalmente quando estdo envolvidas altas vazdes e altos
teores de contaminantes, como o didxido de carbono (CO2). Tradicionalmente, a
industria considera processos que estdo bem consolidados na literatura e nas praticas
de projeto de grandes construtoras de unidades de processamento. Podem ser
citados como exemplo absorgdo em alcano-glicois ou adsorgcdo em solidos
adsorventes, tais como peneiras-moleculares, para a desidratacdao, absorcdo em
etanolaminas para a remogao de gases acidos (CO2 e H2S), expansao em valvula
Joule-Thompson ou a utilizagdo de ciclos refrigerantes para a retirada de
hidrocarbonetos pesados e consequente especificagcdo do ponto de orvalho de

hidrocarbonetos do gas.

Esses processos sd0 necessarios para que ao gas possa ser dado o destino
adequado, seja seu escoamento para terra, para ser usado na matriz energética do
pais, seja reinjetando-o no reservatorio, para aumento do fator de recuperagao de
oleo. Em ultima analise, o tratamento do gas torna possivel a producédo de 6leo, o
produto atualmente mais rentavel, sem causar danos ao meio ambiente, como
acontece durante sua queima na producgao. Pode-se dizer que o desenvolvimento da
produgcao dos primeiros campos maritimos do Brasil no final da década de 70 e na
década 80 foi realizado queimando, inadvertidamente, sendo todo, grande parte do
gas produzido. Evitava-se assim maiores esforgos para tratar o gas, as custas do
desperdicio energético e danos ao meio ambiente.

O processamento das correntes de produgcdo de reservas gigantes de
hidrocarbonetos presentes no litoral do sudeste brasileiro, em uma area com grande
potencial que ficou conhecida como Pré-Sal, requer estudos de conceitos inovadores.
Devido a alta razédo gas-6leo (RGO) e alta ocorréncia de COz, tornou-se necessario
investigar processos alternativos aos tradicionalmente usados, para que se pudesse
diminuir a necessidade de area, tamanho dos equipamentos e demandas energéticas

do processo. Nesse sentido o uso de membranas para a separagdo de CO2 surgiu



como uma solugédo tecnoldgica de boa relagao custo/beneficio frente a utilizagao das
etanolaminas. E ainda mais recente, o uso de tecnologia supersdnica para a
desidratacdo e remocgado de hidrocarbonetos pesados do gas natural tem sido
aplicado, ainda que de forma limitada, em algumas plantas terrestres (Africa, Russia)
ou maritimas (Malasia). Mais inovador ainda, é a utilizagdo da tecnologia supersénica
para a separagao de CO2 do gas, pois envolve a obtenc&o de temperaturas baixas na
alimentagcao, o que ainda nao é usual em plantas de processamento maritimas.
Entretanto, um grande projeto de obtengao de gas natural liquefeito (obtido a -160 °C)
em unidade de produgao flutuante, apds longo periodo de construgdo, teve sua
operacdo iniciada no mar da Australia (Click Petréleo 2019). O fato é que a tecnologia
supersobnica apresenta como caracteristica a capacidade de apresentar um processo
bastante compacto, caractetistica essa de grande importancia para a industria de

producédo de 6leo e gas offshore.

1.2, Objetivos

As motivacdes para esse trabalho sao os futuros desenvolvimentos da producéo de
hidrocarbonetos, 6leo e gas natural rico em COz2, localizados em aguas ultraprofundas
da costa Sudeste do Brasil. Essas acumulagdes s&o expressivas, apresentam um
oleo de boa qualidade, mas trouxeram também uma série de desafios. Localizam-se
abaixo de uma espessa camada de sal, sendo, portanto, denominadas de
Reservatérios do Pré-Sal e apresentam caracteristicas peculiares de producéo.
Nesse ultimo aspecto destacam-se um alto e variavel teor de CO2 nos fluidos
produzidos e uma alta razdo gas-6leo (RGO) dessas acumulagdes (valores de 200 a
400 Sm3/Sm?3), quando comparada a RGO de campos do Pds-Sal, caracteristicos do
inicio da producao offshore no Brasil, na Bacia de Campos, costa norte do Rio de

Janeiro e sul do Espirito Santo.

Para atender ao compromisso que a PETROBRAS e seus parceiros assumiram de
nao ventilar para a atmosfera o CO2 encontrado nos reservatorios do Pré-Sal e reduzir
as queimas de gas em Flare, existe a necessidade de procurar e otimizar solu¢des
conceituais para o tratamento do gas natural produzido. Cada projeto devera ter como
meta realizar a remogao dos contaminantes H20, H2S e principalmente, CO2, dando

as correntes obtidas o destino adequado. No caso do COz2, inje¢ado em reservatoério



para Recuperagdo Avancada de Petréleo — Enhanced Oil Recovery, ou
simplesmente, EOR. Para o gas natural especificado em teores de contaminantes,
escoamento para terra para posterior comercializagdo. Antes que o gas seja colocado
na malha de gasodutos em terra para distribuicdo aos consumidores (residenciais e
industriais), pode ser necessaria uma ultima etapa de processamento para que
atenda a todas especificacbes de venda, conforme dita a resolucdo ANP n°. 16 de
2008. O Gas Natural pode ainda ser injetado no reservatério, para atender a
demandas da engenharia de reservatério ou quando nao é possivel envia-lo para

terra, por indisponibilidade do gasoduto.

Se as aplicagdes de processos de tratamento de gas ja sdo desafiadoras nas
unidades de producao atualmente em operacdo, que apresentam capacidade ao
tratamento de gas de 4, 5, 6 ou 7 milhdes Nm?3/d, quanto mais desafiador sera o
conceito a ser discutido no presente trabalho: uma unidade flutuante capaz de
processar 50 milhdes Nm3d de gas natural, produzindo 100 mil bbl/d de dleo,
nominalmente. Esse cenario constitui-se o0 que pode ser chamado de Hub de
tratamento de gas, onde sua megaestrutura de processo sera alimentada por outras
unidades menores de producgao, que para simplificar o seu processo, apenas separam
0 gas do Oleo obtido em suas unidades e enviam um gas bruto, contendo
contaminantes e pequena fragdo de condensados, para o Hub de tratamento de gas.
Outro cenario possivel para essas vazdes de tratamento de gas e 6leo é a produgéo
de um campo de elevadissima RGO, ou seja, valores de razdo gas-6leo em torno de
3000 Sm3/Sm3. Existem alguns campos no Pré-Sal com essa RGO, sendo que o teor

de CO2 pode chegar a cerca de 80% na fase gasosa.

Para enfrentar os desafios para remog¢ao de contaminantes e dos altos teores de COz,
de grandes vazbes de gas natural do Pré-Sal, atendendo as restricbes de
desempenho econdmico, limitacbes de espagco em plataformas oceanicas e de
consumo de energia, diversas alternativas tecnoldgicas estao disponiveis. Podem ser
considerados desde processos classicos como Absor¢do em Colunas com Solventes
de Etanolaminas em Agua (de Medeiros et al., 2013a) para remocéo de gases acidos,
Absorgcdo em glicois ou adsorgdo em peneiras moleculares, para a desidratagao,

expansdo em valvula JT ou refrigeragdo com circuito refrigerante, para especificagéo



de ponto de orvalho de hidrocarbonetos, passando pelo uso de baterias de
Permeacdo em Membranas - PM (Araujo et al., 2017a; Araujo et al., 2017b), até
chegar as novas operagdes de separagao para processamento de gas natural que se
encontram ainda em fase de desenvolvimento, como contactoras gas-liquido de
membranas para captura de CO2 (de Medeiros et al., 2013b) e separadores
supersonicos (SS) incluindo outras aplicagbes da velocidade do som multifasica e
multi-reativa (de Medeiros et al., 2017). O uso do processo de permeacdo em
Membranas para separar o CO2 do gas produzido tem sido largamente empregado
nas unidades em operagao no Pré-Sal. Entretanto, problemas como a perda gradual
de eficiéncia da membrana bem como a obtengdo de uma corrente gasosa de
permeado a baixa pressao (tipicamente em torno de 4 bar), necessitando de uma
grande demanda energética para compressao da corrente (para atingir valores em
torno de 500 bar), faz com que alternativas sejam pensadas. Tanto em termos de
materiais das membranas, sendo a membrana ceramica uma das promissoras
alternativas, como a aplicacdo de novos processos, tais como os Separadores
Supersénicos (SS). O que é claro € que ha uma necessidade de otimizar o processo

de separacao de COz2 nas unidades de produgcdo maritimas.

O principal objetivo desse trabalho é formalizar, discutir, analisar e comparar técnica
e economicamente, as melhores solugbes para os processos de tratamento de gas
natural produzido, rico em COz2, bem como o escoamento das correntes de produtos,
levando em conta as restricbes de aplicagdo dessas solugbes em unidades de
producdo flutuantes maritimas, para vazdes de gas bruto rico em CO2 nunca
consideradas. Ao mesmo tempo, objetiva-se identificar as solugbes que apresentam
o melhor ganho/retorno financeiro para o projeto de futuros desenvolvimentos dos
campos do Pré-Sal, abrindo perspectivas para a comercializagdo desse gas no
mercado nacional e internacional.

No contexto mais amplo de tratamento de gas natural bruto rico em COg2, diversas
complicagbes adicionais sdo possiveis pelo cruzamento de condi¢gdes como alta
pressao, alta umidade e alto teor de CO2. Essas condigdes podem acarretar riscos de
comportamento de fase e de condensacao de CO2 nas operagdes de desidratacao
do gas natural em unidades de peneiras moleculares (MS, Molecular Sieves)

acarretando aumento de custos nas operagcdes MS em plataformas oceanicas, como



investigado em Santos et al. (2017). Além disso, pode ocorrer um ataque acido ao
material que constitui o adsorvente, tanto a fase ativa cristalina como o ligante, de
forma que nem todos os adsorventes comerciais podem ser usados nos vasos de
desidratacdo, mas somente aqueles identificados como sendo resistentes ao meio
acido. O alto teor de CO2 e altas pressdes podem levar a perdas do solvente
responsavel por desidratar o gas em processos de absor¢do como aqueles que
utilizam colunas contactoras gas-liquido e TEG como solvente. Por este motivo, uma
importante alternativa a desidratagéo de grandes vazdes de gas natural rico em CO2
com operagdes MS ou colunas de TEG, seria 0 uso de Separadores Supersonicos
(SS) que permitem retirar agua e hidrocarbonetos mais pesados do gas natural
(Machado et al., 2012) dispensando os vasos de peneiras ou colunas de TEG, e
executando o duplo beneficio de enquadramento simultaneo de Ponto de Orvalho de
Agua (WDPA: Water Dew-Point Adjustment) e do Ponto de Orvalho de
Hidrocarbonetos (HCDPA: Hydrocarbon Dew-Point Adjustment). Ambos requisitos a
serem atingidos pelo processamento em larga escala de gas natural em plataformas
offshore (Machado et al., 2012).

1.3. Produgoes geradas nesta tese

O Apéndice A traz a producdo: Supersonic separator for cleaner offshore
processing of supercritical fluid with ultra-high carbon dioxide content:
Economic and environmental evaluation, publicado em revista internacional Qualis
A Journal of Cleaner Production, 234 (2019), paginas 1385 a 1398, doi:
https://doi.org/10.1016/j.jclepro.2019.06.304. Esse é o trabalho mais recente e o mais

importante, pois traz em esséncia a formulagao da pesquisa e a conclusdo que serao
apresentadas nessa tese. Embora alguns dados tenham sido gerados para a
formulacéo final dessa tese e n&do tenham sido incluidos no artigo, dados esses que
levam em consideragdo os diferentes cenarios futuros de transicdo da matriz
energética impactando os precos de venda de Oleo e gas, a produgéo ainda traz a
esséncia da comparacao realizada nessa pesquisa, uma vez que dados foram
gerados a partir de valores que representam aquele que seria o cenario intermediario.
As conclusées, portanto, sdo as mesmas no artigo e nessa tese, embora aqui estejam

mais detalhados.



O Apéndice B traz a produgdo: Carbon Capture and high-capacity supercritical
fluid processing with supersonic separator: Natural gas with ultra high CO:2
content, publicado em revista internacional Qualis A Journal of Natural Gas
Science and Engineering, 66 (2019), paginas 265 a 283, doi:
https://doi.org/10.1016/j.ingse.2019.04.03. Esse € um artigo de grande importancia

produzido durante essa pesquisa. Trata basicamente da aplicagdo da tecnologia
Supersbnica para a especificagcdo de ponto de orvalho de agua (WDPA) e
Hidrocarbonetos (HCDPA), seguida de separacado de CO2 por SS ou por permeagao
em membranas, trazendo a discuss&do sobre algumas alternativas de esquema de
processo envolvendo sempre a tecnologia SS para o servigo de desidratagdo do gas
e especificagao de ponto de orvalho de HCs. Sao considerados, por exemplo, realizar
o reciclo ou ndo dos hidrocarbonetos separados na primeira unidade SS para o
separador de entrada, o uso de turboexpansor para expansao de gas ao invés de
processo Joule-Thompson e a propria separacdo de CO2 por SS ou membranas.

O Apéndice C traz a produgdo Technological Alternatives for Ultra-high CO:
Natural Gas Processing for Offshore Production of Giant Gas Associated Fields,
como trabalho apresentado e publicado nos Anais do Congresso Internacional 75t
Latin American Conference on Sustainable Development of Energy, Water and
Environment Systems — 15t LA SDEWES, 2018. Nesse trabalho foram apresentados
0s primeiros estudos com o uso da tecnologia Supersénica aplicada ao cenario de
tratamento offshore de gas natural contendo alto teor de CO2, sendo entdo um

trabalho prévio para a publicagdo dos dois artigos citados nos ANEXOS A e B.

Por fim o Apéndice D traz a producdo Estudos dos Mercados de GNL, GLP,
Propano e Butano Liquefeitos, visando aproveitamento comercial do gas
natural do Pré-sal, publicado em revista Qualis B3 Petréleo&Gas, 369 (2017). Esse
trabalho traz os primeiros estudos realizados nessa pesquisa de doutorado, tratando
basicamente dos estudos de mercado dos principais derivados do gas natural (GNL,
GLP, C3 e C4) visando o aproveitamento do gas do pré-Sal.



1.4. Organizacao da Tese

A tese que se apresenta esta organizada da seguinte forma: o capitulo 2 apresenta a
revisdo bibliografica sobre o processamento de gas natural e a utilizagédo de
processos para a remog¢ao de contaminantes do gas. O capitulo 3 apresenta o cenario
de trabalho, incluindo as premissas para o projeto conceitual, fluxogramas, utilidades
disponiveis e premissas econOmicas. Todos os aspectos de modelagem das
tecnologias SS e o separador frio (LTX — Low Temperature Extractor) localizado logo
a jusante do equipamento SS, bem como o célculo da velocidade do som em meio
multifasico ndo sao discutidos no presente trabalho, mas podem ser encontrados em
Arinelli et al. (2017) e Medeiros et al. (2017). O capitulo 4 apresenta os sub-
fluxogramas especializados como suporte as principais alternativas de
processamento de GN a serem comparadas com as novas solugcdes de processo
propostas neste trabalho, assunto discutido no capitulo 5, que contém resultados em
forma de tabelas e graficos, enquanto o capitulo 6 traz as principais conclusdes
obtidas nessa pesquisa. Seguem-se, entdo, as Referéncias Bibliograficas (capitulo 7)
e os Apéndices, que trazem as produgbes geradas durante a execugao dessa

pesquisa, apresentadas na sec¢ao anterior.



2.0 GAS NATURAL: IMPORTANCIA, CLASSIFICAGCAO E
PROCESSAMENTO

21. Gas Natural: sua importancia para uma sociedade de baixo
carbono

O crescimento populacional e o aguecimento da economia sao propulsores de uma
demanda crescente por energia, e entre suas diversas formas, por 6leo e gas natural.
A importancia do setor de energia para o desenvolvimento socioecondmico é
inegavel. Hoje no mundo nao se pode imaginar um pais desenvolvido que nao tenha
acesso adequado a fontes de energia. Além disso, é notavel que a matriz energética
de um pais devera ser diversificada e a mais limpa quanto possivel, por razdes
estratégicas, ambientais e do ponto de vista de seguranga no suprimento de energia
(Campos et al 2017).

Nesse contexto, o gas natural é considerado uma fonte de energia muito importante
entre os combustiveis fosseis. O gas produz cerca de metade das emissbes de
diéxido de carbono (CO2) que o carvao produz quando queimado para gerar energia.
O uso de gas do xisto nos EUA ajudou a reduzir as emissdes de CO2 do pais para os
niveis de 1990 (BP 2018). Além disso, o gas € o complemento ideal para as energias
renovaveis, sendo um back-up de baixo custo energético para as inconstancias e a
variabilidade que as geragdes de energia por fontes edlica, solar e hidrelétrica podem

apresentar.

O aumento mais rapido do consumo de recursos naturais motivado pela intensificagao
da economia pode ser identificado claramente, especialmente em paises como Brasil,
Russia, india, China e Africa do Sul (BRICS), que representam cerca de 25% da
massa terrestre do mundo e 40% da sua populagéo (Wu et al., 2017). Desde a década
de 1990, as economias dos paises do bloco BRICS tornaram-se relevantes no cenario
mundial. Esses paises experimentaram um intenso crescimento de sua economia no
momento em que o termo foi criado. Embora paises como Brasil, Russia e Africa do
Sul tenham sofrido o efeito de pre¢os mais baixos das commodities mundiais no final
dos anos 2000, o grupo ainda tem grande relevancia no futuro (Shahrokhi et al, 2017).

Espera-se que China e india se tornem os principais fornecedores mundiais de bens



e servigos manufaturados, enquanto o Brasil e a Russia se tornardo dominantes, da
mesma forma, como fornecedores de recursos naturais, como o petroleo e o gas
(Tong et al 2018).

O gas e as energias renovaveis sdo apontados como alternativas eficazes aos
combustiveis fosseis nos BRICS, ja que a combustdo de carvéo e petroleo contribui
com a maioria das emissdes de CO2 desses paises (Dong et al 2017). Como pode
ser visto na Figura 1, juntos, gas e energias renovaveis podem ser responsaveis por
suprir pelo menos 40% da demanda mundial de energia em 2040 (26% por gas, 14%
por energias renovaveis), no cenario de transigdo 1 que prevé mudangas moderadas
em politicas, tecnologia e comportamento social (BP 2018). Nesse cenario, a
crescente economia mundial requer mais energia, mas o consumo aumenta a uma
menor taxa do que no passado. No Cenario de transi¢cao 2, o pre¢o do carbono sobe
mais rapido do que no Cenario de transi¢gao 1, com politicas que incentivam ganhos
rapidos de eficiéncia energética e troca de combustivel. Nesse cenario, a parcela de
Gas e energias renovaveis em 2040 representara 37% do consumo total de energia,
mas a participagdo das energias renovaveis sera 11% superior a sua participagado no
Cenario de transicdo 1. Embora a participagdo do petroleo seja ligeiramente menor
(25 % no cenario de transi¢ao 2 contra 27% no Cenario de trasigdo 1), 0 maior avango
das energias renovaveis ocorre as custas da participacdo do carvao na matriz
energética mundial (13% no cenario de transi¢cdo 2 contra 28% na matriz energética
atual). Por fim, ha o Cenario de transigéo 3, que corresponde as emissdes de carbono
compativeis ao cenario de desenvolvimento sustentavel da Agéncia Internacional de
Energia, que tem como objetivo limitar o aumento da temperatura global a 2 ° C.
Nesse cenario, que representa mudancas intensas e mais rapidas, a participacao das
energias renovaveis (33%) estara no maximo do consumo total de Energia, com
participacdo do Petrdleo (22%) em segundo lugar, proxima da participagao do Gas
(19%), que ocupara o terceiro lugar, sendo entdo seguido de Carvao (10%), Nuclear
e Hidro com mesma participacdo (8% cada). De forma consoante, Gas (39%) e
Renovaveis (31%), podem suportar a maior parcela de geracéo de eletricidade nos
EUA até 2050, seguido por carvao (17%) e nuclear (12%), segundo proje¢des da US
Energy Information Administration (EIA 2019).
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Figura 1. Consumo de Energia atual e proje¢oes para 2040. (a) Matriz energética
atual; (b) Cenario de transicdo 1 - Mudangas Moderadas; (c) Cenario de
transicao 2 - Pregcos de carbono subindo mais rapidamente que no Cenario de
transicao 1; (d) Cenario de transi¢ao 3 - Desenvolvimento Sustentavel limitando
o aumento da temperatura global abaixo de 2°C. (Adaptado de BP 2018).

2.2, O Pré-Sal e a producio de Oleo e Gas Natural

Nas Américas, alguns paises como o Brasil, o Canada, a Coldbmbia, os Estados
Unidos e o Peru possuem setores energéticos robustos e em crescimento, com
avancos em praticas tecnoldgicas e operacionais. Essas inovagdes permitem o
desenvolvimento da produgéo, por exemplo, de petrdleo tight e shale gas nos Estados
Unidos, areias betuminosas no Canada e reservatérios em alto-mar de
hidrocarbonetos no Brasil (EIA 2014), com produgao de petréleo e gas em campos
localizados em uma area promissora conhecida como Pré-Sal. Essa prolifica area
petrolifera esta localizada na costa sudeste do Brasil, como mostra a Figura 2, com
muitos reservatoérios que hoje contém grande parte das fontes de hidrocarbonetos do
Brasil. As reservas comprovadas do pais chegam a 12,6 bilhées de barris de 6leo e
0,4 trilhdo de metros cubicos de gas (BP 2019).
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Figura 2. Area do Pré-Sal na costa sudeste do Brasil (Adaptado de ANP 2017).

As descobertas recentes do Pré-Sal estdo entre as mais importantes feitas no mundo
na ultima década. As estimativas para a quantidade total das reservas do Pré-sal
variam. Alguns analistas colocam para a extensdao total do Pré-sal reservas
recuperaveis de 6leo e gas em mais de 50 bilhdes de barris de 6leo equivalente,
portanto, quase quatro vezes mais do que as reservas atuais. De Santa Catariana ao
Espirito Santo, sdo cerca de 800 quildbmetros pela costa brasileira (Figura 2). A
distdncia média até o continente é de cerca de 300 quildbmetros e as profundidades,
de 5.000 m ou mais. De inicio, para se chegar aos reservatorios sdo ultrapassados
2.000 m de lamina d agua, uma secdo de 1.000 m de sedimentos e outra de 2.000 m
de sal, mas pode ainda essa distancia total somar 7.000 m ou mais. Entretanto,
tamanho esforgo para colocar essas reservas em produgdo tem sua recompensa.

Espera-se um dleo leve de 6tima qualidade, com 28° API e alto valor comercial.

Juntamente com a possibilidade de um crescimento vertiginoso nas reservas
brasileiras, como mostra a Figura 3 (EIA, 2014), e em sua produgéao de petrdleo e gas

natural, essas descobertas trouxeram uma série de desafios para a PETROBRAS,
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empresa de petréleo nacional que fez as descobertas (Cruz et al., 2017). A
inexisténcia de padrdes a serem seguidos foi um desafio extra, a comecgar pelo tipo
de rocha encontrada nos reservatorios recém-descobertos: em vez de arenitos
turbiditicos (caracteristicos dos pogos pos-sal e ja bem conhecidos pela empresa), no
pré-sal a rocha encontrada foi o calcario microbial, ou microbiolito, formacédo de
carater heterogéneo (PETROBRAS 2008). Por fim, o teor expressivo de CO:2
encontrado nessas reservas € também outro fator importante, em termos de desafio
para a producgao (Araujo et al., 2017a; Araujo et al. 2017b). A PETROBRAS e seus
parceiros se comprometeram a fazer a producao do Pré-Sal sem a emisséo para a
atmosfera do COz2 originario dos reservatorios. Isso traz um grande desafio para o

conceito de processo a ser aplicado nas instalagdes de superficie.

Bilhdes de Barris
350
Estimativas técnicas de fontes recuperaveis de d6leo Shale

300

Estimativas de fontes de d6leo tecnicamente recuperaveis

e ainda ndo descobertas
250

B Fontes de dleo provadas declaradas por org3os
overnamentais
200 e ;
150
100
50
0 . --- i —
Venezuela Canada  Estados Brasil México Argentina Colémbia Equador
Unidos

Figura 3. Reservas nacionais de petréleo e shale-oil nas Américas (Adaptado de
EIA 2014).

Além de questdes relacionadas a corrosdo, demandando o uso de materiais especiais
nas linhas de produgao, € preciso separar CO2 do gas natural na planta de processo
e dar a este componente do gas um destino adequado do ponto de vista ambiental e
comercial, respeitando-se os agravantes relativos as altas vazées de CO2 que estéo
envolvidas. Neste contexto, ha diversas possibilidades hoje consideradas viaveis, em

termos de sequestro quimico de COz2, por meio de conversao quimica em plantas
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flutuantes gigantes, de produgdo de liquidos de valor comercial, como Metanol
(Wiesberg et al.; 2016) e DMC dimetil-carbonato (de Souza et al., 2014).

No contexto do Pré-Sal uma das solug¢des de destinagdo em larga escala de CO2 que
vem sendo adotada consiste na sua reinjegdo em reservatorio (Araujo et al. 2017b).
Além de ser a melhor alternativa econémica para evitar a ventilagdo deste gas de
efeito estufa para a atmosfera, esta agao contribui para Early-EOR — Early Enhanced
Oil Recovery, ou Recuperagao Avangada Antecipada de Petrdleo — pois o COz2
interage com o oleo, diminuindo sua viscosidade, fazendo essa fase fluir com maior
facilidade e consequentemente, aumentando o fator de recuperagao de 6leo (Araujo
et al., 2017a; Araujo et al. 2017b). Este € um método, portanto, que traz duplo
beneficio: dar um destino ambientalmente correto ao CO2 e aumentar o ganho

financeiro do projeto com maior produgao de oleo e gas do reservatorio.

Mazyan et al (2016) descrevem os ganhos com os diferentes métodos para o aumento
dos fatores de recuperagao, como mostrado na Figura 4. Em tempos mais antigos,
na extragdo de 6leo e gas, os métodos de extragéo, que se utilizavam dos chamados
meétodos de recuperacao primarios, apresentavam uma eficiéncia de recuperagao na
ordem de 10%. Ou seja, somente 10% do conteudo era extraido, pela presséo natural
do reservatorio. Apds o declinio da pressdo natural do reservatorio, bombas sao
utilizadas para posteriores extragdes, mas ainda limitado a eficiéncia do fator de
recuperacdo em 10%.

Os métodos de recuperagao secundaria envolvem a injecao de agua em uma certa
parte do reservatorio (em pogos injetores), de forma a forgar o fluxo de gas e 6leo em
diregdo a regido de drenagem, os pogos produtores. Os métodos de recuperagéo
secundaria aumentam a eficiéncia em mais 20%, ou seja, 20% do conteudo do
reservatorio sdo extraidos com esse método, totalizando o fator de recuperacdo em
30% se for considerado que o método primario tenha sido aplicado em uma fase inicial
de producéo.

Mas ¢é possivel aumentar o fator de recuperacdo a até 60%, utilizando os

denominados métodos de recuperagao avancada. Para isso, sdo usados métodos
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térmicos, através da injecdo de vapor no pogo, produtos quimicos e injegao de gas.
O vapor aquecido reduz a viscosidade do 6leo no reservatorio, aumentando a
mobilidade da fase oleosa. A injecdo de produtos quimicos compreende a inje¢ao de
uma mistura densa de polimeros soluveis em agua, que assim como no método
secundario, aumentam o escoamento do 6leo em direcdo aos pocos produtores. A
injecédo de gas pode usar tanto gas miscivel quanto gas imiscivel. Os gases misciveis
dissolvem hidrocarbonetos diminuindo a viscosidade do meio, sendo o CO2 um gas
que apresenta esse comportamento, ao passo que 0s gases imisciveis aumentam a
pressdo da capa de gas (ou seja, a zona segregada de gas que circunda a coluna de
0leo).

Recuperacao Recuperacdo Secunddria Recuperagdo Avangada
Primaria (injecdo de agua) (Injegdo de vapor/Quimica)

rlecuperagéio 10%

Recuperacdo 30% Recuperacdo 60%

(a) (b) (c)

Figura 4. Trés fases de recuperagao de dleo: (a) recuperagcao primaria; (b)
recuperagao secundaria; e (c) recuperagao avangada (Adaptado de Mazyan et
al 2016).

A PETROBRAS possuia a época da descoberta do Pré-Sal, e ainda possui, os direitos
de concessdo de produgdo de uma grande parte dessa area, obtidos por meio de
leilbes de concessdo promovidos pela ANP (Agéncia Nacional de Petréleo e
Biocombustiveis). Nao obstante, comegou a estabelecer parcerias com outras
empresas de petréleo e fornecedores da industria do petréleo. Com o grande valor
que essas reservas representam, pelo oleo de alta qualidade e a quantidade de gas
que contém, foi exigido um desenvolvimento tecnoldgico por parte da empresa, bem
como das empresas fornecedoras e/ou parceiras em diversos projetos, a fim de
vencer os desafios que surgiram para iniciar a produgao dessa prolifera area. Para se
ter uma ideia dos desafios tecnoldgicos da produgcédo nesses reservatorios, basta

perceber que o sal tem uma natureza plastica: conforme ele é perfurado, suas tensdes



15

podem fazer com que o poco se feche, prendendo a coluna de perfuragédo. Uma vez
ultrapassada a fase de perfuracéo, depois de concluido o pogo, os técnicos precisam
descer um revestimento de aco e preencher o espaco entre o revestimento e a rocha
com um tipo de cimento especial. As tensdes do sal podem danificar o aco, e para

evitar que isto ocorra, € preciso escolher materiais adequados e resistentes.

Outros pontos importantes séo as vazdes de 6leo e gas produzidos e a destinacéo e
escoamento dos produtos obtidos na exploragao do Pré-Sal. Ha que se considerar o
quadro atual de mercados nacionais de Gas Natural, Gas Liquefeito de Petrdleo
(GLP), Gas Natural Liquefeito (GNL), Propano Liquefeito (C3) e Butano Liquefeito
(C4), como feito em Cruz et al. (2017). Esta producgao bibliografica comprova que, a
despeito do 6leo ser o componente que traz maior ganho econdémico ao
empreendimento de produgédo do Pré-Sal, o gas natural associado e seus possiveis
derivados comercializaveis no Brasil apresentam um importante papel e devem ser

considerados tanto em aspectos técnicos quanto econémicos.

Em primeiro lugar porque o gas natural € também uma fonte féssil de energia com
bom desempenho ambiental, que tem potencial para ser utilizada na matriz energética
do pais. Segundo, porque ao ser produzido invariavelmente com a produc¢ao de 6leo,
ao gas natural deve ser dado um destino diferente de queima ou simples ventilagéo
para a atmosfera, dentre outros motivos, para atender a requisitos de limites de
queima de gas, 0 quais sdo controlados pelos 6rgdos nacionais reguladores da
producao de 6leo e gas, bem como de controle ambiental. Soma-se a isso o fato de
que a razao gas-6leo (RGO) do Pré-Sal é maior do que a RGO de campos
caracteristicos do Pds-Sal, além da necessidade de separar os contaminantes como
H20, H2S e COg2, e ao final fazer as correntes gasosas (gas natural e corrente rica em
CO2) passar por estagios de compressao, tem-se como resultado o que é mostrado
na Figura 5, ou seja, uma unidade de producgéo do tipo FPSO (floating, production,
storage and off-loading) contendo uma area de convés bem congestionada com a
planta de processo, utilidades, sistemas de seguranca e sistemas de recebimento e

escoamento da producéo.



16

~ - ‘V.‘

Figura 5. Unidade FPSO de produgdo no Pré-Sal (Fonte: Banco de imagens
PETROBRAS).

Mesmo com todos os desafios, a produgcdo de 6leo e gas no Pré-Sal atingiu
sucessivos recordes, desde os primeiros registros de produgao de 6leo, em 2008. A
Figura 6 apresenta os dados da produgao, em barris de éleo equivalente, do Pré-Sal,
comparando-os aos dados da produgao do Pds-Sal e a produgao total no Brasil. Em
Maio de 2019 a producdo de 6leo no Brasil ficou em cerca de 2.731 Mbbl/d e a
produgéo de gas ficou em 117 milhdes m3/d (ANP 2019).
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Figura 6. Evolugao da producao de petroleo do Pré-Sal, comparativamente a
producao de Pés-Sal e produgao total no Brasil (Adpatado de ANP 2019).

2.3. O mercado mundial de Gas Natural

A decisdo dos futuros projetos de desenvolvimento da produgdo do Pré-Sal em
exportar gas ou de forma alternativa, injetar parte ou totalmente a corrente produzida
no reservatorio, devera passar por uma analise econémica do mercado nacional de
Gas Natural. Por sua vez, a analise do mercado nacional devera também levar em
consideragcao o mercado mundial, as perspectivas de producao relacionando-as as
fontes tradicionais de reservatorios de 6leo e gas de boa permeabilidade ou de
origens que demandam mais esforgos de producédo, como Shale Gas obtido a partir
de fratura de reservatoérios de baixas permeabilidades. Também ao consumo, muitas
vezes ligado ao crescimento das economias, por vezes, economias emergentes como
Asia e América do Sul, consumo este influenciado por politicas que incentivam o uso
de energias mais limpas em todo o mundo. Por fim deve-se levar em conta os modais
de transporte para realizar a comercializagdo desse gas. Demonstrando o menor

custo e grande disponibilidade, ha o escoamento via gasoduto. Mas também existem
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limitacbes nesse modal de transporte, principalmente quando se considera o fator
distancia, abrindo perspectivas ao transporte do gas como gas natural liquefeito

(GNL), quando se considera comercializagdes e rotas intercontinentais.

Nesse sentido, a empresa petrolifera British Petroleum publica um anuario estatistico
sobre energia, contemplando dados e analises de abrangéncia mundial — BP
Statistical Review of World Energy. Em sua 682. edi¢ao (BP 2019), ha destaque para
mudancas recentes nesse mercado, que refletem o que esta em sua esséncia:
estabilidade e mercado de energia ndo andam juntas — crescimento e quebras,
recuperagoes e reveses sdo a norma. A natureza dos ajustes ciclicos tem sido afetada
consideravelmente por transigdes de longo prazo que estdo remodelando o mercado
de energia global. Pelo lado da demanda, a mudancga de seu centro de gravidade
para economias em desenvolvimento com rapido crescimento, lideradas por China e
india, mas também influenciada por uma tendéncia de diminuigdo pelo uso da energia
de forma mais eficiente. Pelo lado do suprimento, o movimento secular em direcédo as
fontes de baixo carbono, limpas, lideradas pelas energias renovaveis, direcionadas
pelos avangos tecnoldgicos e necessidade de preservagdo do meio ambiente. Essas
previsdes sdo também confirmadas pelo 6rgdo americano US Energy Infomation

admistration (EIA), conforme pode ser visto na Figura 7.
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Figura 7. Mudangas na demanda de energia, de acordo com a fonte de
suprimento (adaptado de Feygin, 2017).

Em 2016 o consumo de Gas Natural cresceu 1,5% (63 bilhdes de metros cubicos —

bmc), um pouco mais fraco que a meédia dos ultimos 10 anos (2,3%). Nesse mesmo
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periodo a producdo global de gas esteve essencialmente estagnada, 0,3% de
crescimento, correspondente a 21 bmc. Esse foi o crescimento mais fraco de
producédo em 34 anos, reflexo da crise financeira no mercado de 6leo e gas em
meados dos anos 2000, que esteve acompanhada por pre¢cos em queda deste insumo
energético, mas com ligeira elevagdo no ano de 2018, como mostra a Figura 8. O
preco da commoditie gas pelo indice Henry Hub, em 2018, foi 5,7% maior que 2017
(Henry Hub é um ponto de distribuicao de gas natural localizado na Louisiana. Devido
a sua importancia, empresta seu nome a cotagao de precgos para futuros contratos de
gas natural comercializados no mercado de Nova lorque - New York Mercatile
Exchange NYMEX - e swaps OTC no comércio internacional — ICE). Em relagao ao
ano de 2014, ano de maior prego entre os 8 ultimos anos (4,35 $/MMBTU), o preco
de 2018 representa uma queda de 28% (3,13 $/MMBTU). Os mercados europeu e
asiatico estiveram abaixo 20% a 30% a medida que os pregos continuaram a se

ajustar a suprimentos crescentes de gas natural liquefeito (GNL).
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Figura 8. Pregcos de gas natural no mundo de 1999 a 2018 (em $/MMBtu)
(adaptado de Feygin, 2017).

Muito desse desempenho entre os anos de 2012 a 2016 pode ser correlacionado a
producao dos Estados Unidos, onde as quedas no pre¢o do gas (e também do 6leo)

causaram o primeiro declinio na producdo daquele pais desde a revolugcao do Shale



20

gas americano, iniciada nos anos 2000. Por um outro lado, a producéo australiana
teve um desempenho fora da média em 2016, um aumento de cerca de 25,2% (19
bmc), uma vez que plantas de GNL iniciaram sua operagao. Ainda, de uma forma
geral, ha expectativas de aumento no mercado de GNL, com previsbes dos
suprimentos mundiais terem um aumento de cerca de 30% por volta de 2020. Isto é
equivalente a um trem de GNL entrando em operagao a cada dois ou trés meses
pelos 4 anos seguintes a 2016. Em um trabalho de analise dos pregos e mercado de
gas no mundo, Wood (2016) apresentou as ultimas plantas de liquefagdo que
entraram em operagdo, bem como uma previsdo de entrada até 2018 de novas

plantas e ainda projetos que estavam em planejamento.

Ainda, de acordo com Wood, trés eventos ocorridos no primeiro quarto de 2016
trazem consideragdes importantes no desenvolvimento do mercado internacional de

gas natural:

1. Primeiras exportagdes de GNL dos E.U.A a partir de sites de regaseificacéo
convertidos;

2. Primeiras exportagdes de GNL do projeto de larga escala Gorgon (plataforma
noroeste, Australia)

3. Primeiras exportacées de Etano dos E.U.A.

Essas novas unidades de liquefacdo sao interessantes para paises que dependem
do gas, como 0s europeus, que agonizaram por mais de uma década tentando
garantir a seguranga do suprimento deste insumo energético. Chegaram inclusive a
promover a instalagdo de gasodutos de alto custo e problematicos, do ponto de vista
politico, partindo da Russia, Asia Central, Oriente Médio e vindo até de paises da
Africa do Norte.

Entretanto, essas noticias ndo sao tdo boas para as novas plantas de liquefagdo nos
E. U.A., que foram sancionadas tendo como base exportar o gas para Asia a precos

trés vezes maior do que receberao com a venda na Europa.
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A necessidade de importagao de gas que a Europa tem, um mercado sempre grande
e em expansao, combinado ao fato da sua relativa localizacao central em relagcéo aos
grandes supridores de GNL, implica que este continente é constantemente
identificado como um mercado de crescimento natural para GNL. Por um outro lado,
0 acesso que a Europa tem as fontes supridoras de gas por gasodutos,
particularmente da Russia, significa que as exportacbes de GNL devem sofrer uma

ardua competicao.

Ainda analisando 2016, O oriente médio e a China registraram fortes aumentos na
demanda, devido a melhora na infraestrutura e disponibilidade de gas. As maiores
quedas aconteceram na Russia e Brasil, pois ambos se beneficiaram de aumentos

fortes da participagdo da energia hidroelétrica.

Ja em 2018 o consumo de Gas Natural cresceu 5,3% (195 bmc), uma das maiores
taxas de crescimento deste insumo desde 1984. A producio também teve sua maior
taxa, 5,2% (190 bmc). O principal ator foi os E.U.A., que compds mais de 40% do
crescimento da demanda global, e mais de 45% do aumento da producé&o (86 bmc),
que (assim como na produgao de 6Oleo), registrou o maior aumento, em sua histéria,
da producgao anual deste insumo energético. Russia (34 bmc), Ird (19 bmc) e
Australia (17 bmc) foram os paises que se seguiram como os maiores produtores de
gas que contribuiram com o aumento da produgdo mundial. Houve um crescimento
em comercializagdes inter-regionais (30 bmc), ou 4,3%, mais que o dobro da média
em 10 anos anteriores, o que foi proporcionado largamente pela continua e rapida
expansao em gas natural liquefeito (GNL). Os suprimentos de gas na forma
liquefeito vieram principalmente da Australia (15 bmc), EUA (11 bmc) e Russia (9
bmc). A China foi responsavel por quase metade do crescimento das importagdes
de GNL (21 bmc).

Todas as questdes vistas acima podem ser percebidas em um mapa, conforme
mostra a Figura 9 (BP Statisical Review of World Energy 2018), que apresenta uma
visdo dos principais movimentos de comercializagdo de gas no mundo. A

comercializagdo de gas via gasoduto totalizou 805,4 bmc, enquanto via LNG, 431,0



22

bmc, correspondendo, respectivamente, a 65% e 35% de todo o volume de gas
comercializado em 2018. Embora a comercializagdo do gas via LNG ainda seja bem
menor do que via gasoduto, a medida que cresce a comercializagdo do gas natural
liquefeito, aumenta-se a integragdo dos mercados, pois o0 LNG propicia viabilidade
econdmica quando se fala em rotas de escoamento intercontinentais. E também mais
provavel ver uma mudanga em dire¢cao a um estilo de comercializagao mais flexivel
em um mercado mais competitivo, quando este esta mais integrado, ou seja, quando

este tiver maior peso de participacdo de GNL.

Maiores Movimentos Comerciais 2018
Fluxos comerciais mundiaig (bilhoes metros clbicos)

4.7

EUA
Canada
México
B América Central e do Sul
M Europa
| Comunidade de Estados Independentes
M Oriente Medio
m Africa
Asia-Pacifico — Gasoduto

—3 GHNL

Figura 9. Maiores comercializagées de gas natural em 2018 (adaptado de BP
Statisical Review of World Energy 2018).

Ao olhar os mercados consumidores de gas no mundo, ndo ha como deixar de notar
a importancia da Asia. Aguilera et al (2014), estudaram a previsdo de demanda por
gas natural na regido Asia Pacifico em 2030. Como pode ser visto na Figura 10, um
crescimento da populagao nessa regiao, experimentado desde 1965, se correlaciona
ao consumo também crescente de energia. Na verdade, ha tempos o crescimento da
economia da regido Asia-Pacifico foi alimentado pelo uso de carvdo e em uma menor

extensdo, também por 6leo.
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Figura 10. Populagdo e Consumo de energia na Regido Asia-Pacifico (Adaptado
de Aguilera and Ripple, 2013).

Entretanto, espera-se que a importancia do gas natural na matriz energética dessa
regiao cresg¢a dramaticamente, pois o uso do gas natural encontra vantagens quando
comparado ao uso de carvao e 6leo. Primeiro, a infraestrutura desenvolvida para
permitir o estabelecimento de contratos tanto nacionais como internacionais para a
provisao de gas natural traz seguranga energética para a regido. Segundo, os ultimos
desenvolvimentos técnicos na producédo de gas natural que combinam a construgao
de pogos horizontais, seguido de fratura hidraulica, mostraram que é possivel produzir
shale gas a custos economicamente viaveis. Em alguns campos dos E.U.A., a
producao de Shale Gas esta mais barata que o custo médio de desenvolvimento de
fontes convencionais de gas naquele pais. Em terceiro, a producéo de energia a partir
de gas natural leva a menores emissdes de CO2 e residuos quando comparada a
carvao e oOleo. Portanto, isso torna mais facil para a politica do pais que se
compromete a reduzir as emissdes de CO2, atingir as metas de crescimento
alinhadas com maior preservacao do meio ambiente, uma bandeira que tem sido

levantada por diversos paises no mundo, inclusive aqueles da regido Asia-Pacifico.

Aguilera et al concluiram que o gas natural tera um papel vital em satisfazer a

demanda energética na regido Asia-Pacifico. O crescimento do uso do gas natural
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podera reduzir a dependéncia em Oleo e carvédo, e entdo aumentar a seguranga

energeética, reduzir o impacto ambiental e permitir o crescimento econédmico continuo.

Os estudos conduzidos por Aguilera et al indicam que a demanda por gas natural na
regido Asia-Pacifico devera ser suficientemente grande para acomodar fontes de
suprimento da regido e também de todo o mundo. Essa previsao foi recentemente

confirmada nos Estados Unidos (EIA 2017), conforme € mostrado na Figura 11.

Demanda vs Suprimento contratado de GNL - Asia

e,

/ Estimativa de Demanda de GHL p&kra Asia
-

us
Qatar

Australia

Figura 11. Mercado de GNL na Asia (Bcf/d: Bilhdes pés cubicos por dia)
(Adptado de EIA 2017).

Globalmente, o uso de gas natural totalizou 23,8% da matriz energética (BP Statistical
Review of World Energy, 2019). Por sua vez, o uso de gas pelos setores de geragao
de energia e consumo industrial responde em cerca de 80% pelo crescimento no

aumento da demanda global de gas natural (Faramawy 2016).

24. Gas Natural: classificagoes

Gas Natural € uma complexa mistura de constituintes hidrocarbonetos e nao-
hidrocarbonetos que subsiste como gas a condigdes atmosféricas (Mockhatab & Poe,
2012). Tendo sido formado abaixo da superficie, o gas migra através de falhas e
fissuras, até atingir o reservatério que, constituido por rochas porosas, o contém e o
aprisiona. Rochas impermeaveis localizadas na parte superior e nas laterais do
reservatorio se fazem necessarias para que haja uma perfeita selagem de seu

conteudo.
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Figura 12. Reservatérios Convencionais e nao-convencionais de gas natural
(Adaptado de Duncan, 2009).

O gas natural pode ser classificado de acordo com sua origem como Gas
Convencional e Nao-Convencional, bem como por sua composicado quimica
(Faramawy et al 2016). De forma ainda mais abrangente, reservatério convencional
de gas € aquele cuja extragcéo do produto é considerada ser facil, pratica e econémica
em um dado estagio de desenvolvimento tecnologico. Por um outro lado, o gas de
dificil acesso, e consequentemente, pouco atrativo economicamente, € conhecido
como nao-convencional. Entretanto, este ndo € um conceito preciso, pois o gas que
fora considerado como n&o-convencional no passado pode vir a tornar-se

convencional através de novos processos e técnicas (ANP 2010).

2.4.1. Classificagao do Gas pela origem

A) Gas Convencional

O gas convencional ocorre em reservatérios profundos, podendo estar tanto
associado a 6leo cru (gas associado), como também conter pouco ou nenhum 6leo

(gas né&o associado).

e O gas associado coexiste na rocha reservatorio com o 6leo. Pode estar

presente em diferentes formas, como gas em solugao no d6leo (gas dissolvido)
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ou como capa de gas, permanecendo acima da regido onde se encontra o dleo.
O gas associado tem geralmente menor teor de metano, sendo, portanto, mais
rico em constituintes parafinicos de maior massa molar. A corrente de gas (gas
rico) tradicionalmente tem maiores proporgdes de liquidos de gas natural (LGN
ou NGLs, natural gas liquids), que contém produtos C2+. O produto Cs+ é

referenciado como gasolina natural ou condensado de gas.

e O gas nao associado (também chamado de gas de pogo ou gas seco) é
produzido a partir de uma formagao geoldgica que tipicamente ndo contém
muito, até mesmo nenhum, éleo cru ou hidrocarbonetos com ponto de ebulicéo
maior (liquidos do gas) que o metano. Pode conter ndo hidrocarbonetos, tais

como diéxido de carbono (COz2) e sulfeto de hidrogénio (H2S).

B) Gas nao-convencional

Varios tipos de gas nao-convencional sao achados, tais como tight Gas, gas de
folhelho (Shale Gas), em leito de carvao, gas em aquiferos profundos e gas em

hidratos.

e Tight-Gas é o termo, em Inglés, que se refere ao gas natural contido em
reservatorios de baixa permeabilidade que requer o emprego de técnicas
especificas para a sua produg¢ao comercial, tais como acidificacao, fraturas em
formacdes subterraneas e, mais recentemente, utilizagcao de pocgos horizontais

multilaterais.

e Shale-Gas ou gas de xisto, constituido por camadas paralelas facilmente
friaveis, € encontrado em folhelhos de baixa permeabilidade, arenitos
impermeaveis (tight), siltitos, carbonatos arenosos, calcarios e dolomitas. O
metano produzido a partir desses reservatorios ndo é associado a 6leo. O xisto
€ rico em material organico e pode ser encontrado em diversas partes do
mundo. Ha mais de uma década, ele possuia pouca utilidade como fonte de
gas, até que empresas americanas desenvolveram novas técnicas de fraturar

a rocha e perfura-la horizontalmente. E uma das fontes crescentes de gas
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natural, e juntamente com outras fontes, tais como tight-gas e metano de leito
de carvao, irdo constituir uma grande parte da produgao norte-americana de
gas (API 2017), crescendo, de 42% da producédo americana em 2007, para
64% em 2020.

Metano de leito de carvédo, também conhecido como metano de mina de
carvao, € o gas encontrado juntamente com as acumulagdes minerais de
carvao. Historicamente, o gas de carvao tem sido considerado um grande
problema no processo de lavra, uma vez que elevadas concentragdes de
metano em uma mina representam séria ameaga a seguranga dos
trabalhadores. E formado pela agdo de temperaturas e pressdes crescentes no
material organico soterrado, que € vagarosamente transformado em carvao. A
acao de bactérias da origem a um outro tipo conhecido como gas de leito de
carvao biogénico, a partir de carvdes termicamente ainda imaturos. O principal
constituinte do gas produzido a partir de carvdo € o metano, com pequenas
quantidades de etano, didxido de carbono, nitrogénio, sulfeto de hidrogénio e
dioxido de enxofre. O armazenamento nas camadas de carvao ocorre pelo
fenbmeno de adsorcdo, que é fundamentalmente diferente do processo de
estocagem em reservatorios convencionais, onde o gas é estocado sob

pressao nos espagos porosos das rochas reservatorios.

Gas de aquiferos profundos € encontrado durante a migracéo do gas através
de aquiferos, até o reservatério. Portanto, os aquiferos se tornam saturados
com metano. A solubilidade do metano na agua é baixa de forma que a
quantidade de gas no aquifero € influenciada intensamente pela presséo,

salinidade e temperatura.

Hidratos ou clatratos de hidratos, séo estruturas cristalinas de moléculas de
agua ligadas por pontes de hidrogénio, nas quais as moléculas de gas se
encontram aprisionadas. A diferentes condi¢cdes de temperatura e pressao,
todos os gases podem formar hidratos. Os hidratos de metano, conhecidos
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como “gelo que queima”, sdo comumente encontrados em ambientes marinhos
(sedimentos em mar profundo), depositos terrestres em regides polares e
algumas vezes em sedimentos lacustres. Os hidratos tém a peculiaridade de
serem grandes fontes de géas. A dissociagdo de 1 m3 de hidrato a temperatura

ambiente resulta em 164 m3 de metano e 0,8 m? de agua.

2.4.2. Classificagado do gas pela Composigéo

O gas natural pode ser classificado de acordo com o teor de hidrocarbonetos. “Gas
seco” ou gas nao-associado caracteriza-se por ter o metano como maior constituinte
e pouco ou nenhum Ca2+. Ja o “Gas umido” ou gas associado, contém componentes
C2+ em quantidades maiores que 10% e nas condi¢des de superficie forma uma fase
liquida durante a produgado. Por fim, um gas “condensado” tem um alto teor de
hidrocarbonetos liquidos e forma uma fase liquida ainda no reservatorio, durante a
producéo, pelo efeito da deple¢cdo do reservatorio (Mockhatab et al 2012). O gas

natural também pode conter alguns aromaticos como benzeno, tolueno e xilenos.

Os componentes que nao sao hidrocarbonetos podem ser classificados como
diluentes, contaminantes e materiais solidos (Kidnay et al, 2011). Os diluentes s&o
gases nao combustiveis (tais como CO2, N2, He) que reduzem o poder calorifico do
gas (Speight, 2015). Ja os contaminantes sdo componentes que podem causar danos
aos equipamentos da producgao e transporte, além de serem poluentes. Incluem as
espécies contendo enxofre, mercurio e arsénio. Materiais solidos podem estar
presentes na forma de silica (areia) e um p6 negro resultante de processos de
corrosao nas tubulagdes, consistindo basicamente de 6xidos de ferro e sulfetos de
ferro. Entretanto, podem também conter depdsitos de chumbo metalico, 6xidos de
chumbo, sulfetos de chumbo, sulfeto de zinco, sulfato de bario, carbonato de calcio

bem como polénio (Godoy et al, 2005)

O Gas Natural € comumente classificado, de acordo com o teor de liquidos, como gas
pobre ou rico, e se refere a quantidade potencial de recuperacao desses liquidos. O
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termo “liquidos de gas natural” se aplica ao etano e componentes mais pesados do
gas, mas também pode se referir ao propano e componentes mais pesados (caso 0
etano nao seja considerado como tendo valor na produgao de determinado campo ou
na planta de processamento). Para quantificar essa classificagdo, a industria usa o
termo GPM, ou galdes de liquidos recuperaveis por 1000 pés cubicos a condi¢des
standard (Mscf). Portanto, gas natural pobre é aquele que apresenta menos que 2,5
GPM a 60 °F. Gas natural rico apresenta entre 2,5 e 5,0 GPM, e um gas muito rico,
mais que 5,0 GPM.

O gas natural também pode ser classificado de acordo com o teor de enxofre
(geralmente H2S) e CO2 na corrente produzida. De acordo com essa classificagao, o
gas natural pode ser um gas acido ou gas “doce”. O gas doce possui uma quantidade
negligenciavel de H2S, enquanto o gas acido apresenta quantidades inaceitaveis
(mais do que 5 mg/Nm?). O CO2 pode ser tolerado a niveis muito maiores, de 3a 4 %

molar, desde que o poder calorifico do gas de venda esteja satisfatério.

A Tabela 1 apresenta composic¢des tipicas de gas seco e gas umido, muito embora a
composi¢cdo quimica do gas natural varie largamente, sendo resultado do local onde
€ extraido. Exemplos tipicos de grandes variagbes sao os teores de contaminante e
diluente do gas, respectivamente, H2S e CO2, cuja ocorréncia pode variar mesmo
entre diferentes reservatorios na mesma regido, como € o caso do Pré-Sal, que tem
apresentado valores para teores de CO2 com variagdes extensas, podendo chegar

até mesmo a 70% da corrente de gas produzido.



Tabela 1. Composicao geral de gas natural umido e seco

(adaptado de Speight, 2007).

Componente Composicao do gas (%vol)

Umido Seco

Hidrocarbonetos

Metano 84,6 96,0

Etano 6,4 2,00

Propano 5,3 0,60

Isobutano 1,2 0,18

n-butano 1,4 0,12

Isopentano 0,4 0,14

n-pentano 0,2 0,06

Hexano 0,4 0,10

Heptano 0,1 0,80

Componente Composicao do gas (%vol)

Umido Seco

Néao Hidrocarbonetos

Dioxido de Carbono <5

Hélio <0,5

Sulfeto de Hidrogénio <5 ppm

Nitrogénio <10

Argbnio <0,05

Radoénio, Cripténio, xendnio Tragos

2.5. Processamento de Gas Natural

30

Para que o gas natural esteja disponivel para o mercado, ele deve ser produzido,

tratado e transportado. Apds escoamento, desde o pogo de producao até o separador

gas-liquido de entrada na unidade de producéo, o gas deve ser processado de forma

segura e com impactos ambientais minimos antes de poder ser direcionado para os

gasodutos de longa distédncia que o levardo para uso dos consumidores. Embora

algum processamento necessario possa ser realizado perto do pogo (processamento

de campo), o processamento completo do gas natural ocorre em uma unidade de

processamento de Gas Natural (UPGN), geralmente localizada o mais préximo
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possivel da regido produtora de gas natural. O objetivo de uma unidade de
processamento de gas € separar gas natural, liquidos de hidrocarbonetos associados,
gases acidos e agua, condicionando esses fluidos para venda ou disposicao sem
causar riscos ao meio ambiente. A filosofia de processamento depende do tipo de
projeto que esta sendo considerado e do nivel de tratamento exigido, em ultima
instancia, da diferenga entre o gas de alimentacéo e as especificagdes do produto.
Isso determina quais componentes precisardo ser removidos ou recuperados da
corrente de gas (Poe & Mockahatab 2017).

As especificagdes tipicas dos gases do gasoduto sdo mostradas na Tabela 2. As
especificagdes sao para garantir qualidade no produto, ou seja, fornecer um gas
combustivel limpo e seguro para os consumidores. O gas a ser consumido deve
atender aos valores de aquecimento ou as especificacbes de poder calorifico ou
indice de Wobbe, que sdo necessarios para garantir o funcionamento ideal das
turbinas a gas e dos equipamentos de combustdo para minimizar as emissdes. Os
operadores de gasodutos também exigem que o gas produto seja intercambiavel e

similar em propriedades com gas ja existente na tubulagdo.

Tabela 2. Especificagdes tipicas de gas em gasoduto

Caracteristica Especificagao
Teor de agua 4 — 7 Ibm H2O/MMscf de gas
Teor de H2S 5,7-22,9 mg/Sm?
Poder calorifico bruto 35.396 — 44.711 kJ/Sm3
Ponto de orvalho de hidrocarbonetos -10 — 4,4°C @ Presséo especificada
Concentragao de mercaptanas 5,7 — 22,9 mg/Sm?3
Concentragao total de Enxofre 11,4 — 458,0 mg/Sm3
Teor de CO2 2 -4 % mol
Teor de O2 0,01 mol% (max)
Teor de N2 4-5 % mol
Teor total inertes (N2 + CO2) 4-5 % mol
Areia, po, gomas e liquido Nenhum
Temperatura de entrega tipica Ambiente
Pressao de entrega tipico 2758 — 8273 kPa
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Quando o gas é rico em teor de hidrocarbonetos pesados, eles devem ser removidos
para atender a especificagdo do poder calorifico. Os liquidos de gas natural removidos
(LGNs ou NGLs) geralmente podem gerar um valor maior para este parametro do que
gera o gas natural. O etano pode ser usado como matéria-prima para plantas
petroquimicas. O propano e o butano podem ser vendidos como gas liquefeito de
petroleo (GLP). Os componentes C5+ podem ser exportados para refinarias para
compor o blend de formacgdo de gasolina. As caracteristicas de varios tipos de
produtos LGNs podem ser encontradas no GPSA Engineering Data Book (2004). O
LNG C2+, que é denominado LGN "Grau-Y", deve atender as especificacdes
indicadas na Tabela 3. Os liquidos de categoria Y devem estar livres de areia, poeira,
gomas, substancias produtoras de goma, 6leo, glicol, inibidores, amina, produtos
causticos, cloretos, oxigenados, metais pesados e quaisquer outros contaminantes
ou aditivos para o produto usado para melhorar a capacidade de atender as

especificagoes.

Tabela 3. Especificagoes de LGN grau-Y (Mokhatab et al. 2015)
Caracteristicas Especificagdées do produto

Nao exceder 0,5% da corrente total ou 1,5%
do teor de etano na corrente

1% mas. da corrente total ou 10% vol. na
gasolina natural.

Metano, maximo

Aromaticos, max.

Olefinas, max 1 vol%
o I
Dibxido de carbono 500 ppmv ou 0,35% de volume liquido de
etano
. Passar no Teste - 1A/1B - da placa de cobre
Corrosividade o
a 38,8°C
Enxofre total 150 ppm mas.
Destilacdo: Ponto final a 101,325 190°C, maximo
kPa
Agua livre Nenhuma, a 1,7°C
Temperatura do produto 15,6 — 37,8°C

Como ja mencionado, a configuragao e a complexidade da planta de processamento
de gas dependem da composigado do gas de alimentagao e dos niveis de tratamento
e processamento necessarios para atender as especificagdes do produto bem como
os limites de emiss&o ou descartes que serao realizados. Os valores a serem ganhos

com a producao de Liquidos de Gas Natural também podem ser os direcionadores
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para a complexidade do processo, que determina os niveis de componentes LGNs a
serem recuperados. A Figura 13 mostra dois conceitos de planta de processamento
de gas. O primeiro conceito consiste em remover o condensado, 0 enxofre e os
componentes mais pesados para atender as especificagcbes do gas de venda. O
segundo conceito consiste em processar o gas de alimentagédo para a recuperagéo
dos componentes de LGN e assim aumentar as receitas da planta. O gas residual &
tipicamente recomprimido para um gasoduto de venda. Também pode ser enviado
para uma planta de liquefacéo de gas natural para produgéo de gas natural liquefeito
(GNL), para uso como gas combustivel para usinas ou como matéria-prima para

plantas petroquimicas.

Etano

Géas pobre para
venda ! Planta GHL

s

Gis
Produzido

Gis
Produzido

Propano
Condensado Enxofre

Condensado

(a)

Enxofre

(b)

Figura 13. Dois conceitos de processo para plantas de processamento de gas
natural. (a) Planta de especificacao de gas para venda. (b) Planta de produgao
de LGN. (Adaptado de Mokhatab et al. 2015)

O gas produzido pode ser relativamente pobre para uma planta de processamento de
gas, e portanto, este gas pobre pode ser processado pelas unidades de processo com
um esquema como mostrado na Figura. 14. Nesse caso, as principais operagdes do
processo consistem na remogao de gas acido, na desidratagado do gas e no controle
de ponto de orvalho de hidrocarbonetos. Existem outros sistemas de suporte no offsite,
como a recuperagado de enxofre com tratamento do gas residual e producdo de
enxofre, que s&o necessarios para atender aos requisitos ambientais. Se o gas
contém, ainda que pouco, condensado liquido, € necessaria uma unidade de
estabilizacdo de condensado. A rejei¢cao de nitrogénio é necessaria para altos niveis
deste componente na composi¢do do gas de entrada. Outros equipamentos, como
compressores de gas, também podem ser necessarios, e geralmente sdo, pela
necessidade de entregar o gas a uma pressao minima para a malha de escoamento

para o consumidor final.
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Quando o gas de alimentagdo contém uma quantidade significativa de liquidos de
hidrocarbonetos (hidrocarbonetos Cs+) e esta proximo a um mercado demandante de
produtos especificos, existem incentivos econdmicos para produzir o GLP e, as vezes,
etano liquido, como produtos. Adicionalmente, além de sistemas de refrigeragao e
colunas fracionadoras, conforme esquema de processo mostrado na Figura 15, as
facilidades normalmente incluem armazenamento, transferéncia , medicao, além de
um sistema de seguranga para proteger a unidade contra vazamentos ou
derramamento de liquidos. Este tipo de planta € complexo e tem maior custo do que
a simples planta de especificacdo de ponto de orvalho de hidrocarbonetos (Poe &
Mackhatab 2017) .
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Figura 14. Esquema de processo para gas pobre com objetivo de especificar
ponto de orvalho de gas para venda (Adaptado de Mokhatab et al. 2015).
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Figura 15. Esquema de processo para gas rico objetivando maximizar a
recuperacao dos liquidos de gas natural (Adaptado de Mokhatab et al. 2015)

2.5.1. Separadores de Entrada

O gas de alimentagao, vindo dos pogos de produgéo, chega na unidade que contém
a secao de processamento de gas natural, sendo primeiro separado nas instalagdes
de entrada, que tipicamente incluem Slug Catchers, equipamentos de separagéo gas-
liquido e um sistema de protegéo contra alta pressdo. Normalmente, um sistema de
segurancga de alta confiabilidade é instalado na entrada para proteger a planta de

processo de uma condi¢gao de emergéncia.

O Slug-Catcher captura as maiores golfadas liquidas esperadas da operacédo a
montante e, em seguida, permite que elas sejam drenadas lentamente para o
equipamento de processamento a jusante, para evitar a sobrecarga do sistema. O
design do Slug-Catcher pode seguir algo tipo “vaso" ou tipo "flautas". Um Slug-
Catcher de tipo vaso é essencialmente um recipiente knock-out (Figura. 16). As
vantagens do tipo vaso sdo que eles requerem uma area de instalagéao
significativamente menor, sdo de design simples e faceis de serem mantidos. O

coletor tipo flauta tradicional consiste em multiplos tubos longos (finger), que juntos
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fornecem o volume capaz de amortecer as golfadas (Figura. 17). O design do tipo
"flauta" geralmente € menos caro do que o tipo de vaso em operacao de alta presséo
(HP). A desvantagem é o grande requisito de area. E geralmente empregado em

planta terrestre, onde ndo ha restricao de espaco.
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Figura 16. Slug-Catcher do tipo Vaso (Adaptado de Mokhatab et al. 2015).
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Figura 17. Slug-Catcher do tipo flauta (Adaptado de Mokhatab et al. 2015).

Slug-Catchers to tipo vaso normalmente sdo usados apenas se 0s volumes de
liquidos sao estaveis e relativamente pequenos. Quando a vazéao de liquido é incerta
e os volumes de liquido sao potencialmente grandes, a rotina de projeto recomendara

o uso de Slug-Catchers Flauta. E o que acontece em tubulacdes de escoamento de
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gas por longas distancias, por exemplo, tubulagdes que enviam gas de campos de
producdo maritimos, com pouco ou nenhum processamento, para unidades de

tratamento em terra.

Slug-Catchers também servem como um separador trifasico onde o gas, os
hidrocarbonetos liquidos (condensado) e a fase aquosa sédo separados. O gas
separado do Slug-Catcher é direcionado para um separador em alta presséo para
remover qualquer liquido arrastado antes de entrar na se¢ao de tratamento de gas. O
condensado é processado na unidade de estabilizacdo de condensado (geralmente
em unidades de processamento de gas em terra) para reduzir a pressao de vapor e
assim permitir seu armazenamento em tanques atmosféricos. Se o condensado
contiver mercaptanas e outros componentes contendo enxofre, devera ser tratado
(pox exemplo, hidroprocessamento) para atender a especificagao total do enxofre,
tipicamente 50 ppmw conforme requisitos de venda.

A fase aquosa separada do Slug-Catcher é enviada para a unidade de tratamento de
aguas acidas (também em unidades em terra) para remogao de gases acidos e
amoénia. A agua obtida pode ser reciclada para as unidades de processo ou ainda
processada posteriormente (para eliminacdo de d6leo residual) em um sistema de
tratamento de aguas residuais antes do descarte final. A agua produzida tipicamente
contém monoetilenoglicol (MEG), que € usado para controle de formagao de hidratos
nos dutos de producdo ou escoamento localizados a montante. O MEG
frequentemente contém sais presentes na agua da formagdo. Como os sais nao sao
volateis, eles permanecem no glicol pobre durante a regeneragéo, o que pode causar
sérios problemas de corrosao e incrustacédo em equipamentos e tubulagées (Son and
Wallace, 2000). Existem unidades de recuperagao de MEG para remover estes sais
bem como outros contaminantes e assim manter a pureza requerida. O MEG

recuperado é coletado em um tanque de MEG para reinje¢do no Campo de produgao.
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2.5.2. Unidade de Remocao de Gases Acidos

A unidade de remogao de gases acidos (AGRU — Acid-Gas Removal Unit) remove
principalmente os componentes acidos, como o sulfeto de hidrogénio (H2S) e diéxido
de carbono (CO2) da corrente de gas de alimentacéao, para atender as especificagdes
de venda. Para a producdo de GNL, o COz2 deve ser removido para um nivel entre 50
e 100 ppmy para evitar o congelamento no trocador criogénico. H2S deve ser removido
para atender a especificagdo de venda (menor que 10 mg/m3). Além de COS,
mercaptanas e outras espécies organicas de enxofre que contribuem para as

emissoes de compostos contendo enxofre devem ser removidas.

Varios processos estao disponiveis para remover H2S e CO2de Gas natural (Stone et
al., 1996; Clarke e Sibal, 1998). Alguns encontraram ampla aceitagdo na industria de
processamento de gas, enquanto outros estdo atualmente sendo considerados. A
selecdo de um processo de remogao de gas acido pode ter impacto significativo na
economia do projeto, especialmente quando o gas de alimentagdo contém uma alta
porcentagem de gas acido. A presenca de didéxido de carbono e sulfeto de hidrogénio
no gas de alimentagdo também afetara significativamente a eficiéncia térmica do
processo de liquefagdo de gas natural devido ao fato da AGRU ser um processo

intensivo em energia.

Existem trés processos por absorcdo em solventes comumente usados para a
remocgao de gases acidos em plantas de processamento de gas natural: absorgéo
quimica, absorgao fisica e os processos com misturas de solventes (Klinkenbijl et al.,
1999). Existem outros processos, tais como a separagao por membranas, adequada
para a remog¢ao bulk de gases acidos, remogao em leitos fixos (remogao de H2S), e

fracionamento criogénico, embora ndo sejam muito competitivos.

2.5.2.1. Remocao de Gases Acidos por Absorcdo Quimica

Processos de separagéo por absor¢gdo quimica, em que o Hz2S, CO2 e, em alguma
extensdo, COS, sdo quimicamente absorvidos, ndo removerao mercaptanas a niveis
minimos devido a baixa solubilidade desses componentes. A vantagem de um

processo com solvente quimico, como a amina, € que a solubilidade dos aromaticos
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e dos hidrocarbonetos pesados no solvente aquoso € baixa e, portanto, resultam em
menores perdas de hidrocarbonetos. A desvantagem é o seu alto consumo de
energia, tantos nas cargas térmicas pra regeneragéo das aminas bem como em seu

resfriamento.

Exemplos comuns de processos de aminas utilizam solu¢des aquosas de alcoois
aminas tais como monoetanolamina, diglicolamina (DGA), dietanolamina (DEA),
diisopropanolamina (DIPA) e metildietanolamina (MDEA). Com excecgao da MDEA, as
aminas geralmente ndo s&o seletivas e removerao COz2 e H2S do gas. Aminas também
podem ser formuladas por fornecedores de solventes para aumentar sua seletividade
e / ou capacidade de absorcao (Hubbard, 2009). Normalmente, a seletividade da
MDEA em relacdo ao H2S é mais alta em baixas pressées de operagdo, como na
unidade de tratamento de gas residual, mas sua seletividade é significativamente
reduzida a altas pressoes.

Quando usado no tratamento de gases acidos para atender a rigida especificacao de
CO2 em plantas de GNL, a absor¢ao de CO2é muito lenta com MDEA pura, que deve
ser melhorada com um promotor. O mais utilizado em processo MDEA com promotor
€ a metildietanolamina ativada (aMDEA), processo que foi originalmente desenvolvido
pela BASF. O processo aMDEA usa piperazina como ativador na MDEA para
aumentar a absor¢cao de CO2. Desde que a patente sobre 0 uso de piperazina com
MDEA expirou, o solvente pode agora ser obtido de varios fornecedores de aminas,
como Dow, Huntsman e INEOS. O processo também pode ser licenciado por

licenciadores de tecnologia, como BASF, UOP, Shell, Lurgi e Prosernat.

Um processo de amina tipico € mostrado na Figura 18. O gas, contaminado, é
alimentado, pela base, em uma torre contactora com amina pobre, esta ultima
corrente alimentada pelo topo, que consiste em uma se¢ao de absor¢ao com amina
e uma sec¢ao de lavagem com agua. A sec¢ao de absorgdo remove os gases acidos
do gas, enquanto a sec¢ao de lavagem recupera a amina arrastada no gas tratado. A
secao de lavagem de agua reduz o requisito de make-up de amina e minimiza

incrustacdes na unidade de peneira molecular.
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A amina rica, obtida a partir do funto da torre contactora, tem sua presséo reduzida,
em um vaso flash, produzindo um gas residual que pode ser usado como combustivel.
Normalmente, um trocador de calor amina rica-amina pobre é usado para reduzir a
carga da regeneracao. A amina é entdo regenerada com vapor ou outro meio de
aquecimento, em uma torre regeneradora. A amina pobre é resfriada, bombeada e

reciclada de volta a torre contactora.

o
a-c;}. ——@ —+ Para unidade

recuperadora de
— Enxofre

Gas Tratado +

Torre
Regeneradora

Torre

Alimentagao

Bomba booster
Filtro Amina Pobre

Figura 18. Fluxograma de processo para remoc¢ao de gases acidos de gas
natural por absorgao em solugdes aquosas de aminas (Adaptado de Mokhatab
et al. 2015).

Um problema comum no funcionamento de uma unidade de aminas € a formagao de
espuma na torre absorvedora. O gas acido obtido do separador a alta pressao na
entrada da unidade esta no seu ponto de orvalho de hidrocarbonetos, de modo que a
temperatura da amina pobre deve ser controlada com uma margem acima da
temperatura do gas de alimentacéo, tipicamente em uma diferenca de 5°C, a fim de
evitar condensacao de hidrocarbonetos e consequente formacdo de espuma. Nas
areas quentes de deserto, onde agua de resfriamento ndo estd disponivel, o
resfriamento do processo deve ser feito por resfriadores com ventiladores a ar. Na
maioria das areas, € dificil arrefecer o gas de processo abaixo de 65°C. Na torre
absorvedora, a remogao dos gases acidos aumentaria o ponto de orvalho do gas, o



41

que significa que a temperatura da amina pobre precisaria ser elevada ainda mais.
Por outro lado, uma temperatura elevada da amina pobre diminuira o loading de
equilibrio da amina rica, aumentando a taxa de circulagdo da solucdo de amina,
elevando os custos do tratamento e/ou reduzindo sua eficacia. Para permitir que a
absorvedora opere em areas de clima quente, o gas de alimentagdo podera ser
resfriado, o que pode ser feito com o uso de ciclos de refrigeragao a propano. Dessa
forma, haveria a remocédo de hidrocarbonetos pesados, reduzindo seu ponto de
orvalho, o que permite que a torre contactora de amina possa operar a uma

temperatura mais baixa, reduzindo assim a circulagao de solvente.

2.5.2.2. Processos com Solventes Fisicos

Os processos de absorcdo fisica usam um solvente que absorve fisicamente COz,
H2S e componentes de enxofre organico (COS, CS2 e mercaptanas). Os solventes
fisicos podem ser aplicados vantajosamente quando a pressao parcial dos
componentes acidos no gas de alimentagao é alta, tipicamente superior a 50 psi.
Note-se que a capacidade de retengdo de gas acido do solvente fisico aumenta
proporcionalmente com a pressao parcial de gas acido de acordo com a Lei de Henry
e pode ser competitiva em relagdo a processos com solventes quimicos devido ao
maior loading (raz&o gas acido/fase ativa) e menor carga de aquecimento para
regeneragao do solvente. No entanto, os solventes fisicos ndo séo tao efetivos quanto
os solventes quimicos na remogao de gases acidos em baixas pressdes parciais na
carga e podem exigir etapas de processamento adicionais. Dependendo dos teores
de gases acidos, um sistema de tratamento hibrido, tal como unidade de solvente
fisico acoplado com um processo sequestrante de enxofre, pode ser uma escolha

melhor do que um unico sistema de amina (Mak et al., 2012).

Existem varios processos de solventes fisicos comprovados, como Selexol
(licenciado por UOP), Fluor Solvent (licenciado pela Fluor) ou Purisol (por Lurgi). As
principais vantagens dos processos de solventes fisicos sdo que a regeneragao do
solvente pode ser parcialmente conseguida através da redugdo da pressdo na
corrente do solvente, o que reduz significativamente a carga de aquecimento para a
regeneragao. Em alguns processos, como o processo de solvente fisico Fluor (Figura.

19), ndo é necessario aquecimento, pois o0 solvente é regenerado por flash a vacuo
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ou por stripping com gas tratado ou gases inertes. Quando usado no tratamento de
gases a alta pressao, com altos teores de contaminantes, as emissdes de gases de
efeito estufa de unidades de solventes fisicos séo significativamente menores do que

as unidades de aminas.

Alimentagdo
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Figura 19. Processo de absorgao fisica com solvente Fluor (Adaptado de
Mokhatab et al. 2015).

A principal desvantagem da unidade de absorgao com solvente fisico é a co-absorgao
de hidrocarbonetos pesados, o que reduz o poder calorifico do gas tratado. Ao
contrario de uma unidade de aminas, onde o projeto do processo € mais simples, os
projetos de unidades de solventes fisicos sdo mais complexos. A maioria dos
processos de solventes fisicos sdo processos licenciados, portanto, as configuragdes
de processo bem como as condi¢cdes operacionais variam dependendo do solvente
licenciado utilizado. Normalmente, as unidades de solventes fisicos requerem
equipamentos adicionais, como compressores, trocadores de calor (para circuito de
refrigeracdo), strippers e vasos de flash. O reciclo de gas reduz as perdas de
hidrocarbonetos, que, no entanto, também aumentam a circulagao de solvente. Se o
gas tratado for usado para stripping, o gas de topo da regeneradora pode ser reciclado

de volta a torre absorvedora, o que também aumenta a circulagdo do solvente.
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2.5.2.3. Processos com Misturas de Solventes

Processos de solventes mistos usam uma mistura de um solvente quimico e fisico.
Eles sdo usados para tratar gases com alto teor de componentes acidos, ao mesmo
tempo em que realizam uma grande remog&o desses compostos Como 0S processos
que utilizam solventes quimicos. Até certo ponto, essas caracteristicas favoraveis os
tornam uma boa escolha para muitas aplicagbes de tratamento de gas natural. O

processo Shell Sulfinol € um dos processos que utilizam solventes mistos ja provados.

2.5.2.4. Processos de remocao de H2S com Leitos Fixos

Se for necessario ter especificagao de H2S no gas tratado menor que 1 ppm, pode-se
usar um leito fixo para remover os compostos de enxofre. Esse tipo de processo tem-
se tornado comum, sendo exemplo o denominado PURASPEC, licenciado pela
Johnson Matthey. A Clarient também possui um processo similar, e seu produto é
denominado ULTRAFAB. PURASPEC ja foi usado como unidade de polimento a
jusante de uma unidade de tratamento de gas. Quando integrado a uma unidade de
solvente fisico, como o processo FLUOR Solvente, pode ser usado para tratar uma
ampla gama de gases com elevado teor de CO2 sem o uso de calor, minimizando as
emissodes de gases de efeito estufa (Mak et al., 2012) .

Em comparacdo com outras opgdes de processo, o processo com leitos solidos é
caro. No entanto, pode produzir um gas tratado com teores baixos de H2S que n&o
podem ser economicamente alcangado por outros métodos. Quando usado por si s6,
o leito sequestrante de H2S é tipicamente econdmico para alimentagdo com baixo teor
de enxofre, tipicamente abaixo de 500 kg/dia. Para o tratamento de correntes com
maiores teores de enxofre, o sistema de remocado de enxofre com leito sélido pode
ser usado como uma unidade de polimento a jusante de uma unidade de tratamento

de gas com outro processo, como por exemplo, com unidade Claus ou Redox.
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2.5.3. Desidratacao

O gés obtido da Unidade de remocdo de Gases Acidos (AGRU) é alimentado na
unidade de secagem de gas para evitar quaisquer problemas potenciais resultantes
da condensacédo de vapor de agua e consequente acumulo de agua nos dutos,
durante a reinjegao de gas no reservatorio ou no escoamento para a malha de venda.
Essa etapa do processamento do gas € uma das mais importantes, pois o
aparecimento de agua liquida nos dutos, sob determinadas condi¢cbes de pressao e
temperatura, leva a problemas tais como corrosdo, erosado e bloqueio da area de
escoamento pela formagao de hidratos, o que pode ocasionar a parada da unidade

de producao.

Existem varios métodos de desidratagédo de gas natural, incluindo absorgao, adsor¢ao
e resfriamento direto do gas umido. No entanto, os processos de absorgdo que
utilizam liquidos (em geral, etilenoglicois) e os processos de adsorgao utilizando
sélidos (peneiras moleculares, silica-gel e alumina) sdo os mais comuns. O método
de resfriamento direto por expanséo ou refrigeragdo, com injecdo de inibidores de
hidratos, é mais comum quando se tem por objetivo uma redugdo moderada do ponto
de orvalho de agua para escoamento em regides de clima ameno. Varias outras
tecnologias avangadas de desidratagdo (por exemplo, membranas e processos
supersonicos) oferecem algumas vantagens potenciais, particularmente para
aplicagdes offshore devido ao seu design compacto. No entanto, tém aplicacao
comercial limitada. Existem outros solventes que podem remover tanto
hidrocarbonetos pesados como a agua, incluindo DPEG e metanol, mas a remogao
de agua por este tipo de processo é considerada como sendo de carater secundario
e tipicamente ndo pode ser projetada para um maior grau de retirada de agua.

Se a desidratacdo for necessaria apenas para atender a especificagcdo de
escoamento por gasoduto, tipicamente uma concentragdo de agua no gas de 4 a 7
Ib/MMscf (ou cerca de 80 a 140 ppm), qualquer dos processos acima mencionados
pode ser aplicavel. No entanto, o processo tipico de desidratagcdo com glicol é
adequado para atender a especificagao de ponto de orvalho de agua do gas tratado

tdo baixa quanto -40° C e é mais econémico do que a tecnologia baseada em peneiras
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moleculares. Ja os processos de desidratagdo de gas com peneiras moleculares sao
geralmente escolhidos para quando se deseja uma desidratacdo mais profunda,
levando a um teor de agua estritamente pequeno no gas (menor que 1ppm), para
atender as exigéncias do processo de recuperagao de NGL ou produgao de GNL, por

exemplo.

2.5.3.1. Desidratacdo de Gas Natural via Absor¢ao com Glicois

Embora muitos liquidos possuam a capacidade de absorver agua do gas natural, para
fins de utilizagdo comercial em processos de desidratagdo, devem possuir as

seguintes propriedades:

A) Possuir alta eficiéncia de absorgéo;

B) Apresentar regeneracgéao facil e econdémica;

C) Ser Nao corrosivo e nao toxico;

D) Nao apresentar nenhum problema operacional, como alta viscosidade
quando usado em altas concentragoes;

E) Apresentar absor¢do minima de hidrocarbonetos no gas;

F) Nao ser susceptivel a sofrer contaminagao potencial por gases acidos.

Os glicdis sao os liquidos de absor¢do mais utilizados para desidratagéo, pois
fornecem as propriedades que atendem aos critérios de aplicacao comercial. Varios
glicéis sdo adequados para esta aplicagcado. As propriedades dos glicois comumente
disponiveis podem ser encontradas nos sites dos fabricantes. As suas vantagens e
desvantagens podem ser resumidas da seguinte forma (Campbell, 2004b):

e Monoetilenoglicol (MEG): possui alta pressdo de vapor, portanto, séo
raramente usados em contactoras a temperatura ambiente, devido as perdas do
liquido para o gas tratado. Normalmente, é utilizado como inibidor de hidrato uma vez
que pode ser recuperado do gas pela separagao a temperaturas abaixo da ambiente.
E usado na linha de injegdo de glicol no trocador a -28,9 °C a fim de minimizar as
perdas;
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e Dietilenoglicol (DEG): possui igualmente alta pressao de vapor, o que leva a
perdas na torre contactora. O fato da temperatura de decomposicao ser baixa requer
temperatura também baixa na torre regeneradora (entre 157 e 170 °C) e portanto, a
pureza atingida no glicol ndo é alta o suficiente para a maior parte das aplicagdes;

o Trietilenoglicol (TEG): tem, relativamente, uma press&o de vapor menor em
operagdes abaixo de 50 °C. Pode ser regenerado a cerca de 200 °C, obtendo-se
assim uma alta pureza. Um abaixamento do ponto de orvalho em até 65 °C pode ser
obtido com uma versdao melhorada do processo, como acontece no processo
denominado DRIZO.

e Tetraetilenoglicol (TREG): mais caro do que o TEG, mas apresenta menores
perdas de glicol a altas temperaturas na torre contactora. Pode ser regenerado entre
200 e 220 °C.

TEG é o glicol mais utilizado na desidratagao de gas natural. No projeto do processo
de uma unidade de desidratagdo de gas com TEG, a unidade localizada a montante
deve ser considerada, uma vez que a temperatura da corrente de alimentacéo e o
teor de agua presente (o grau de saturagao da corrente) irdo impactar o desempenho
da unidade. Para regides de clima quente, o gas de alimentacao deve ser resfriado a
temperatura mais baixa possivel com agua de resfriamento (ou mesmo fluido de
refrigeracdo).Isto € necessario para assegurar que a temperatura do gas esteja, no

maximo, na temperatura aceitavel para ser alimentado na unidade de TEG.

A Figura 20 mostra o esquema de uma unidade tipica de desidratagao de gas natural
com TEG. Como pode ser visto, o gas natural umido é alimentado através de um
separador de entrada, tipicamente um filtro coalescedor, para remover
hidrocarbonetos liquidos e agua livre. O gas é entdo alimentado na base da torre
absorvedora, onde qualquer liquido residual é ainda removido. Deve ser notado que
hidrocarbonetos liquidos devem ser removidos pois qualquer arraste resultara em
incrustagdes e formagao de espuma na torre. O gas, entéo, flui pela torre em contra-

corrente com TEG, tipicamente em uma coluna com recheio ou pratos.
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Figura 20. Processo tipico de desidratagcao de Gas Natural com TEG

Normalmente, a quantidade de liquido na bandeja é baixa devido a baixa razdo vazao
de liquido/vazdo de gas. Para evitar uma ma distribuicdo do liquido, recheio

estruturado ou pratos valvulados devem ser usados.

O TEG absorvera as moléculas de vapor de agua, sendo que o grau de absorgao
dependente da concentragdo de glicol pobre e da vazdo. Quanto maior a
concentragéo do Glicol apos a regeneragao, mais desidratado saira o gas do topo da
coluna absorvedora. O TEG nao absorvera hidrocarbonetos pesados, no entanto
removera uma parcela significativa (até 20%) dos componentes BTEX. O BTEX é
considerado como compostos orgéanicos volateis, que devem ser incinerados para

atender aos requisitos de emissdes.

O gas natural seco que sai da sec¢ao de absorgéo passa através de um demister e as
vezes através de um filtro coalescedor para minimizar as perdas de TEG. Devido a
vazao de TEG relativamente baixa, ndo ha muita troca de calor sensivel. Dessa forma,

a temperatura do gas seco é quase igual a temperatura do gas de alimentagéo.
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O glicol rico, que sai pelo fundo da torre absorvedora, € usado para resfriar o topo da
torre regeneradora, minimizando o arraste e as perdas de glicol pelos gases que saem
do topo desta ultima torre. O glicol rico tem sua pressao reduzida e entdo alimenta o
vaso flash. O gas obtido do estagio flash pode ser utilizado como gas combustivel

para a instalagao.

O TEG ainda rico é filtrado em filtros de carvdo, aquecido adicionalmente trocando
calor com a corrente de TEG pobre obtida do fundo da torre regneradora, seguindo
para a alimentacdo desta torre. O sistema de filtragem evita que eventuais produtos
de corrosdo da tubulagdo se acumulem na coluna, evitando ainda que
hidrocarbonetos venham a formar coque e incrustem o reboiler. O aquecimento no
reboiler pode ser feito por um aquecedor a chama ou aquecedor elétrico. Um
aquecedor elétrico é preferido, pois evitara problemas de emissao, particularmente
em unidades menores. O vapor de agua e, eventualmente alguns componentes
hidrocarbonetos (principalmente BTEX, se houver), dessorvidos do TEG séao

ventilados a partir do topo da torre regeneradora.

O glicol seco (pobre) é entdo resfriado por meio de trocadores de calor, como ja
mencionados, com o glicol rico; bombeado e resfriado em um ultimo trocador de calor,
geralmente utilizando agua de resfriamento, e retorna ao topo da torre absorvedora,

fechando todo o ciclo.

Existem técnicas de regeneragdo mais apuradas que podem produzir glicol ainda
mais concentrado, visando reduzir ainda mais o ponto de orvalho do gas tratado além
do que é obtido com o processo convencional de desidratagdo com TEG. Ao injetar
gas seco (corrente de stripping gas) na base do reboiler, reduzindo ainda mais a
pressdo parcial da agua e proporcionando agitacdo do glicol no reboiler, a
concentracdo de TEG pode ser aumentada de 99,1% para 99,6% em massa.
Normalmente, uma coluna com recheio localizada abaixo da secado do reboiler é

usada para stripping doTEG.

O processo DRIZO (licenciado pela PROSERNAT) é capaz de regenerar o TEG com
uma pureza maior do que o processo convencional com gas stripping. Stripping com

solvente pode produzir purezas de glicol muito maiores do que stripping com gas e,
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consequentemente, permite que o processo alcance uma diminuigdo do ponto de
orvalho de agua muito maior: diferencas de cerca de 100°C e até maior em alguns
casos. O solvente requerido pelo processo DRIZO geralmente é obtido a partir de
componentes Cs+ (BTEX) presente no proprio gas natural e, na maioria dos casos, o0

processo também capturara alguns hidrocarbonetos condensaveis do TEG.

VAPOR PARA
: INCINERADOR

TORRE
REGENERADORA

ALIMENTAGAD
|Gas saturade)

Tangue Surga
TEG pobre

FILTROD

Figura 21. Fluxograma do processo de desidratagcao DRIZO. BTEX: Benzeno,
tolueno, etilbenzeno e xilenos; CW: agua de resfriamento.

As principais vantagens do processo DRIZO sao que todos os compostos BTEX sao
recuperados do regenerador antes de serem enviados para a atmosfera e ndo é
necessario nenhum gas externo para stripping. A tecnologia DRIZO pode ser
adaptada as unidades de desidratacao existentes, que precisam passar por revamp
para atender aos requisitos de maior pureza de glicol ou para um melhor controle de
emissao de BTEX.

Um esquema de fluxo de processo tipico para o sistema DRIZO é mostrado na Figura.
21. A principal diferenca em relacédo a unidade de TEG convencional é o processo de
separagao proprietario no topo da coluna regeneradora, onde o 6leo é separado da
fase aquosa. A fase aquosa contendo o glicol eventualmente arrastado € direcionada
para a regeneradora. A fase composta por hidrocarbonetos é separada, aquecida,

filtrada e utilizada como gas de stripping para regeneracao de TEG. A pureza do glicol
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pobre pode ser controlada ajustando a quantidade de gas de stripping e a

temperatura de regeneracéo.

Existem outros processos de regeneragao que podem ser usados para melhorar a
pureza do glicol, sem o uso de gas de stripping. Um €& o processo a base de vacuo
para reduzir a presséo parcial da agua no glicol pobre. A outra abordagem que pode
ser aplicada a um sistema de regeneracéo de glicol para atingir maior pureza € o
processo "Coldfinger", que usa um condensador para coletar agua / hidrocarbonetos
da fase vapor do reboiler e remove-los deste equipamento. O processo Coldfinger
pode atingir uma concentragdo de TEG de aproximadamente 99,96% em peso. O
desempenho na especificagdo do ponto de orvalho de agua por varios processos de
desidratacdo com TEG, variando-se o método de regeneracgao, € mostrado na Tabela
4.

Tabela 4. Desempenho dos diferentes processos de regeneracao de Glicol

Processo de Pureza de TEG Diminuigao gio Ponto de
Regeneragao atingida (%) Orvalho de Agua (A°C)
Stripping com gas 99,2 — 99, 98 55,6 — 83,3

VACUO 99,2 -99,9 55,6 — 83,3
COLDFINGER 99,96 55,6 — 83,3

DRIZO 99,99+ 100 - 122,2

2.5.3.2. Desidratacdo de Gas Natural com Peneiras Moleculares

Para a recuperacdo de LGN, as torres desmetanizadora e desetanizadora devem
operar a baixas temperaturas. Isso requer que a agua seja suficientemente removida
para ser evitada a formagéao de gelo e hidratos nas colunas. Se apenas a recuperagao
de propano for pretendida, a coluna de fracionamento opera a uma temperatura mais
quente, a cerca de -50°C. Nesse caso, o uso de TEG na desidratagdo, com
regeneracao pelo método DRIZO, pode ser suficiente. A unidade de TEG & mais
compacta do que a unidade de peneiras moleculares e € mais adequada para o
projeto de sistemas offshore. Entretanto, se a recuperagao de etano for pretendida, a

desidratacdo com peneira molecular sera necessaria (Poe & Mokhatab, 2017).
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As peneiras moleculares s&o a unica escolha para a desidratagdo do gas natural para
os padrbes de processamento criogénico, pois € a unica tecnologia que resulta em
um teor de agua no gas menor que 0,1 ppmv ou ponto de orvalho de agua absoluto
de -100°C. As peneiras moleculares também podem fornecer uma solucédo para a
remogado de dioxido de carbono e compostos de enxofre, tais como sulfeto de
hidrogénio, mercaptanas, COS e outros sulfetos (com exceg¢do do dissulfeto de
carbono) de gas natural e LGNs para especificagbes de saida muito baixas. Esses
sélidos adsorventes podem ser utilizados sejam em uma unidade de desidratac&o
unica na planta ou como uma unidade de polimento dentro de uma combinacao de

processos de tratamento de gas.

A unidade de peneiras moleculares pode ser projetada para remover a agua a 0,1
ppmyv e a maioria das mercaptanas a 2-3 ppmv. Quando peneiras moleculares sao
usadas para remogao de mercaptanas, a agua deve ser removida antes do leito de
remogao dos compostos sulfurados, mas a remocgao de agua e mercaptanas pode ser
realizada em um unico vaso. Nesse caso, as primeiras camadas de peneiras
moleculares removem a agua e as camadas subsequentes de peneiras moleculares
removem as mercaptanas. Geralmente, as peneiras moleculares 4A, 5A e 13X séo
usadas para a remogado de agua, mercaptanas leves e mercaptanas pesadas,
respectivamente. Camadas adicionais de adsorventes especificos também podem
ser usadas para remover tragos de mercurio e para proteger as peneiras moleculares

de shutdowns e contaminantes inesperados (Northrop & Sundaram, 2008).

O projeto da unidade de adsor¢gdo em peneiras para desidratacdo e remogéo de
mercaptanas do gas é baseado em um numero de leitos fixos operando em paralelo,
em ciclos alternados de adsorcao e dessorgao, como mostrado na Figura 22. Numa
operacao tipica, sdo utilizados quatro leitos de peneiras moleculares, com dois vasos
adsorvedores operando no ciclo de adsorg&o ou seja, ha secagem do gas, um vaso
no ciclo de regeneragdo por dessorcdao térmica dos compostos previamente
adsorvidos e o quarto vaso em processo de resfriamento para retomar ao ciclo de
adsorcao seguinte. Cada vaso de peneira molecular esta tipicamente no modo de

adsorgao durante 6 h, seguido de 3 h de aquecimento e 3 h de resfriamento. A cada
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12 h, o ciclo retorna ao mesmo ponto e se repete. Esses valores dos tempos dos
ciclos de adsorgao e regeneragao nao sao fixos. Na verdade dependem da massa de
adsorventes carregada em cada vaso, sendo, portanto, uma escolha do projeto. Nas
unidades maritimas € comum ver projetos em que o ciclo de adsorgao € estabelecido
em 12 h, e o ciclo de regeneragao (compreendendo aquecimento e resfriamento), em
6 h, totalizando, portanto, 18 h para o ciclo de um vaso retorne ao ponto inicial e se

repita.

ALIMENTACAO
(Gas Saturado)

Filtro Blowier
4?@% Vaso K.0.
Resfriador
Peneiras
Moleculares A
Agua
Qﬁquecedur
- . " SAIDA
as para Regeneracdo {Gas seco)

Figura 22 — Unidade tipica de desidratacao de gas por adsor¢cao em peneiras
moleculares.

A operacao em forma de ciclos da unidade de peneiras moleculares impde um
estresse sobre o material que constitui a peneira, o que requer a troca do leito a um
periodo que vai de 3 a 5 anos. As condi¢gdes de operacdo dos ciclos, tais como
vazles, pressoes e temperaturas, e condicdes de regeneragcdo devem ser avaliadas
em um modelo dindmico que pode ser usado para otimizar a operagao de

desidratac&o e prolongar a vida util dos leitos (Mock et al., 2008).

Em plantas onde ocorre a separagao de gases acidos a montante da desidratagao,

se o solvente utilizado na unidade de remogao de gases acidos (AGRU) for um
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solvente fisico ou solvente quimico/fisico misto, uma porgédo significativa das
mercaptanas pode ja ter sido removida, reduzindo assim o requisito de remogéo de
mercaptanas na peneira molecular. Por outro lado, solventes quimicos como DEA,
DGA ou MDEA em solugdo aquosa nao absorvem uma quantidade apreciavel de
hidrocarbonetos pesados e mercaptanas, que devem ser retidos pela unidade de
peneira molecular a jusante. Quando as peneiras moleculares s&o regeneradas, o
gas de regeneragao umido, contendo as mercaptanas, € retornado para a entrada da
AGRU. A concentragao de mercaptanas no gas que alimenta a AGRU ira aumentar
até que a quantidade removida na AGRU seja igual a quantidade de mercaptanas

que chega.

O processo de desidratacdo de gas natural por adsor¢cdo pode ser realizado por
diferentes solidos adsorventes, desde que apresentem afinidade quimica ao
adsorvato (no caso, moléculas de agua) e grande area porosa. Nesse contexto, n&o
somente peneiras moleculares podem ser usadas em vasos de desidratacdo, mas
também Silica-Gel e Alumina Ativada. A principal diferenca entre esses diferentes
sélidos adsorventes esta na capacidade de remogéo das moléculas de agua da fase
vapor, o que pode mudar de acordo com o grau de umidade presente na corrente

gasosa a ser desidratada.

A Figura 23 apresenta um grafico da capacidade de adsorgédo de H20 em fungdo da
umidade relativa do gas. Como pode ser visto, a capacidade de adsorgdo das
peneiras moleculares € maior do que a capacidade de adsorcao da Silica-Gel e da
Alumina para baixos valores de umidade relativa do gas em contato com o sdélido
(para umidade relativa até cerca de 37%). Essa caracteristica faz das peneiras
moleculares adsorventes especialmente preferiveis quando se deseja um valor bem
restrito de umidade no gas tratado. Para esse tipo de adsorvente, no fim do ciclo de
adsor¢cao, quando o gas esta parcialmente desidratado pelas camadas mais
superiores, tem-se a certeza de que as camadas inferiores, ainda bastante ativas,
garantirdo a obtenc&o da especificagdo de umidade. Isso se traduz na diferenga de
especificagao: enquando um vaso carregado com peneira molecular pode especificar
a umidade do gas tratado em valores menores que 1 ppmy, um vaso carregado com

Silica-gel ou Alumina ira garantir valores em torno de 15 ppmy, ndo menos que isso.
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Entetanto, ha que se notar que Silica-Gel e Alumina tém capacidades de adsorcao
maiores que peneiras moleculares quando se considera umidades relativas altas para
0 gas a ser tratado. Isso faz daqueles sodlidos bons materiais para estarem
posicionados como leito de guarda para as peneiras moleculares, ou seja, em
camadas posicionadas acima do leito de peneiras (considerando o sentido do fluxo
de gas do topo para a base do vaso). Além do mais, para processos em que nao seja
necessaria uma especificagao tao restritiva (menor que 1 ppmv), Silica-Gel e Aluminas
Ativadas poderdao ser empregadas, dando como resultado, leitos ligeiramente
menores que os leitos compostos por peneiras moleculares. A requisicdo de
temperatura de regeneragao também é menor. As temperaturas de regeneracgéo de
Silica-Gel e Alumina podem ser 50°C menores que as temperaturas de regeneragao

de peneiras moleculares, dando maior economia ao processo.
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Figura 23. Capacidade de adsorcdao de diferentes soélidos adsorventes em
funcao da umidade relativa no gas a ser tratado (Adaptado de Campbel 2004).
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2.5.4. Especificagao de ponto de orvalho de Hidrocarbonetos/Recuperacao de
LGNs

A recuperagao de componentes conhecidos como liquidos de gas natural (LGNs) em
gas nao s6 pode ser necessaria para o controle do ponto de orvalho de
hidrocarbonetos (para evitar a formagédo de uma fase liquida durante o transporte),
mas também produz uma fonte de receita. Independente do incentivo econémico, o
gas geralmente deve ser processado para atender as especificacées para tranporte
de forma segura e para combust&o. Portanto, a lucratividade de recuperagao de LGNs

nao € o unico fator na determinag&o do grau de extragdo de LGNSs.

A unidade de recuperagdo LGNs pode ser projetada para recuperagao de propano ou
recuperacao de etano. Para flexibilidade operacional, o processo de recuperagao de
LGNs pode ser projetado para recuperagéo de etano ou rejeicao de etano quando as
margens sao baixas. Outra alternativa é projetar a unidade para recuperagao de
propano que pode também ser operada com recuperacao de etano. Mais detalhes

sobre os varios processos de recuperagao de LGNs s&o discutidos a seguir.

2.5.4.1. Absorcéo Refrigerada (com 6leo)

O processo de absorgao refrigerada, que utiliza uma corrente de 6leo para absorgéao
de LGNS, foi desenvolvido no inicio da década de 1910 e foi utilizado exclusivamente
até a década de 1970. A unidade de absorgao usa um 6leo pobre para absorver os
componentes C3+, seguido de uma torre desetanizadora e uma coluna para
regenerar o Oleo rico. Produtos como propano e butano podem ser obtidos. O

esquema de processo tipico de absorgao refrigerada é mostrado na Figura 24.
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Figura 24. Processo tipico de absorgao refrigerada (Refrig: refrigerante; CW:
agua de resfriamento) (Adaptado de Campbel 2004).

Para permitir que a unidade funcione a baixas temperaturas, o gas de alimentacao
deve ser injetado com solugdo de etilenoglicol (caso ndo tenha sido previamente
desidratado) para evitar a formagao de hidratos nos permutadores de calor. O gas de
alimentacgao é resfriado por refrigeragdo com propano e separado num separador frio,
tipicamente a cerca de -17°C. O liquido separado é enviado para a torre
deetanizadora, enquanto o vapor separado € encaminhado para a torre absorvedora
operando a cerca de 400 psig (2758 kPa). O 6leo pobre refrigerado € usado para
absorver os componentes C3 + do gas de alimentag&o, produzindo um gas residual
e um produto de fundo rico em propano, que é enviado a torre desetanizadora. Esta
torre opera a uma pressao mais baixa, tipicamente a 200 psig (1379 kPa), produzindo
um gas rico em etano e metano e um produto de fundo contituido pelo dleo rico

contendo os componentes C3+.

O produto de topo da torre desetanizadora € comprimido para o gasoduto do gas para
venda ou usado como gas combustivel. O produto de fundo € ainda processado em
uma terceira torre, que gera o Oleo pobre para ser reciclado de volta a torre
absorvedora e um destilado de topo com os componentes C3-C5. Esta ultima corrente
pode ser fracionada em uma torre depropanizadora, que produz como produto de

topo o propano e como produto de fundo, C4+.
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Um processo tipico de absorgéo refrigerada pode atingir 50 a 60% de recuperacéao de
propano, dependendo da composicdo do gas de alimentagdo. Devido a grande
quantidade de equipamentos e a complexidade do processo, 0s processos de
absorcao refrigerada ndo sdo competitivos em relagdo as plantas baseadas em

expansao e raramente sao usados hoje em dia.

2.5.4.2. Processo Joule-Thompson

Se a alimentacio estiver disponivel a uma alta pressédo ou a pressao supercritica, a
prépria pressdo do gas produzido pode ser usada para gerar resfriamento pela
expansao isentalpica através de uma valvula, processo conhecido como Joule-
Thompson. A temperatura ambiente, todos os gases exceto hidrogénio, hélio e nednio
resfriam-se sob a expansao Joule-Thompson (JT). O efeito do resfriamento causara
a condensagdo de hidrocarbonetos pesados, gerando um esquema de
processamento conforme pode ser visto na Figura 25. Se o gas nao estiver isento de
agua, a injegao de glicol é normalmente necessaria para evitar a formagéao de
hidratos. Alternativamente, o gas de alimentagc&o pode ser seco usando o sistema de
desidratacdo com TEG.
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Figura 25. Processo tipico de especificacao de ponto de orvalho de
hidrocarbonetos usando valvula Joule-Thompson (Adaptado de Campbel 2004).
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Conforme mostrado na Figura. 25, o gas seco da unidade de desidratagcdo com TEG
€ previamente resfriado com o vapor obtido do separador frio, em um trocador de
calor casco e tubo gas / gas. O gas refrigerado tem sua pressao reduzida usando uma

valvula Joule-Thomson (JT), produzindo um condensado liquido no separador frio.

A pressdo do separador frio normalmente € mantida entre 4136 e 4826 kPa,
dependendo da composicdo do gas de alimentacdo. Uma alta pressdo neste
separador reduzira a poténcia necessaria de recompressao e, por consequéncia, o
custo operacional da planta. No entanto, a alta pressdo também torna a separagao
de fases mais dificil, exigindo um separador maior. Para fins praticos, a pressédo do
separador deve permanecer em 10 a 20% abaixo da pressao critica da mistura de

gas.

O liquido do separador frio € posteriormente processado em uma torre estabilizadora,
que separa metano do LGN, sendo a corrente de metano recomprimida para o
gasoduto de venda. A torre estabilizadora é aquecida com vapor ou um meio de calor
para produzir um LGN de grau Y, que deve atender as especifica¢cdes da Tabela 3.
Esta torre geralmente opera entre 689 e 1379 kPa. A pressdo da estabilizadora é
selecionada com base na composicdo liquida de LGN. E desejavel operar a uma
pressao mais alta possivel para minimizar o custo de compressao do gas. No entanto,
a alta pressédo também aumenta a temperatura do ponto de bolha do produto de fundo
da estabilizadora, que exige um reboiler maior ou também pode resultar em
degradacao térmica. Portanto, a pressao da estabilizadora deve ser otimizada para
minimizar a compressdo enquanto mantém um permutador reboiler de tamanho

razoavel.

Em muitas unidades de especificagdo de ponto de orvalho, os processos JT sdo os
mais comuns. Eles podem ser adquiridos como unidades padronizadas, de baixo
custo. Com uma queda de pressdo adequada, podem ser produzidas temperaturas
relativamente baixas e ainda suficientes para atingir a especificagdo do ponto de

orvalho de hidrocarbonetos do gas e deixa-lo adequado para venda.
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2.5.4.3. Processos com Refrigeracdo a Propano

Se o gas de alimentagao for fornecido com baixas pressdes, ndo havera pressao
suficiente para operar um processo JT. Nessa situagao, o gas de alimentagédo pode
ser refrigerado usando refrigeragdo com propano. A configuragdo do processo, como
mostrada na Figura 26, € semelhante ao processo JT com a excegéo de que a valvula
JT é substituida por um trocador de calor que faz parte de um circuito fechado de
refrigeracéo, onde o principal fluido é o propano. E utilizado um trocador de calor do
tipo kettle, onde o propano liquido e refrigerado, é alimentado pelo lado do casco do
trocador. Ao se evaporar no casco, o propano absorve calor latente da corrente de
gas natural que escoa pelos tubos, trazendo como resultado os hidrocarbonetos
pesados serem condensados pelo resfriamento experimentado pelo gas. O nivel de
liquido no trocador kefttle pode variar para controlar a temperatura do separador frio
que vem a juzante e para onde escoa o gas natural resfriado, onde ocorrera a

separacgao dos hidrocarbonetos liquidos formados do gas residual.
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Figura 26. Esquema de processo de especificagdo de ponto de orvalho de
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Campbel 2004).
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Figura 27. Circuito de propano para refrigeragao (Adaptado de Campbel 2004).

O esquema tipico do circuito de refrigerante com propano pode ser visto na Figura 7.
A partir da vaporizacao no trocador kefttle, o propano €& comprimido, por exemplo
atingindo a pressao de 1750 kPa, pressao na qual pode ser condensado a 50°C, o
que pode ser atingido em um resfriador a ar ambiente. O propano liquido é acumulado
em um vaso e a partir da expansao em uma valvula JT, pode atingir uma temperatura
de cerca de -35°C para uma pressao ligeiramente acima da atmosférica, por exemplo
a 140 kPa. Por consequéncia, uma parte do propano vaporiza durante o processo de
expansdo. Como interessa mais a fragdo liquida de Cs para resfriar a corrente de gas
natural, pois o calor latente na vaporizagao do Cs tera maior poder de refrigeragao do
que o calor sensivel do vapor resfriado que sera aquecido, a expansao na Valvula JT
pode ser feita em duas etapas. Entre uma etapa e outra de expansao, o vapor de C3
gerado na primeira expansdao pode ser separado, em vaso chamado Flash
economizador, e direcionado para a sucgao do 2° estagio de compressao, gerando

economias no gasto de compressao do circuito (Campbell 2004).
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2.5.4.4. Recuperagao de LGNs com Turboexpansao

O termo "Turboexpansor" refere-se a uma maquina expansora/compressora como
uma unica unidade. Consiste em dois componentes primarios, a turbina de expansao
com fluxo de entrada radial e um compressor centrifugo, integrados em uma unica
montagem compatilhando o mesmo eixo. A turbina de expansao € o componente de

poténcia e 0 compressor € o componente acionado.

Nos processos criogénicos de recuperagao de LGNs, o turboexpansor desempenha
duas fungdes diferentes, mas complementares. A principal fungdo é refrigerar a
corrente que alimenta a unidade. Isso é atingido na extremidade da turbina que
expande o gas isentropicamente, extraindo dele a entalpia, fazendo com que ocorra
0 abaixamento da temperatura. A outra fungéo é usar a energia extraida para girar o
eixo e conduzir a extremidade do compressor do turbocompressor, que entao, tem a

funcao de recomprimir o gas residual.

A primeira unidade turboexpansora foi construida em 1964 para recuperacédo de LGN
na cidade de San Antonio, Texas. O gas era fornecido a uma pressao de 4826 kPa,
tendo a presséao reduzida para cerca de 2068 kPa antes que fosse alimentado na torre
demetanizadora. Metanol era injetado na unidade para inibir a formagao de hidratos.

Até entao, a recuperagao de GLP era feita, principalmente, por absor¢ao refrigerada.

A primeira patente do processo de turboexpansao foi emitida para Bucklin (Fluor) em
1966. O esquema de processo € mostrado na Figura 28. O conceito era usar um
turboexpansor para gerar refrigeragdo em vez da valvula JT, que € um método de
resfriamento menos eficiente. O gas de alimentacdo é pré-resfriado pela corrente de
topo da torre desmetanizadora, sendo a corrente de liquido que se forma, separada
em um vaso frio a alta pressao (HP). O vapor separado tem a pressao reduzida (pelo
lado do expansor) no turboexpansor e é alimentado na parte superior da torre
desmetanizadora, assumindo entdo a funcdo de corrente de refluxo. O liquido
separado no vaso HP passa por valvula de expanséo e segue para o separador frio
a baixa pressao (LP). O liquido separado deste ultimo vaso é adicionalmente

expandido e usado também para pré-resfriar o gas de alimentagdo antes de ser
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alimentado em uma parte inferior da torre desmetanizadora. O produto do fundo da
torre € aquecido com vapor para controlar o teor de metano, e assim, obter LGN de
grau Y (conforme Tabela 3). A corrente de topo da torre desmetanizadora, apds unido
com o vapor obtido do vaso frio LP, pré-resfria a corrente de alimentacao da unidade
e, apods compressao pelo lado compressor do turboexpansor (aproveitando portando
a energia obtida da expansao experimentada pelo gas no lado do expansor), segue
para o gasoduto de exportacdo de gas natural, tendo como destino ao mercado

consumidor.
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Compressor de Expansor -
gas residual Compressor
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Figura 28. Fluxograma tipico do primeiro processo de recuperagao de LGN com
turboexpansao (Bucklin, 1966) (Adaptado de Campbel 2004).

As unidades anteriores de recuperagcao de LGN nao tiveram os beneficios do
permutador de calor a placas compacto e soldado, tendo aluminio como material de
construgdo (compact brazed aluminum heat exchanger), e exigiram varios
permutadores de calor casco e tubo para atingir os niveis necessarios de refrigeragao.
Mesmo com um extenso esquema de integracdo energética, a alta recuperagao de
LGN ndo podia ser alcangada. Outra limitagcdo dos projetos de turboexpansores
anteriores era a baixa taxa de expansao, que exigia dois expansores operando em
série para alcangar uma alta taxa de expansao. Uma maior taxa de expansao geraria

mais refrigeragdo, o que era necessario para a alta recuperacéo de LGN.
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O esquema de fluxo de processo de uma unidade de recuperagao de LGN tipica de
turboexpansor construida ja na década de 1970 € mostrado na Figura 29. O processo
usa dois conjuntos de expansores-compressores que funcionam em série e varios
separadores para produzir varios fluxos de liquidos que sao alimentados em
diferentes locais na torre demetanizadora. O processo também requer refrigeracéo a
propano para complementar a refrigeracdo do gas de alimentagédo. O processo de
recuperacdo de LGN poderia atingir cerca de 70% de recuperagado de etano e
normalmente era baseado em uma alimentagao gas relativamente rico, em cerca de
6550 kPa. A maioria dessas plantas de recuperacdo de LGN ainda estdo operando,
mas processam um gas mais pobre, a medida que ocorre uma deplecdo do
reservatoério. O gas mais pobre tem um impacto no nivel de recuperagéo de LGN. As
areas de troca térmica dos permutadores de calor ndo sdo mais adequadas, e o0s
expansores comegam a operar com menor eficiéncia. Consequentemente, a

recuperacao de etano cai para cerca de 55%.

Compr. expor. no. 1 —‘L’Compr. expor, no. 2
— i

¥
Gasoduto [j:ﬂ E.:.:J |
exportagdo 3 T
s g
Compressor de :
gas residual

Gas de
Alimentagdo
{=ecD)

Torre
Demetanizadora

Y

Bomba de
refluxo

i

1o. separador 20, separador 40. separador

C2+LNG
4

Jo. separador 50. separador

Figura 29. Fluxograma tipico de unidades de recuperaciao de LGN com
turboexpansor (Adaptado de Campbel 2004).

As principais contribuicdes para o sucesso das plantas de recuperacdo de LGN de
hoje sdo os turboexpansores e os trocadores de aluminio a placas. A aplicagao de
turboexpansores na industria do gas natural comegou no inicio da década de 1960,
sendo seguida pelo desenvolvimento e aplicagao dos trocadores de aluminio a
placas. Configuragdes mais modernas, como a que pode ser vista na Figura 30, se

baseiam em turboexpansores, trocadores de aluminio a placas e diversas correntes
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de refluxo, contendo outras variagdes como o numero de colunas. Tipicamente, na
Figura 30 é mostrado o processo com duas colunas, na qual a primeira atua como
uma coluna absorvedora, recuperando a maior parte dos componentes que fazem
parte do LGN, e a segunda funciona como torre demetanizadora, quando o objetivo
da planta é a maior recuperagao de etano, ou deetanizadora, quando o objetivo da

planta passa a ser uma maior recuperagao de propano.
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Figura 30. Processo de Recuperagdo de LGN com duas colunas e Refluxos,
utilizando turboexpansao (Mak, 2005) (Adaptado de Campbel 2004).

2.5.5. Processos de Separacdo com Membranas

Um modulo de separagao por membranas constitui-se em um sistema de permeacéao
de espécies pela barreira fisica definida por uma membrana fina e densa (skin-dense),
gerando duas correntes, conhecidas como retido e permeado (Figura 31). O principio
fisico utilizado é conhecido como permeagao em membranas. As membranas podem
ser definidas como barreiras seletivas ao transporte de matéria entre duas fases,
restringindo, total ou parcialmente, o transporte de massa ou de espécies quimicas
presentes nas fases, tendo como forgas motrizes os gradientes dos potenciais
quimico e elétrico. Estes contemplam as principais for¢as envolvidas, ou seja,

gradientes de pressao, concentragéo, temperatura ou elétrico.
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Figura 31. Representacao de processo de remog¢ao de CO2 de gas natural via
permeagao em membranas.

As membranas permitem a separacao de diferentes moléculas baseadas nas
diferencas de permeabilidade dos componente no material. As moléculas se
dissolvem e difundem através das membranas em velocidades diferentes, o que
permite a separagdo. Como exemplo, pode-se citar o gas carbdnico (CO2) e o metano
(CHa4): o primeiro permeia a membrana aproximadamente 30 vezes mais que o
segundo. As diferentes pressdes parciais dessas espécies fornecem a forga motriz
para o transporte e, como a mistura gasosa flui ao longo da superficie das
membranas; os componentes que possuem uma maior permeabilidade passam
preferencialmente através da membrana, deixando para tras os demais
componentes. Trata-se de um processo bastante atrativo para uso offshore, dada a
sua simplicidade de operagao e manutengao (nao possui partes méveis); robustez e

custos atrativos, especialmente em correntes com alto teor de COa.

Em se tratando de separacédo de gases, algumas caracteristicas principais devem
ser avaliadas como a composi¢ao e a afinidade quimica com as membranas, sendo

estas determinantes na permeabilidade e, por consequéncia, na seletividade.

O fluxo (J) através de uma membrana, de modo simplificado, pode ser entendido

como:
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Onde:
P;: Permeabilidade do componente i
AP: Queda de presséao através da membrana

l: Espessura da membrana

Definida também como coeficiente de permeabilidade (P;), o produto do fluxo de gas
gue permeia a membrana dividido pela diferenca de pressdo que ha através da
mesma, e ainda levando em consideracado a espessura da membrana, € resultante
da multiplicagdo da solubilidade (S) pela difusividade (D). A seletividade de um
determinado componente , em condi¢des ideais, é entdo dada pela relagcédo entre os
coeficientes de permeabilidade entre os componentes em questao, como na Eq. (2).

_Pa

oy =22= (2) ()

Onde

aa: Seletividade do componente A em relacéo a B

P, :  Permeabilidade do componente i na membrana
Si: Solubilidade do componente i na membrana
D: Difusividade do componente i na membrana

A corrente que ndo permeia a membrana é conhecida como retido. No caso da
aplicagao na separagao de CO2 de gas natural, € uma corrente pobre em CO: e rica
em hidrocarbonetos, principalmente em CH4 e nos hidrocarbonetos mais leves, uma
vez que a entrada das membranas devera ter um ponto de orvalho de hidrocarbonetos
especificado (geralmente, em 10°C a 5000 kPa). A corrente retido segue para
compressao para ser exportada, ja que podera ter a especificagdo para o teor de CO2
(menor que 3%) atingida. Parte ainda do retido pode ser usado para gerar energia na
prépria unidade de produgéo, sendo direcionado para turbogeradores. Grande parte
do COz2 que permeia a membrana, bem como uma parcela de CH4, gera uma corrente

rica em COg, tipicamente na faixa de 80% deste componente acido, conhecida como
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permeado, a qual pode ser direcionada para reinjecdo no reservatorio para fins de
EOR.

As membranas de permeacgéo de CO2 sao tipicamente feitas com polimeros vitreos,
que apresentam alta seletividade ao CO2. Um exemplo de polimero utilizado nessas

membranas é o acetato de celulose, embora possam ser usadas as poliimidas.

Na atualidade, polimeros sdo os materiais dominantes em membranas para
separagdo de gases, devido a facilidade de sintese utilizando morfologias
assimétricas, resultando na obtengdo de modulos de membranas de alto fluxo,
adequados para aplicagcbes de grande escala. Varios moédulos de membranas
poliméricas foram comercializados até a presente data. No entanto, devido ao
desempenho dos materiais poliméricos existentes, aliado a deficientes estabilidades
quimica e térmica, e ainda efeitos de plastificagdo acentuada (perda de desempenho
causada por modificacdes na estrutura do polimero, em consequéncia, por exemplo,
de fugacidade ou pressao parcial de CO2 acima do limite), seu uso nas aplicagdes de

separagao de gases ainda ¢ limitado (Kim and Lee, 2013).

O coeficiente de solubilidade esta relacionado com a afinidade entre um gas e a
membrana polimérica, e isso influencia a permeabilidade e seletividade de
membranas de polimeros elastoméricos, que geralmente tém uma baixa seletividade
difusional. Separar gases controlando a solubilidade do gas em membranas
poliméricas € uma maneira atraente para melhorar a separacédo de COz2, uma vez que
as membranas constituidas de polimeros elastoméricos geralmente tém alta
solubilidade de CO2 relativamente a hidrocarbonetos e, portanto, uma alta
solubilidade diferencial — seletividade. Entre os polimeros elastoméricos, os polimeros
a base PEO (poly ethylene oxide ou poli-6xido de etileno) foram desenvolvidos para
melhorar a solubilidade de CO2 (Kim and Lee 2013). PEO tem ligagbes éter que
geralmente possuem fortes interagbes quimicas com o COz2, resultando em um alto
coeficiente de solubilidade. No entanto, as membranas PEO possuem propriedades
que reduzem a permeacao de gas e desempenho de separagao. Assim sendo, PEOs
reticulados (crosslinked PEOs - XLPEOs) foram investigados para evitar a

cristalizagdo e aumentar a permeabilidade ao CO2. Eles mostraram uma
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permeabilidade ao CO2 de 420 barrer [1 barrer = 3,35.10"'® mol.m/(m? s Pa )], com
uma seletividade CO2/CH4 de 18 a 35°C e 10 atm.

Outro aspecto importante trata da difusividade. A difusividade do gas e a seletividade
de difusdo em membranas poliméricas s&o especialmente regidos pela rigidez da
cadeia e pelo volume livre nas estruturas poliméricas, entre outros fendbmenos. Em
particular, membranas de polimero vitreo tendem a apresentar vazdes de difusido
baixos, porque ocorre a difusdo do gas através destes espacos entre as cadeias
poliméricas, conhecidos como elementos de volume livre ou cavidades. Polimeros
vitreos tipicos sao conhecidos por serem materiais com pequenos elementos de
volume livre devido a estrutura rigida que possuem. Entretanto, alguns polimeros
vitreos com volumes livres relativamente adequados, como poliimida (P1), acetato de
celulose (CA) e polissulfona (PSf) foram desenvolvidos para a separagdo de gases
nas ultimas trés décadas, por possuirem permeabilidade e seletividade adequadas a

separagao de gases.

Ha ainda esforgos para se produzir outros materiais para a fabricagdo de membranas,
tais como a aplicagdo de materiais ceramicos para produzir membranas ceramicas.
Apesar de membranas poliméricas serem amplamente adotadas para a separacao
de CO2 de gas natural para a producao de correntes para injecdo em pogos
objetivando EOR, o desempenho € ainda deficiente em termos de seletividade de COz2
e durabilidade da membrana, que sao reconhecidos como questdes técnicas de
grande relevancia. Por causa da baixa seletividade de CO2 sobre hidrocarbonetos e
outros gases, a corrente de CO:2 produzida pela membrana polimérica muitas vezes
contém CH4 e/ou N2 em certa medida. Isso pode causar diminuigdo na recuperagao
incremental de 6leo por COz2 injetado para EOR devido a redug¢ao da miscibilidade de
COz2 com o 6leo. Além disso, tais impurezas exigem poténcia extra de compresséao e

diminuem a eficiéncia do sistema de compressao de CO2 (Okazaki et al 2019).

Okazaki et al reportam sucesso na fabricagdo de membranas ceramicas, constituidas
basicamente por zedlita DDR. Essa estrutura de poros elipticos de tamanho 0,36 nm
por 0,44 nm, apresenta poros que sdo maiores que o didmetro cinético de CO2 (0,33

nm) e menores que CH4 (0,38 nm). Portanto, ao estar em contato com a mistura CO2-
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CHa4, as moléculas de CO:2 atravessam preferencialmente a membrana, o que permite
uma separagao eficaz dos componentes. Estes autores conseguiram produzir a
membrana em escala de laboratério e em escala industrial, uma estrutura monolitica
cilindrica, de 180 mm de didmetro, 1000 mm de comprimento, tendo uma éarea
superficial de 12 m2. A tabela 5 apresenta os dados dimensionais das membranas
preparadas em escala de laboratério e em maior escala, que podem ser vistas na
Figura 32.

Tabela 5. Dados dimensionais da membrana ceramica.

Membrana Escala de Laboratorio Escala Industrial
Diametro externo mm 30 180
Comprimento mm 160 1000

Numero de Canais - 30 1600

Area Superficial m? 0,036 12

Figura 32. Fotos da membrana zeolitica DDR em escala de laboratério (a) e em
escala industrial (b) (Adaptado de Okazaki et al 2019).

Segundo os testes realizados em laboratério, a permeabilidade ao CO2 dessas
membranas ceramicas alcangou 6,6 x 10-'® mol.m/(m?. s. Pa) ou 1973 Barrer, para
uma pressao de entrada de 31 bar, a 44°C e alimentagdes contendo misturas de CO2
(61 a 67% mol.) e CH4 (39 a 31% mol.). Quando a pressao de entrada foi elevada

para 80 bar, a permeabilidade ao CO2 decresceu para 1154 Barrer (3,9 x 103
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mol.m/m?.s.Pa). As diferencas de presséo trans-membrana variaram de 25 a 70 bar.
Por outro lado, a permeabilidade do CH4 foi quase independente da pressdo de
alimentacao. Isso pode ser atribuido a maior afinidade de adsor¢ao de CO2 na zedlita
DDR do que CH4, bem como a maior mobilidade do CO: através dos pequenos poros.
O fator de separagao de CO2/CH4 também diminuiu com o aumento da pressao de
alimentagao, mas ainda era de 90 em pressao elevada. Para efeitos de comparacéo,
a membrana de polimero convencional, como a membrana de acetato de celulose,
que é mais amplamente aplicada na separagdo de CO2 para EOR em projetos de
larga escala, apresenta significativamente menos seletividade CO2/CH4, estando na
faixa de 12-21. Além disso, a permeabilidade ao COz é inferior a 10 Barrer (Baciocchi
et al 2016).

Embora membranas cerdmicas sejam promissoras em termos de desempenho e
durabilidade, o seu uso para a separagcdo CO2/CH4 em escala industrial ainda se
encontra em fase de desenvolvimento e, portanto, sua aplicacdo, ainda € bem

limitada.

2.5.6. Separagao Supersobnica

2.5.6.1. Introdugao a Tecnologia de Separagao Supersénica

A tecnologia de separadores supersénicos (SS), comercializada no mundo por duas
empresas de base tecnoldgica, uma holandesa e outra russa, sob as respectivas
marcas Twister e 3S (SuperSonic Separator), baseia-se em um mecanismo que
combina aerodindmica, termodindmica e dindmica de fluidos, para condensar e
remover agua e hidrocarbonetos pesados do gas natural. Baseia-se no conceito de
que a condensagao e a separacao a velocidade supersonica reduzem o tempo de
residéncia para milisegundos, ndo permitindo tempo suficiente para a formagao de

hidratos.

O separador supersonico (SS) é uma combinag¢do unica de expansao, separagao gas-
liquido ciclénica e etapas de processo de recompressao em um dispositivo tubular

compacto e estatico. Foi identificado potencial significativo para o futuro da tecnologia
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supersonica para outras aplicagbes de processamento de gas, incluindo extragc&o
profunda de GLP, remocédo bulk de CO2 e H2S, remogdo de mercurio e
processamento de gas submarino (Mokhatab and Poe, 2015). De acordo com a
empresa Twister B.V., que comercializa o Twister, o SS induz uma queda de
temperatura em 50°C, no ponto onde ocorre a separacdo. Em uma tipica aplicagao,
pode-se separar H2S a -50°C e uma quantidade bulk de CO2 a -70°C, o que pode ser

atingido diminuindo-se a temperatura de entrada até o valor necessario (Cottril 2012).

O SS tem termodinamica semelhante a um turboexpansor, que transforma pressao
em poténcia de eixo. Portanto, o SS atinge uma queda de temperatura semelhante
ao transformar energia potencial (relativa a pressdao) em energia cinética (isto é,
relativa a velocidade supersonica). O tubo é o coragédo do sistema supersénico que
combina o resfriamento adiabatico, no qual nenhum calor entra ou sai do sistema,
com separacgao ciclénica em um unico dispositivo compacto. A Figura 33a detalha a
secao transversal e os principais elementos do projeto do tubo. Como pode ser
observado, o resfriamento adiabatico é alcancado em um bocal Laval - um tubo
venturi em forma aerodinamica - que é usado para expandir o gas de alimentacéo
saturado até atingir a velocidade supersénica, resultando em baixa temperatura e
pressdo. Isso resulta na formagdo de uma névoa de goticulas de agua e
hidrocarbonetos condensados. As pequenas goticulas de liquido dispersas, formadas
durante a expansdo adiabatica sdo separadas usando uma sec¢ao ciclénica como
resultado de intensas forgas centrifugas exercidas sobre o fluxo turbulento e rotativo,
removidas do fluxo seco com eficiéncia de separagao significativamente alta. A
corrente liquida contém ainda gas residual, que sera removido em um vaso compacto
a jusante do tubo e sera recombinado com a corrente de gas seco (como mostrado
na Figura 33 b). O SS € um processo de separacgéo a baixa temperatura, para o qual
o desempenho pode ser otimizado pelo resfriamento da corrente de entrada. O
separador de entrada, a montante dos tubos supersénicos € projetado para remover

liquidos produzidos e evitar o carregamento de slugs e sélidos.

O tempo de residéncia dentro do separador supersonico é de apenas milisegundos,
permitindo que os hidratos ndo tenham tempo para se formar e evitando a

necessidade de produtos quimicos para inibicdo de formacdo de hidratos. A
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simplicidade e a confiabilidade de um dispositivo estatico, sem pecas rotativas que
funcionam sem produtos quimicos, garantem facilidades simples, seguras e com alta
disponibilidade, adequadas para operacdes nao tripuladas em ambientes dificeis e /

ou offshore.

A tecnologia Twister foi desenvolvida em 1998 para controle de ponto de orvalho de
hidrocarbonetos para aplicagao offshore. A experiéncia comercial atual sdo duas
unidades de separagao Twister instaladas na plataforma Petronas / Sarawak na
Malasia, e uma unidade em terra na Nigéria, para especificagdo de gas combustivel
para alimentagao de termelétricas.
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Figura 33. A) secao transversal do separador supersénico. B) processo com
separador supersonico para tratar gas natural (Melo & Shiguematsu, 2010).

A Figura 34 apresenta esbogos da Geometria SS com perfis de diametros retilineares.
O Numero Mach (Ma) descreve o escoamento compressivel monofasico ou

multifasico ao longo do SS:
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(i) o fluxo é subsénico através da seg¢do convergente (Ma<1);

(i) igual a velocidade do som na garganta do bocal (Ma=1);

(i)  supersénico através da secgao divergente (Ma>1) até a frente de choque
normal, que deve ser precedida por coletores de condensados L+W; e

(iv)  fluxo subsénico pos-choque de gas pobre através do difusor divergente.

Uma caracteristica do SS é que o fluxo supersdnico compressivel configura uma
condigdo metaestavel sob pressdes de descarga mais altas (relativas as pressdes
na secao divergente). Consequentemente, o escoamento supersénico torna-se
gradualmente mais instavel a jusante da garganta, a medida que cresce a
diferenca de pressao relativamente a descarga do SS, acabando por provocar o
choque normal. Tal transicdo repentina e irreversivel quebra o fluxo supersoénico
em subsénico, aumentando a entropia, pressao e temperatura, sob conservagao
de massa, energia e momento. Portanto, o condensado L+W formado na
expansao SS deve ser coletado a montante do choque normal, caso contrario, sua
revaporizagéo através do choque destruira a separagéo. Como visto na Figura 34,
o difusor € geometricamente um prolongamento da secao divergente apos o
choque. Como o fluxo compressivel no difusor é subsénico, o gas tratado é

desacelerado, ganhando pressao e temperatura até a saida do SS.

L

E X
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condensado

¥ Gerador de vortice

Figura 34. Geometria do separador supersénico (Adaptado de Melo et al 2019).

A tecnologia SS ja foi investigada para desidratacdo simultaneamente com
hidrocarbonetos pesados do gas natural (Machado et al., 2012; e Arinelli et al., 2017),

enquanto estudos sobre SS realizando apenas especificagao de ponto de orvalho de
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hidrocarbonetos (HCDPA — Hydrocarbon Dewpoint Adjustment) de gas natural sdo
muito mais comuns, pois ndo ha necessidade de modelar Equilibrio Liquido-Vapor-
Agua (ELVA) ao longo do caminho do fluxo neste caso (Cao e Yang, 2015; Castier,
2016). Como apontado em Arinelli et al. (2017), quando usado para especificagdo de
ponto de orvalho de agua (WDPA — Water DewPoint Adjustment), as unidades SS
devem descarregar o condensado (L+W) frio em um separador LTX (Low
Temperature Extractor) aquecido para evitar hidratos. Uma modelagem completa e
abrangente das operagdes SS e LTX para processar WDPA e HCDPA de gas natural
produzido € fornecida em Arinelli et al. (2017), enquanto a modelagem necessaria e
acessoria da velocidade multifasica do som neste modelo SS é fornecida em
Medeiros et al. (2017).

As principais vantagens comparativas do SS contra processos convencionais - como
HCDPA via Joule-Thompson Expansion (JTE) e WDPA via absorgéo de glicol - sdo
baixa area, modularidade, melhor eficiéncia de separagao, menor perda de carga e
menor necessidade de energia para recompressdo de gas pobre para um dado
HCDPA. Isto é, o SS produz gas especificado de melhor qualidade para a mesma
perda de carga ou apenas gas de melhor qualidade com menor perda de carga e

demanda de poténcia.

Separadores Supersonicos (SS) apresentam também importantes vantagens para
utilizacdo embarcada em plataformas offshore para tratar gas natural rico em COz,
tais como: a alta modularidade, relativo baixo custo de capital, baixo uso de espaco,
inexisténcia de partes méveis ou sujeitas a desgaste e possibilidade de ser utilizado
para remover CO2 como analisado em (Arinelli et al., 2017). A utilizagdo da operagao
SS, tanto para WDPA, HCDPA, bem como remogéao de CO2 de gas natural rico em
CO2 sao objetos importantes considerados nesta Pesquisa DSc e tomaréo como base
os resultados ja obtidos em Arinelli et al. (2017) com respeito a modelagem e incluséo
em fluxogramas de simulagdo de plantas de processamento de gas natural em
simulador HYSYS (Arinelli et al., 2017).

2.5.6.2. Desenvolvimentos e Aplicagbes da Tecnologia Supersénica
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Recentemente, a Petronas anunciou um acordo com a Twister BV para desenvolver
um processo SS de separacédo de COz2 para gas ultra-rico em CO2 para o campo de
gas offshore K5 (% CO2 = 70%) em Sarawak, Indonésia (TheStar, 2014). Samawe et
al. (2014) investigou a aplicacédo de SS para a captura de COz2, para alimentagao
contendo 70% de COz2, por meio de um protétipo de SS para testes e modelagem
utilizando dinamica de fluidos computacional (CFD). Mas em seu trabalho, a redugao

de CO2 observada foi realmente muito baixa: apenas 2,1%.

Imaev et al. (2014) propuseram um novo processo de baixa temperatura utilizando 3S
(Separador Supersénico comercializado pela empresa russa ENGO) para reducéo de
CO2 de gas natural ultra-rico em COz2 (Figura 35), para teores de entrada na faixa de
70%. O primeiro passo € uma destilagdo criogénica de alta pressao para a remogao
bulk de CO2. Dependendo da temperatura do gas de alimentagéo, obtida do bloco de
trocadores de calor presentes na entrada, que pode variar entre -40°C e -70°C, obtém-
se um vapor de topo com teor de CO:2 variando entre 20% e 10%, que alimenta a
unidade SS. Pelo processo de expansao quase isentropica no SS, um resfriamento
adicional é obtido, condensando grande parte do CO2 ainda presente na corrente
gasosa. Do SS obtém-se ainda um fluxo bifasico, que €& direcionado para um
separador gas-liquido convencional. O gas obtido deste ultimo separador é
direcionado para a corrente de gas obtida previamente do SS. O liquido separado
retorna para a coluna fracionadora, como corrente de refluxo. A pressao do gas na
entrada da unidade deve estar em cerca de 6,0 MPa. A pressao da corrente de gas

de venda devera estar na faixa de 2,0 a 2,5 MPa.
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Figura 35. Esquema integrado de destilagdo criogénica e separador
supersonico para remogao de CO2 de gas natural (Adaptado de Imaev et al

2014).

A Tabela 6 apresenta os resultados obtidos por Imaev et al (2014) para a proposta de
processo feita utilizando o sistema integrado destilagédo criogénica e SS.



Tabela 6. Resultados do processo combinado destilagao criogénica + SS.

Alimentacao | CO2 Gas de venda
Fracao de Vapor 1,0 1,0 1,0
Temperatura (°C) 40 19 30
Pressao (Mpa) 6,0 0,5 2,5
Fluxo Molar (m3/h) | 145830,0 105100,2 40727,9
Fluxo mas. (kg/h) 217924,8 188633,8 29290,5

Componente Fracao Molar
Alimentagao | CO2 Gas de venda
CcO2 0,606770 0,831241 0,027542
C1 0,308422 0,056799 0,957700
C2 0,037684 0,049821 0,006374
C3 0,023786 0,032969 0,000096
i-C4 0,003828 0,005312 0,000000
n-C4 0,008120 0,011267 0,000000
i-C5 0,001847 0,002563 0,000000
n-C5 0,004689 0,006506 0,000000
n-C6 0,000334 0,000463 0,000000
N2 0,002329 0,000020 0,008287
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O uso de SS para redugao de CO2de GN é um novo tipo de aplicagdo SS que também

foi demonstrada em Arinelli et al. (2017). Nesse caso, o GN deve ser previamente

tratado em termos de WDPA (desidratagédo para prevenir hidratos) e HCDPA, a fim

de favorecer a condensacao de COz2 sob queda de temperatura profunda. No entanto,

com o GN rico em COz, o congelamento de CO2 também deve ser evitado para que

nao haja bloqueio da se¢é&o de escoamento. Portanto, o caminho de fluxo dentro de

SS deve ser controlado para nao atravessar a fronteira de congelamento de CO2 (CO:

Freeze-Out).

Ainda do trabalho de Arinelli et al. (2017), em relagdo a remogao de COz2, o uso de

membranas apresentou os melhores resultados em termos de desempenho técnico,
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alcangando a especificacdo desejada de 15%mol, enquanto a tecnologia SS reduziu
o teor de CO2 em GN pobre para apenas 21,85%mol - limitado pela premissa de evitar
o freeze-out. Apesar de ser inferior ao resultado obtido via PM em termos de remogao
de COz2, este ainda é considerado um bom resultado, confirmando uma separagéao
efetiva de CO2 do GN rico em CO2. Outra vantagem do processo que utiliza a
tecnologia SS é a produgéo de uma corrente de COz2 liquida, em alta presséo, exigindo
muito menos energia para ser usada como fluido de reinje¢ao para fins de EOR, o
que implica em uma reducdo de 30% na demanda total de poténcia quando
comparado a PM. Para simular as operagbes PM e SS - originalmente n&o disponiveis
na paleta HYSYS - Extensbes de operagdo da unidade (UOE — Unit Operation
Extension) foram desenvolvidas, nomeadamente, SS-UOE e MP-UOE. A MP-UQOE é
um modelo PM para ambos os tipos de membrana, fibras oca (HFM — Hollow Fiber
Membrane) e membrana espiral (SWM — Spiral Wound Membrane), e ambos os tipos
de contato, contra-corrente ou paralelo — com base em permeabilidades de
componentes, area de permeagao e média logaritmica das diferencas de pressdes
parciais em toda a unidade PM, onde as permeéancias foram ajustadas com dados de
campo dos FPSO’s do Pré-Sal brasileiro. SS-UOE compreende um modelo
termodinamico fenomenoldgico descrevendo o escoamento dentro do equipamento
SS, incluindo equilibrio multifasico, calculo de velocidade de som em meio multifasico,
separagdo de condensado e contemplando o choque normal (transigdo do
escoamento supersoénico para subsoénico) antes do difusor final. O SS-UOE projeta a
geometria SS de acordo com a Figura. 33, combinando o didmetro da garganta com
o fluxo sbénico e exigindo as seguintes entradas: didmetros de entrada e saida,
angulos de parede de secbes convergentes e divergentes e o valor do numero da
Mach justo a montante do choque, o Mashock, Para obter Ma ao longo do caminho SS,
a velocidade do som no equilibrio termodinamico de fases (c) & calculada por outra
Extensdo de Operacdo da Unidade - HYSYS PEC-UOE como mostrado em de
Medeiros et al. (2017).

Arinelli et al. (2019) investigaram SS para condicionamento de GN umido rico em CO2
(68% mol) em termos de simultaneo WDPA e HCDPA em uma primeira unidade SS
e remocgado de CO2 em uma segunda unidade SS, com variagdes do conceito de

processo: (i) Reciclando (RC) o condensado para o separador de entrada e
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expandindo o gas por valvula JT — RC+JT+SS; (ii); Reciclando o condensado para o
separador de entrada e expandindo o gas por Turboexpansor TX — RC+TX+SS e (iii)
sem reciclar (NR) o gas para a entrada e expandindo o gas por valvula JT —
NR+JT+SS. Consideraram ainda um quarto conceito, onde o condensado era
reciclado para o separador de entrada, o gas era expandido por valvula JT, mas CO2
era separado por permeacdo em membranas PM - RC+JT+PM. As alternativas de
processo foram comparadas em termos de desempenho técnico e demanda de
energia através de simulagdo em HYSYS. Os resultados mostraram que a tecnologia
SS é a melhor alternativa para WDPA + HCDPA, uma vez que ambas sdo executadas
simultaneamente em uma unica operacgao, portanto, utilizando menor area, e também
para remog¢ao de CO2. Portanto, o processo RC+JT+SS produz GN de melhor
qualidade, com menor demanda de energia e maior taxa de recuperagao de LGN

(Liquidos de gas natural).

Esses resultados corroboram o que foi observado em testes de desidratacéo e
especificacao de ponto de orvalho de hidrocarbonetos realizados em uma planta de
tratamento de gas natural no Brasil. Foi escolhida a estagdo de especificagdo de
ponto de orvalho Vandemir Ferreira (EVF), que trata o gas produzido de Manati,

campo maritimo localizado na Bahia (Melo & Shiguematsu 2010).

Conforme pode ser visto na Figura 36, pode-se perceber uma diferenca relevante na
area ocupada pela tecnologia supersdnica em comparagdo a uma planta tradicional
que utiliza a absorgdo em TEG para realizar a desidratagao do gas e JT/Refrigeragcéao
com Propano para realizar a especificagao de ponto de orvalho de hidrocarbonetos
do gas. Ha que se considerar as diferengas entre as vazdes processadas em cada
unidade. A partir dos dados levantados, utilizando dois tubos supersdnicos na unidade
testada, cada um com uma capacidade de 1.000.000 Nm?3/d, poder-se-ia chegar a um
resultado expressivo. A capacidade da tecnologia supersonica poderia chegar a 1/3
da capacidade de tratamento da planta tradicional, projetada para tratar 6.000.000
Nm?/d de gas natural produzido.
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Unidade Supersonica

Figura 36. Comparacao de tamanhos entre unidades de tratamento de gas para
desidratacao e especificagcao de ponto de orvalho: tecnologias tradicionais e
tecnologia SS (Melo & Shiguematsu 2010).
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3. DESCRIGAO DO CENAR!O DE PRODUGAO, PREMISSAS
DE PROCESSO E ECONOMICAS

Um Hub flutuante de grande escala, com capacidade de processamento de cerca de
50 MMSm?/d de GN ultra-rico em COz2 (68% mol de CO2), em condigdes supercriticas,
conforme Deposito de Patente realizado PETROBRAS (2014), com produgao de
100,000 bbl/d de d6leo de boa qualidade (34,3°APIl) e capacidade maxima de
tratamento ao Liquido de 125 000 bbl/d (BSW de 40%, no maximo), tem seu processo
simulado em HYSYS 8.8.

O processo tem uma area de separacgao inicial de gas e liquidos em alta pressao -
separador HPS (High Pressure Separator) - para separagdo das fases Gas
(supercritico)/Oleo/Agua a 12000 kPa (120 bar). O gas em alta pressdo extraido do
HPS é enviado para a area de processamento de gas composta de operacdes para
desidratac&do e remoc¢ao de hidrocarbonetos pesados (WDPA + HCDPA), seguido de
compressao para injegao, ainda com segregacao de parte do gas desidratado e pobre
(GD) para producao de Gas combustivel (GC, contendo 20% COz2) via remocéao de
CO:a.

As alternativas para a planta de gas sao formadas a partir de variagdes estruturais de
conceitos de processamento. As alternativas propostas para serem comparadas no

presente trabalho s&o:

e Desidratacdo de Gas Natural via adsor¢gao em vasos contendo peneiras
moleculares (Molecular Sieves), seguida de remocg¢ao de hidrocarbonetos
pesados via refrigeracdo por expansao em valvula JT e remogao de CO2 por

permeagao em membranas. Esse é o processo MS+JT+MP;

e Desidratacdo de Gas Natural via absorgao em colunas contactoras contendo
TEG como solvente, seguida de remogédo de hidrocarbonetos pesados via
refrigeracao por expansao em valvula JT e remogédo de COz2 por permeagao
em membranas. Esse € o processo TEG+JT+MP;
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e Desidratacao de Gas Natural concomitante com remocao de hidrocarbonetos
pesados via Separagdo Supersénica, seguido de refrigeragado por circuito
refrigerante e remogédo de CO2 em um segundo dispositivo de Separacéo
Supersbnica. Esse € o processo SS+SS.

Como descrito no Capitulo 2, existem outras solugdes tecnologicas para a remogéo
de contaminantes do gas natural. Entretanto as alternativas de processos descritas
acima foram consideradas para maior investigagdo por apresentar aplicagdo nas
unidades ja em operacgao no Brasil (TEG, Peneiras moleculares e Membranas) ou por
apresentarem conceito inovador, capaz de trazer diferentes resultados em relagao
aos processos ja aplicados (Separagao Supersénica). Na verdade, algumas solugdes
tais como absor¢do em aminas para remogdo de gases acidos, processos com
circuitos refrigerantes e colunas de destilagdo para remogao de hidrocarbonetos
pesados, leitos fixos para a remogéao de H2S etc., ja foram avaliados e demonstraram
ter demanda energética ou outras necessidades que tornam a sua aplicagao pouco
atrativa para o cenario do Pré-Sal. No caso de aminas, o tratamento de gas com alto
teor de CO2 (acima de 15 ou 20%) requer uma alta circulagao de solvente e grandes
cargas de regeneragao. Processos com circuitos refrigerantes e torres de destilagéo
para a remoc¢ao de hidrocarbonetos pesados sao muito eficientes, mas o espago que
ocupam e a pureza de produtos segregados que produzem esta acima das
necessidades em uma planta de processamento offshore. Processos de leitos fixos
para a remogao de H2S requerem grandes volumes e logistica de manuseio de sélidos
que o tornam de dificil aplicagcédo nas plataformas de produ¢édo maritimas.

Os PFDs sao definidos e descritos no Capitulo 4, enquanto o Capitulo 5 apresenta os
resultados para as principais alternativas de processo. Analises técnico-econémicas
completas das alternativas de processos consideradas s&o realizadas com os

seguintes objetivos:

- Obter gas desidratado, com alto teor de CO2 para EOR, em que o teor de H20 seja
inferior a 250 ppm-mol, pois o alto teor de CO2 no gas permite maior teor de agua
sem riscos de ocorrer roblemas relacionados a formacao de hidratos ou corrosdo nos

dutos de reinjecgao;
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- Obter GC com teor de COz2 até, no maximo, cerca de 20%mol. Mesmo n&o sendo
este o teor de CO2 permitido no gas natural para sua comercializagdo na matriz
energética nacional, conforme especificagdo da ANP, ira ser considerada a produgéao
de gas combustivel para suprimento da demanda energética da unidade de produgéo
apenas. Ha uma questao relacionada a emissdo de CO2, a qual € discutida em
detalhes na sec¢ao 5.6;

- Produgdo maxima de 6leo, consumo minimo de energia, valor presente liquido (VPL)

maximo apos 20 anos de operacao.

O Capitulo 5 discute e compara os resultados, sendo as principais conclusdes

identificadas no Capitulo 6.

3.1. Consideragoes gerais para os Fluxogramas

[F1] Simulagao: HYSYS 8.8 com MP-UOE e SS-UOE como unidades de permeacao
em membranas e separagdo supersonica. Como as operagdes de permeacao em
Membranas e Separagao Supersdnica nao existem no pacote comercial do HYSYS,
os processos foram modelados e inseridos no HYSYS como Extensdes de Operagao

Unitaria (Unit Operation Extension), conforme reportado em Arinelli et al.(2017);

[F2] Modelos termodinamicos: PR-EOS (HYSYS) em geral; Modelo SRK-EOS
personalizado com parametros calibrados para este fluido de reservatorio especifico
apenas na area de separagao de gas/liquidos. O processo de calibragdo dos modelos
termodinamicos para a separagao gas-liquido a alta pressao foi feito a partir de dados
experimentais de PVT obtidos do CENTRO de PESQUISAS da PETROBRAS
(CENPES).

[F3] Approach térmico: 10°C;
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[F4] Quatro loops de agua de resfriamento/aquecimento para melhor recuperagao de
calor: AR (agua de resfriamento), AM (agua quente a temperaturas moderadas), AQ

(dgua quente a temperaturas mais altas) e AP (agua quente pressurizada);

[F5] Fonte de calor do processo: unidade de recuperagao de calor residual (URCR)
dos gases exaustos dos turbos-geradores utilizados para geragao de energia elétrica
(EEG) e turbinas a gas de processo - AP (agua quente pressurizada) e TF (Fluido

térmico, quando aplicavel);

[F6] O ciclo de refrigeracéo (RFG) utilizando CO2 como fluido refrigerante, disponivel
na faixa de -25°C a 0C°;

[F7] Pressao do fluido para EOR: 450 bar;

[F8] Bateria SS para WDPA+HCDPA: 12 SS com LTX para condensado L+W,
MaShock=1 52 nEXP%=100%, DI=0,1 m, DO=0,08 m, a=12,67°, =2,66°, P*" =80,5 bar,
Tent=45°C;

[F9] Bateria SS para remover CO2: 1 SS, sem LTX, MaShock=1,59, nEXPY,=nCOMPo,
=100%, DI=0,12 m, DO=0,09 m, a=15°, B=2,5°, Pe"=84 bar, Te"=-22°C;

[F10] Remogao de CO2 em membranas: membranas espirais contra-corrente em um
Unico passo, Pe"=43 bar, Te"t= 62°C, Premeado=8 har, perda de carga no retido de 1

bar, pressao parcial de CO2 maxima permitida de 30 bar;

[F11] Vazéao de alimentacgéo principal: a 120 bar e 16°C como fluxo multifasico éleo +
gas + agua a 156250 kmol / h e composig¢ao (% mol) 40,7% H20; 39,7% COz2; 0,144%
N2; 14,6% CHa; 1,36% C2He; 0,747% CsHs; 0,130% iCsH10; 0,291% CaH1o; 0,094%
iCsH12; 0,142% CsHu2; 0,148% CeHu14; 0,208% C7H16; 0,231% CsH1s; 0,184% CoHzo;
0,148% CioH22; 0,115% C11H24; 0,107% Ci12H26; 0,131 CasHzs; 0,101% C1saH3o;
0,077% C1sHs2; 0,053% Ci1sHssa; 0,047% Ci7Hss; 0,047% C1sHss; 0,042% C19Ha4o,
0,433% C20 +; H2S: 30 ppm Este fluxo foi definido para um BSW (Basic Sediment

and Water) de 20% em volume. C20 + € um componente hipotético com 409 kg / kmol



85

e densidade de 905 kg / m?, adicionado para representar 6leo, conforme medi¢des
em laboratério PVT da PETROBRAS/CENPES.

[F12] Compressores: eficiéncia adiabatica de 75% com motor elétrico se a poténcia

do eixo for inferior a 13MW, caso contrario, s&o utilizados drivers de turbinas a gas;

[F13] Intercoolers: gas final a 45°C, perda de carga de 0,5 bar.
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3.2. Transigoes de pacotes termodinamicos nos PFDs

O condicionamento e compressdo de gas para EOR €& a principal area de
processamento das PFD (Process Flow Diagrams) simuladas, onde a equagao de
estado Peng Robinson (PR-EQOS) é usada para descrever o comportamento do gas.
Todos os componentes da PR-EOS séao da biblioteca HYSYS, exceto o componente
hipotético C20 +, detalhado em [F11]. Para a area inicial de separacéo gas / liquido,
utilizou-se um modelo termodinamico caracterizado para este fluido de reservatorio
especifico, com base em equacao de estado Soave-Redlich-Kwong (SRK-EOS). A
lista de componentes deste modelo contém apenas componentes hipotéticos para
representar N2, CO2, HCs de C1 a Co e agrupamentos de HCs C10-C11, C12-C13, C1s-
Ci6, C17-C19, C20-C23, C24-Co28, C29-C35, C36-Cas, Cas +, H20 e H2S, para descrever os
dados, obtidos em laboratério, para o comportamento do fluido. A transi¢cao entre os
pacotes termodinamicos é executada na fronteira entre as areas de separagao gas /
liquido e processamento de gas para as correntes de gas extraidas, incluindo o reciclo
de condensado de GN vindo da desidratacdo SS. As fragdes molares sao transferidas
de acordo com os respectivos componentes de ambos os pacotes, respeitando a
massa molar, a densidade e o HCDP do gas. Na transigdo do modelo personalizado
para SRK-EQOS, a previsao da saturagédo de agua é menor, de modo que os fluxos de
gas séo saturados para PR-EOS apos a transigao.

3.3. Ciclos térmicos para Utilidades

Quatro ciclos de agua sao propostos para resfriar fluxos de processo até 45°C,
recuperar calor e estar disponivel para uso no processo como fluido quente: AR (P=4
bar; temperatura: 35°C a 45°C), AM (P=4 bar; temperatura: 35°C a 80°C) e AQ (P=4
bar; temperatura: 35°C a 110°C). As cargas térmicas nao alocadas no processo sao
rejeitadas para o meio ambiente, através de um permutador de calor de placa de aco

inoxidavel com agua do mar (SW - Sea Water, na faixa de temperatura: 25°C a 35°C).

Outra fonte de carga térmica € a URCR de turbinas de geragao elétrica EEG e turbinas
a gas de processo. Podem ser produzidos dois fluidos quentes nesta unidade: AP (a
22 bar, temperatura: 110°C a 210°C) e Fluido Térmico (TF) composto por 6leo quente
(temperatura: 220°C a 380°C).
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O ciclo que utiliza CO2 como fluido refrigerante € usado na configuragdo com SS para
remogao de COz2do gas natural, uma vez que é necessaria uma temperatura baixa a
montante do equipamento supersdnico para condensacgao significativa de CO2. A
temperatura no evaporador € de -20°C e a temperatura no condensador € 0°C, com
approach térmico de 5°C. A carga térmica no condensador é absorvida passando o
refrigerante através de uma serpentina no topo do LTX, trocando calor com o fluxo

multifasico do SS.

3.4. Consideragoes e Parametros Econdmicos

A analise econbmica é tratada com a técnica de calculo do custo do modulo, apds
dimensionamento dos equipamentos. Esta metodologia afirma que o Investimento de
Capital Fixo (FCI) pode ser estimado a partir do PFD de processo, dimensionando os
equipamento principais e depois calculando o custo de cada equipamento instalado
(Granjo e Oliveira, 2015). Apesar da precisao esperada ser entre -20% e +40%, este
tipo de estudo preliminar € util para uma analise comparativa (Turton et al, 2009),
justamente um dos objetivos deste trabalho. Os principais calculos séo realizados via

CAPCOST, uma ferramenta de planilha desenvolvida por Turton et al. (2009).

A FCI é estimada considerando um custo de médulo basico (C°BM) em uma condigdo
de referéncia, que é corrigida com varios fatores, associados ao tipo de equipamento
especifico, pressdo e material (FBM) para calcular o custo do moédulo bruto em

condicdes de instalagéo (CBM):

CBM = CBM * FBM (3)

A estimativa inicial do custo no modo de referéncia compreende a fabricacdo da
unidade feita no material mais comum (geralmente aco carbono) e operada a
pressdes quase ambiente. Surge dai a necessidade de utilizar o fator de corregao

(FBM) para trazer a condigdes proximas da aplicagao.
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Além do custo bruto de médulo de cada equipamento, a FC/ tem a contribuigcdo dos
custos de contingéncia (Ccr), adicionada para cobrir despesas inesperadas
relacionadas as incertezas de dados. O Ccr é estimado em 18% do custo bruto do
modulo do equipamento (Ccr = CBM * 0,18). H4 também um terceiro fator importante,
que é o custo das instalagdes auxiliares (Car), que inclui itens como compra de
terrenos, off-sites e sistemas de utilidades para o processo, e presume-se que seja
50% do custo bruto do médulo na condigdo de referéncia (C°BM). Assim, para
processos onshore, a FCI é obtida em CAPCOST pela Eq. (4), onde Neqé o numero
de equipamentos. Os valores de C’BM para varios equipamentos sdo definidos por
Turton et al. (2009) e podem ser atualizados no CAPCOST usando o indice de Custo
de Planta de Engenharia Quimica (CEPCI). Neste trabalho, o CEPCI de setembro de
2015 foi utilizado: 550.3 (Engenharia Quimica, 2016).

Nio Nio

FCIOT = 118% % Cpyy i +0.5% > C¥hu (4)

i=1 i=1

No entanto, a previsdo do custo de moddulo pelo CAPCOST esta em limitacdes de
capacidade que, em alguns casos, estdo abaixo das capacidades necessarias para
este trabalho. Portanto, um procedimento de extrapolagao foi adotado considerando
a limitagcado de capacidade de cada tipo de equipamento: a regra dos seis-décimos,
recomendada por Turton et al. (2009). Esta regra indica que a FCI do equipamento
deve ser extrapolado proporcionalmente a propor¢cdo de capacidades exigidas e
limitadas por um expoente de 6/10. O aspecto da capacidade para cada tipo de
equipamento é diferente, entdo as Eqgs. (5a) a (5c) descrevem o procedimento para
diferentes equipamentos. Considerando que os custos de instalagdo para o
processamento offshore devem ser maiores do que o onshore, um fator offshore é
aplicado para corrigir o FCI/ onshore estimado pelo CAPCOST. Esse fator esta
geralmente entre 1,5-2,5 (Rech, 2012), e portanto o valor de 2,2 foi selecionado, como
mostrado na Eq. (5d). No entanto, para vasos de separagao, esta correcao FCI/
offshore nao foi adotada, uma vez que os vasos sao instalados em estaleiros navais
sem qualquer estrutura ou procedimento especial que possa implicar custos

adicionais em relagéo as instalagdes terrestres.
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FCI™° =22* FCI (5d)

Além da FCI, a planilha CAPCOST também estima o custo anual de fabricagédo (COM
— cost of manufacturing) com a Eq. (6), onde Co.(cost of labor) é custo do trabalho,
Crm (cost of raw material) é custo de matéria-prima, Cur (cost of utilities) é custo de
utilidades, e Cwr (cost of waste treatment) é o custo dos tratamentos de residuos.
Granjo e Oliveira (2015) explicam os fatores da Eq. (6) como uma estimativa da soma
dos custos diretos (como materiais quimicos, utilidades, royalties, taxas de mao-de-
obra, manutengao), custos fixos (como despesas gerais, armazenamento, impostos
locais, seguros, embalagens) e despesas gerais (como custos administrativos,

distribuicdo e venda, P & D).

COM =0.18x FCI +2.73x Cpy + 1.23%(Cpppy + Cppp + Cp ) (6)

O Lucro Anual Bruto (GAP — gross annual profit), o Lucro Anual (AP — annual profit)
e o Valor Presente Liquido (VPL ou NPV) sao calculados pelas Equagdes. (7a) a (7c),
onde REV (revenues) é a soma da receita com a venda de produtos, /TR (income tax
rate) é a taxa de imposto de renda, DEPR é a depreciagao anual, N é o horizonte em

anos para a analise econdmica e i é a taxa de juros.

GAP = REV - COM (7a)

GAP —(ITR/ 100 )x(GAP — DEPR)  {GAP > DEPR
GAP {GAP < DEPR

(70)
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. . FPSO N AP
NPV =— 0.2+ —+ * FCI + E _— (7c)
; : :

As receitas sao consideradas com trés contribuigdes: (i) producéo de gas combustivel
(GC) vendida para o proprio HUB para produgao de energia elétrica (EEG) sendo,
portanto, igual a Cur; (ii) Gas Desidratado (GD) ultra-rico em COz2 para injecdo EOR,
0 que aumenta a produgao de petréleo e da lucro indireto; e (iii) producéo de petroleo
incremental, com a separagado de condensados na planta de tratamento de gas, em

relagcdo ao caso de menor producio de petréleo.
As consideragdes e parametros econémicos sdo resumidos no seguinte:

[E1] Pressbes de projeto dos vasos 15% acima das pressbes de operagao,

arredondando para o multiplo mais proximo de 10;

[E2] Skid de PM (membranas espirais em contra corrente, estagio unico) onshore de
500 USD / m? (Merkel et al 2012)

[E3] Fator de corregao FCI offshore de 2,2 em relagédo ao FCI terrestre estimado pelo
CAPCOST, exceto os vasos de separacao, e extrapolado para as capacidades

operacionais;

[E4] Turbogeradores de 28MW para EEG com poténcia de 161,4 MW / MMSm?/ d de
GC (% CO2=20%);

[E5] FCI para EEG calculada por numero inteiro de turbogeradores de 28 MW para
fornecer a demanda de EE do processo; turbogeradores representados em
CAPCOST por turbina de gas axial de 28MW + gerador EE de 28MW com um
sobressalente;

[E6] FCI de SS e LTX extrapolados de FCI onshore informados por Machado et al.
(2012) para capacidade de gas de 6MMSm?/ d;

[E7] Valor do DHG ultra-rico em COz2 injetado: 1 bbl de 6leo por tonelada injetada (em
meédia, 45 USD / t injetado) segundo Araujo et al 2017,
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[E8] Os fluidos térmicos nao tém custo (SW, CW, WW, HW, PHW e TF), portanto, o
unico CUT é FG consumido para EEG;

[E9] GN produzido nao tem custo: associado ao consumo de gas combustivel,

[E10] CRM para substituicao de MP: 20% da area de MP por ano com um custo de
200 USD / m2SWM;

[E11] Horizonte do projeto (N) de 21 anos sob condigbes invariantes de alimentagao

e processo, suficientes para comparacao inicial de alternativas;

[E12] Trés anos de construgdo com alocagao anual de investimentos de 20%, 30% e
50%;

[E13] Taxa de juros anual de 10%;

[E14] Taxa de depreciagao anual da FCI de 10%;

[E15] Horas operacionais por ano: 8000 h;

[E16] Capital de giro: 5% da FCl incluida na Eq. (2);

[E17] ITR: 34%;

[E18] CEPCI: 550.3 (setembro de 2015, Engenharia Quimica, 2016).

[E19] Valores do prego de venda do dleo produzido: Conforme pode ser visto na
Figura 37, o valor de preco de venda de odleo varia de acordo com cenarios de
transicdo da matriz enérgica, como foi explicado na sec¢do 2.1. O cenario 1 é aquele
que apresenta os maiores valores, crescentes ao longo dos anos. No cenario 2, os
valores sao intermediarios. O cenario 3 é aquele que apresenta os menores valores,
descrescentes ao longo do tempo, sendo portanto, o cenario que apresenta os
maiores desafios para a industria de Oleo e Gas.
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Figura 37. Valores para o preco de 6leo de acordo com cenarios de transigao
da matriz energética.

[E20] Valores do preco de venda de gas produzido: de forma analoga ao item [E19] a

Figura 38 apresenta valores para o prego de venda de gas variando de acordo com

cenarios de transigao da matriz enérgica.
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Figura 38. Valores para o preco de venda de gas natural de acordo com cenarios
de transicao da matriz energética.
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4. DESCRIGOES DE SUB-FLUXOGRAMAS

O processo no Hub é dividido em cinco secdes: (i) Separagéo oOleo/gas/agua; (ii)
Desidratacao de GN; (iii) Expans&do de GN; (iv) Produgédo de GC e geragédo de GN
para exportacao; e (v) Compressao/Bombeamento de fluido rico em CO2 para EOR
e GN especificado para exportacao. Inicialmente, sdo consideradas trés op¢des de

processo, conforme definido no Capitulo 3:

e Desidratacdo de Gas Natural via adsor¢gao em vasos contendo peneiras
moleculares (Molecular Sieves), seguida de remocg¢ao de hidrocarbonetos
pesados via expansao em valvula Joule-Thompson e remogéo de CO2 por
permeagao em membranas (Permeation Membranes). Esse é o processo
MS+JT+PM;

e Desidratagdo de Gas Natural via absorgao em colunas contactoras contendo
TEG (trietileno-glicol) como solvente, seguida de remogao de hidrocarbonetos
pesados via expansao em valvula JT e remog¢ao de CO2 por permeagao em

membranas. Esse é o processo TEG+JT+PM,;

e Desidratacao de Gas Natural concomitante com remocéao de hidrocarbonetos
pesados via Unidade 1 de Separag¢ao Supersénica (Supersonic Separation),
seguido de refrigeragao por circuito refrigerante e remogao de CO2 em Unidade

2 de Separacao Supersodnica. Esse é o processo SS+SS.

Como o processamento de GN geralmente compreende varias etapas de
compresséo, a disposi¢cao basica do compressor, intercooler (trocador de calor para
resfriamento da corrente) e knock-out (Vaso para separagdo de liquidos) é
compactada como um modulo de compressor para representacdo em PFDs como
mostrado na Figura. 38. Em cada modulo de compressor, o tipo de driver é
especificado como Driver Elétrico (EE) ou Turbina a Gas (GT); e a agua existente

disponivel para troca de calor é identificada como AR, AM ou AQ.
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Agua de |—$Gés de processo
Resfriamento (alta pressao)

Gas de prucesso*—
(baixa pressao)

Figura 39. Médulo de compressor basico: secao de compressao, trocador de
calor (intercooler) e vaso separador de liquidos (knock-out).

4.1. PFD A — Separagao Oleo/Gas/Agua

A primeira secao separa Oleo/gas/agua em trés separadores na Figura. 39: (i)
Separador de alta pressao (HPS), recebendo fluxo trifasico 6leo/gas/agua; (ii)
Separador de média pressao (MPS) separando oleo/gas; e (iii) Separador de baixa
pressdo (LPS) separando oleo/gas. A alimentagdo multifasica dos pogos chega a
120,5 bar e 16°C, passando primeiro pelo aquecimento a 30°C para evitar hidratos.
Em seguida, entra no HPS, onde a agua é coletada, enquanto o gas - HPS GAS -
segue ao condicionamento. O 6leo HPS é expandido para 20 bar e aquecido a 90°C,
produzindo um segundo gas no MPS. O 6leo MPS vai para uma nova expansao para
1,8 bar, produzindo uma terceira corrente de gas no LPS. As correntes de gas de LPS
e MPS sido comprimidas para 80 bar em uma Unidade de Recompressao de Vapor
(VRU — vapor recompression unit) com 4 estagios de compressdo, enquanto a

corrente de 6leo estabilizada é resfriada com 6leo frio do HPS.
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Figura 40. PFD A — Chegada da produgio e Separagio Oleo/Agual/Gas.

4.2. PFD B — Expansao Principal de GN via Valvula JT

Nos conceitos SS + SS e TEG + JT + PM o gas HPS é expandido para 80 bar, uma
boa presséo de operagao para a tecnologia SS e também necessaria na tecnologia
de desidratagao por absor¢ao em torre contactora com TEG. No PFD B (Figura. 40),
esta expansao ocorre através de uma valvula JT apds aquecimento anterior a 65,5°C
para evitar hidratos a jusante da valvula. Gas proveniente do VRU é entdo misturado

com o HPS Gas, expandido e enviado para a proxima sec¢ao de condicionamento.
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Figura 41. PFD B — Expansao principal do GN via JT.

No conceito MS+JT+PM o gas é expandido a 55 bar apds a desidragao por peneiras,
nao sendo necessario, portanto, aquecimento da corrente para evitar hidratos na
expansdo. O ponto de expansao do gas esta localizado antes da permeagédo em
membranas para a especificagao do ponto de orvalho de hidrocarbonetos (HCDPA),
com o objetivo de preservar as membranas de qualquer condensagdo de

hidrocarbonetos e deterioracdo do polimero.

4.3. PFD C - Ajuste do ponto de orvalho de agua (WDPA) e ponto de
orvalho de hidrocarbonetos (HCDPA) do GN por MS+JT

A Figura 42 mostra o esquema WDPA+HCDPA com uma bateria de vasos de
peneiras moleculares para a secagem da corrente de gas vindo do HPS a 120 bar e,
apos passar por expansao a 55 bar em valvula JT, envio para separador G/L a frio
(LTX) para coletar todos os condensados (hidrocarbonetos liquidos) produzidos pela
refrigeracao causada pela expanséo. A bateria MS possui 12 vasos (10 em adsorgéo,
2 em regeneragao) para tratar este fluxo de GN, reduzindo seu teor de agua de cerca

de 2400 ppm para 1 ppm. Apds passar pela JT e vaso LTX, o gas estara com HCDP
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de -3°C a 55 bar, bem abaixo da especificagdo de entrada de HCDP de membranas
(10°C a 50 bar).

CwW

MS-Water

Resfriamento do gas

Gas HPS

Separador GIL
de entrada da MS
(Scrubber)
de regeneragao/
Separacéo de aqua

Reciclo principal
(para HPS)
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Permeacédo em
Membranas

Separador G/L
LTX

Vasos de
Peneira
Molecular
(M)

Gas para
compresséo
(injegéo)

Filtro

Aquecedor de
regeneragao

Soprador

Figura 42. PFD C - WDPA e HCDPA de GN via peneiras moleculares (MS) +
expansao JT.

4.4. PFD D - Ajuste do ponto de orvalho de agua (WDPA) e ponto de
orvalho de hidrocarbonetos (HCDPA) do GN por TEG + JT

A Figura 43 mostra o esquema WDPA + HCDPA com torres absorvedoras (TA - para
fins de simplificacdo, € mostrado o processo com apenas uma torre absorvedora e
uma regeneradora) tendo o trietilenoglicol como solvente higroscépico, para a
secagem da corrente de gas vindo do HPS a 120 bar (ou ainda, considerando 80 bar
para evitar perdas de solvente, conforme discussao na sec¢éo 5.2). O gas desidratado,

obtido no topo da torre absorvedora, apds passar por expansao a 55 bar em valvula
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JT, é enviado para separador G/L a frio (LTX) para coletar todos os condensados
(hidrocarbonetos liquidos) produzidos pela refrigeragcdo causada pela expanséo.
A bateria de TA possui 14 colunas de aborgéo e coluna de regeneragao para tratar

este fluxo de GN, reduzindo seu teor de agua de cerca de 2400 ppm para 40 ppm.

Gas para
permeacao em
membranas

Gas para Vanior
— COMPressao & .

(injecao)

Torre
Regeneradora

il REBOILER

Tangue Surge
TEG pobire

FILTRD

Figura 43. PFD D — WDPA e HCDPA de GN via TEG + expansao JT.

Da mesma forma que no PDF C, apds passar pela JT e vaso LTX, o gas estara com
HCDP de -3°C a 55 bar, bem abaixo da especificagdo HCDP de entrada na unidade
de membranas (10°C a 50 bar).

4.5. PFD E - Produgao de gas combustivel (GC) via Permeagao em
Membranas (PM)

O gas previamente desidratado por MS ou TEG (PFD C ou PFD D), e apés ajuste do
ponto de orvalho de hidrocarbonetos (HCDPA) por JT, € aquecido e alimentado em
modulo de separagao de CO2 por membranas a 54 bar (Figura 44). O teor de CO2
na alimentagdo, de 62% mol, é reduzido a 20% mol. (no caso de geragao de gas
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combustivel) ou 3% mol. (no caso de geracdo de gas para exportagdo, sendo
necessario, nesse ultimo caso, maior area de permeacgéo), na corrente denominada

de retido, entregue a 53 bar.

No caso de exportagdo, o gas segue para compressao até atingir 250 bar antes de
ser entregue para o gasoduto. Para a geracao de poténcia, o gas segue direto para
EEG ou TG.

» Gas combustivel/
Gas para exportagdo

Estdgio de Permeacéo em
Membranas (PM)
T

Alimentagéo
das membranas N __ __ - = - L
; = AN Corrente rica
WW - ! em CO, para
E—,,, s injecdo em
Reservatério
(EOR)
Rl
Gas Desidratado
por M3 ou TEG
: JT Separador G/L f—
| EE
R ﬁ
| I, EE Compressor CO,
| I
| Compressor CO,
- L
Injecéo em FE |
Reservatorio
(EOR) BOMBA para EOR | £
+ }?
EE
Compressor CO,

Compressor Principal

Figura 44. PFD E — Separagao de CO2 por permeagao em membranas (PM).

A corrente rica em CO2 (85 %mol.), denominada permeado, é entregue a 8 bar e para
que seja injetada em reservatério exige trés etapas de compressdo antes de ser
enviada para a Compressao Principal para EOR, como mostra o PFD E.
Eventualmente, parte da corrente de gas desidratado pode ser adicionada, antes do
ultimo estagio de compresséao, a corrente rica em CO2, quando se faz necessario

maior quantidade de gas para injegdo (0 que € demandado pela disciplina de
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engenharia de reservatorio). Nao obstante, todo o gas desidratado, a menos do que
€ necessario para a produgao de gas combustivel, pode ser direcionado para injegéo
e nesse caso, grande parte do médulo de membranas fica sem utilizagdo. Isso é

comum quando o gasoduto de exportagéo esta indisponivel, por exemplo.

4.6. PFD F — Ajuste do ponto de orvalho de agua (WDPA) e ponto de
orvalho de hidrocarbonetos (HCDPA) do GN por SS

A Figura 45 mostra o esquema para WDPA + HCDPA com uma bateria SS e um unico
separador LTX para coletar todos os condensados L+W (hidrocarboneto liquido e
agua) das unidades SS. O LTX é aquecido para manter a temperatura do fundo acima
de 20°C para evitar hidratos sélidos; consequentemente, ha um gas remanescente
que resulta apds contato direto com o condensado frio L+W recebido. A bateria SS é
alimentada com a mistura de correntes VRU GAS e HPS GAS no PFD B, que primeiro
passa por um vaso flash para extrair qualquer condensado possivel. A bateria SS
possui 12 unidades SS para tratar este fluxo de GN, reduzindo seu teor de agua de
cerca de 2700 ppm-mol para cerca de 100 ppm-mol e ajustando seu HCDP para -
17°C a 54 bar. O gas tratado da bateria SS (vindo da saida principal) € misturado com
o gas remanescente do LTX (Slip-Gas) criando o fluxo de gas desidratado (DHG) que

segue para as proximas secgdes.

O PFD G (Figura. 46) exige um ciclo de refrigeracdo de CO2 (RFG) absorvendo o
calor a -25°C para resfriar a alimentagdo do SS (de separagao de CO2) para -22°C.
Portanto, a demanda de calor do LTX (Figura. 44) oferece um excelente dissipador
de calor frio para condensar o refrigerante RFG no topo do LTX, sendo o fluido
absorvedor de calor o condensado (L+W) frio a -17°C, produzido no SS de WDPA +
HCDPA, diminuindo o consumo de energia do RFG e os investimentos em
equipamentos, e por consequéncia, impactando o FC/. Os fluxos liquidos removidos

do flash e do LTX sdo misturados e reciclados para o separador de entrada HPS.
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Figura 45. PFD F — WDPA+HCDPA de GN via Separagao Supersoénica (SS) +
separador frio (LTX)

4.7. PDF G - Producao de gas combustivel (GC) via Tecnologia
Supersénica (SS)

Parte do gas desidratado (DHG) da PFD C é enviada para a remog¢ao de COZ2 para
produzir gas combustivel (GC). No conceito SS+SS, GC produzido contém 20%mol
de CO2, o que é suficiente para unidades de geracgéo de energia (EEG e GT). PFD D
na Figura 43 aplica tecnologia supersénica (SS) para remogao de CO2, com base em
um trabalho anterior a respeito de GN contendo 45%mol de CO2 (Arinelli et al., 2017)
e estudado para um sistema de menor pressao e menor vazao de processamento na

unidade de producao.

Primeiro, a parte do gas desidratado (DHG) ultra-rico em CO2 é resfriada a -22°C
através de permutadores de calor e o ciclo RFG, com CO2 como refrigerante,
chegando a -25°C. Em cerca de 54 bar e -22°C, é formada uma fase liquida de CO2,
reduzindo o teor de CO2 na fase gasosa de cerca de 70%mol. para cerca de 45%mol.
O fluxo de CO2 liquido € expandido, atingindo 10 bar, de modo a permitir o pré-

resfriamento da corrente que alimenta a unidade (parte do DHG), e assim diminuir a
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demanda de RFG. Apés a integragao de calor, este fluxo € totalmente vaporizado
(GFLS), sendo, portanto, comprimido e enviado a compressao para injegdo como
mostra o PFD G. O gas de topo obtido do Separador SCO2-A (Figura. 46) agora com
45%mol de CO2 é comprimido e refrigerado para que ele possa ser tratado em SS a
84 bar e -22°C para reduzir o teor de CO2 para cerca de 20%mol, de forma
semelhante as simulagdes apresentadas por Arinelli et al. (2017). O gas de saida do
SS-CO2 (GC) e o condensado rico em CO2 (Cond CO2) resfriam a alimentagéo do
SS-CO2 no PFD G. Apds a integragdo de calor, o condensado rico em CO2 é
parcialmente vaporizado, de modo que a fase gasosa (GCO2), separada no
separador SCO2-B, é comprimida e enviada a Compresséo de injecao em PFD G,
enquanto a porgéo liquida (LCO2) é bombeada diretamente para a suc¢ao da bomba

de injecao.

Gas Desidratato ) Compressao para

oW | cw| " Injegao
Oy O
L[ |

B

=X LCO2

Gas Cond CO2
combustivel (GC)

Figura 46. PFD G - Producdo de gas combustivel (FG) via tecnologia
supersonica (SS).
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4.8. Compressao e bombeamento para EOR

Esta ultima secédo é mostrada na Figura 47, PFD H, que compreende a compressao
principal de fluxos de correntes ricas em CO2 gasosos dos PFDs E/G. O compressor
principal (Main Compressor) € uma maquina pesada com duas etapas em um eixo
comum que tem que comprimir uma vazao de 43 MMSm?®/d para uma presséo de
descarga de 240 bar. A alta pressao da corrente de descarga do compressor principal
e considerando o arrefecimento a 45°C nos trocadores de calor intercooler, faz com
que o fluxo comprimido seja 100% liquido. Por isso € misturado com liquidos de outras
sec¢oes (LCO2 ou LIQ — condensado produzido do SS quando n&o ha reciclo para

HPS) e enviado a bomba de injecdo, alcangando 450 bar para EOR.

| Gas LIG LCO2 EE

|natura|
I L +Para
| Reservatorio

BOMBA de
Injegao (ECOR)

Gas Rico
em CO2

Compressao Principal

Figura 47. PFD H — Compressao e Bombeamento para EOR.
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5. RESULTADOS E DISCUSSOES

5.1. Esquema 1: MS+JT+MP

O Esquema 1 compreende o conceito de processo com a Desidratacdo de Gas
Natural via adsorgao em vasos contendo peneiras moleculares (Molecular Sieves),
seguida de remocéao de hidrocarbonetos pesados via refrigeragéo por expansao em
valvula JT e remogao de COz2 por permeagao em membranas. Esse é o conceito de
processamento MS+JT+MP no qual sdo produzidos cerca de 100.700 bbl/d de dleo

34 °API| com a composi¢ao molar na Tabela 7.

Tabela 7. Composicao do dleo resultante no processo MS+JT+MP
Componente % mol. Componente % mol.

co2 0,80 C11H24 4,86
CH4 0,06 C12H26 6,62
C2H6 0,11 C13H28 4,41
C3HS 0,42 C14H30 6,45
iC4H10 0,23 C15H32 3,87
nC4H10 0,81 C16H34 2,58
iC5H12 0,63 C17H36 4,07
nC5H12 1,19 C18H38 2,44
C6H14 2,42 C19H40 1,63
C7H16 6,34 C20+ 27,08
C8H18 8,30 H2S (ppm) 5,28
C9H20 7,40 H20 (ppm) 17,77
C10H22 7,29

A Figura 48 apresenta o PFD de todo o processo, desde a elevagéo da produgéo do
reservatorio, passando pela separacdo Oleo/Gas/Agua a alta pressdo (120 bar), o
que € um ponto de inovagao na industria, objeto de pedido de depdsito de patente
(PETROBRAS, 2014), até o tratamento na planta de gas seguindo o processamento
MS+JT+MP. A Tabela 8 apresenta os dados das principais correntes do processo,
para o caso de injegcao de todo o gas, a menos do necessario para geragao de gas
combustivel (GC).
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Figura 48. Conceito Convencional MS+JT+MP para o processamento de fluido supercritico ultra-rico em CO:2: peneiras
moleculares (MS) para WDPA, expansao JT para HCDPA, e permeagcdao em membranas (MP) para remogao de COx.



Tabela 8. Correntes principais do conceito de processamento MS+JT+MP para GN ultra-rico em CO2
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Sistema Separador HPS Oleo | VRU | Peneira Molecular WDPA | JT HCDPA Permeagao em Compressor | pnp
Membranas Principal

. Reciclo A . Oleo | VRU . Gas Agua Gas . . GC/ MC- Fuido
Corrente Riser principal Agua Gas Final | Gas Alim. VS VS Reg Alim. C3+ Alim. GE GCO: | DHG Gas EOR
T(°C) 30.0 6.18 29.6 29.6 39.6 45.0 30.79 32.0 45.0 32.0 32.0 -2.29 62.0 41.2 38.2 32.0 32.4 78.3
P(bar) 120.0 120.0 120.0 120.0 | 1.30 120.0 | 120.0 119.9 118.4 119.9 119.9 55.00 | 54.00 53.0 8.00 119.9 119.9 | 450.0
MMSm3/d 90.15 2.05 36.63 50.00 | 1.43 4.15 54.16 54.03 0.13 5.42 5.00 2.03 2.97 1.04 1.93 49.02 50.96 | 50.96
% Vapor 53.20 0.00 0.00 100 0.00 100 100 100 0.00 0.00 100 0.00 100 100 100 100 100 0.00
%CO2 39.72 7828 0.13 68.81 | 0.80 71.12 | 68.97 69.13 0.21 69.13 | 69.13 78.33 | 62.84 19.92 85.95 | 69.13 69.77 | 69.77
%CHg4 14.59 12.58 0.00 25.22 | 0.06 19.41 | 24.77 24.82 0.00 24.82 | 24.82 12.58 | 33.20 69.13 13.85 | 24.82 24.41 24.41
%C2Hs 1.36 2.47 0.00 2.28 0.11 3.33 2.36 2.37 0.00 2.37 2.37 2.47 2.29 6.49 0.04 2.37 2.28 2.28
%CsHs 0.75 1.96 0.00 1.21 0.42 2.52 1.31 1.31 0.00 1.31 1.31 1.96 0.86 2.46 0.00 1.31 1.26 1.26
%i-CaH10 0.13 0.41 0.00 0.21 0.23 0.49 0.23 0.23 0.00 0.23 0.23 0.41 0.10 0.30 0.00 0.23 0.22 0.22
%CaH10 0.29 0.95 0.00 0.44 0.81 1.16 0.50 0.50 0.00 0.50 0.50 0.95 0.19 0.54 0.00 0.50 0.48 0.48
%i-CsH12 0.09 0.32 0.00 0.14 0.63 0.35 0.15 0.15 0.00 0.15 0.15 0.32 0.04 0.11 0.00 0.15 0.15 0.15
%CsH12 0.14 0.48 0.00 0.20 1.19 0.52 0.22 0.22 0.00 0.22 0.22 0.49 0.05 0.13 0.00 0.22 0.22 0.22
%CeH14 0.15 0.46 0.00 0.19 2.42 0.34 0.20 0.20 0.00 0.20 0.20 0.46 0.02 0.06 0.00 0.20 0.19 0.19
%C7H16 0.21 0.47 0.00 0.20 6.34 0.18 0.20 0.20 0.00 0.20 0.20 0.47 0.01 0.03 0.00 0.20 0.19 0.19
%CsH1s 0.23 0.44 0.00 0.19 8.30 0.07 0.18 0.18 0.00 0.18 0.18 0.44 0.00 0.01 0.00 0.18 0.18 0.18
%CoH20 0.18 0.30 0.00 0.13 7.40 0.01 0.12 0.12 0.00 0.12 0.12 0.30 0.00 0.00 0.00 0.12 0.12 0.12
%C10H22 0.16 0.22 0.00 0.10 7.29 0.00 0.09 0.09 0.00 0.09 0.09 0.22 0.00 0.00 0.00 0.09 0.08 0.08
%C11H24 0.11 0.14 0.00 0.06 4.86 0.00 0.06 0.06 0.00 0.06 0.06 0.14 0.00 0.00 0.00 0.06 0.06 0.06
%C12H26 0.13 0.12 0.00 0.05 6.62 0.00 0.05 0.05 0.00 0.05 0.05 0.12 0.00 0.00 0.00 0.05 0.05 0.05
%C13H2s 0.09 0.08 0.00 0.04 4.41 0.00 0.03 0.03 0.00 0.03 0.03 0.08 0.00 0.00 0.00 0.03 0.03 0.03
%C14H30 0.12 0.06 0.00 0.03 6.45 0.00 0.02 0.02 0.00 0.02 0.02 0.06 0.00 0.00 0.00 0.02 0.02 0.02
%C15Hs2 0.07 0.04 0.00 0.02 3.87 0.00 0.01 0.01 0.00 0.01 0.01 0.04 0.00 0.00 0.00 0.01 0.01 0.01
%C16H34 0.05 0.02 0.00 0.01 2.58 0.00 0.01 0.01 0.00 0.01 0.01 0.02 0.00 0.00 0.00 0.01 0.01 0.01
%C17H36 0.07 0.02 0.00 0.01 4.07 0.00 0.01 0.01 0.00 0.01 0.01 0.02 0.00 0.00 0.00 0.01 0.01 0.01
%C1sHss 0.04 0.01 0.00 0.00 2.44 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.01 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
%C19H40 0.03 0.02 0.00 0.00 1.63 0.00 0.01 0.01 0.00 0.01 0.01 0.02 0.00 0.00 0.00 0.01 0.01 0.01
%C20+ 0.43 0.00 0.00 0.00 27.08 | 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
%N:2 0.15 0.08 0.00 0.27 0.00 0.11 0.26 0.26 0.00 0.26 0.26 0.08 0.38 0.80 0.16 0.26 0.26 0.26
ppm H2S 29.65 67.29 0.00 48.18 | 5.28 91.96 | 51.52 51.64 0.00 51.64 51.64 67.34 | 40.91 12.97 55.95 | 51.64 51.81 51.81
ppm H20 676.7 1944 | 17.77 | 3802 | 2363 1.00 1.00 1.00 1.97 0.34 0.11 0.46 1.00 0.98 0.98
%H20 40.70  0.07 99.87 0.194 0.380 | 0.236 99.78




Uma caracteristica de grande importancia no processo MS+JT+MP ¢ sua alta
capacidade de desidratagao do fluido de alimentacdo em condigdes supercriticas
(aprox. 68% COz2, 2363 ppm-mol H20, presséo de 120 bar). Ao passar pela unidade
de peneiras moleculares (MS), € obtido o teor de 1 ppm-mol de H20 nas correntes
de gas combustivel ou gas de exportagcédo, e ainda, considerando o efeito de
concentragao produzido pelas membranas, até 10 ppm-mol H20 na corrente rica
em COz2 (permeado), que seguira para injegdo. Esse resultado traz uma condigao
de altissima seguranga para a inje¢do da corrente no reservatorio, evitando
qualquer possibilidade de formagao de hidratos ou ocorréncia de corrosdo nas
linhas de injecdo. Entretanto, ha consequéncias em termos de custos, como sera
mostrado nas sec¢des 5.3 e 5.4, uma vez que a alta vazdo do fluido supercritico
(aprox. 54,16 milhdes Sm3/d) leva a necessidade de 12 vasos de alta pressdo
preenchidos com peneiras moleculares, de dimensdes muito maiores do que hoje
usualmente é utilizado, levando a grandes valores para os custos iniciais de

investimento (FC/) para esse processo.

A jusante dos vasos de peneiras, o fluxo de gas alimenta a unidade de separacdo
de CO2 por permeagao em membranas para produzir gas combustivel (GC) ou gas
de exportacao, passando antes pela valvula JT para remog¢ao de condensados C3+,
que sao reciclados para o separador HPS aumentando a producéo de 6leo. As
limitagées do JT sdo bem conhecidas: uma grande despressurizagao (até cerca de
65 bar) é aplicada produzindo uma queda de temperatura e condensando C3+,
aprox. 2,03 milhdes Sm3/d, para uma alimentagéo de 5,0 milhdes Sm3/d — caso em
que se deseja processar na unidade de membranas apenas o suficiente para
produzir gas combustivel para o suprimento da demanda energética da plataforma.
O gas, agora pobre, € aquecido a 62°C e entdo alimenta a unidade MP, produzindo
gas combustivel (1,04 Milhdes Sm3/d, contendo 19,92% COz, para o caso de
alimentagao de 2,97 Milhdes Sm3/d) e 1,93 Milhdes de Sm3d de permeado rico em
CO2 (aprox. 86%mol) a pressdo de 8 bar, o que requer poténcia de compressao
relevante para chegar a pressédo de 120 bar, para ser alimentado no compressor
principal de CO2 (MC gas).
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5.2. Esquema 2: TEG+JT+PM

Inicialmente, foi considerada a alternativa de processo em que a desidratagdo do
gas é realizada por absorgéo em trietilenoglicol através de torres contactoras gas-
liquido. Esse tipo de processo de desidratagdo tem importancia historica, pois
praticamente a desidratagdo de gas natural nos primeiros desenvolvimentos da
producao offshore no Brasil, na Bacia de Campos, foi baseada nessa tecnologia.
Entretanto, os dados de simulagdo de processo indicaram que este cenario de alta
pressao (120 bar) e alto teor de CO2 apresenta-se como um grande desafio a
aplicagao do sistema de absorcdo com TEG. Nessas condigées, o CO2 comporta-
se como solvente para o TEG, levando a arrastes e grandes perdas do agente
higroscopico no gas tratado. Neste cenario faz-se necessario repor o TEG a uma
taxa de 27 toneladas/dia para manter o processo funcionando, o que torna esse
conceito inviavel. Na tentativa de minimizar as perdas de TEG pela diminui¢gdo da
pressdo na corrente de gas a ser tratado (para 80 bar), o dimensionamento do
sistema levou ainda a obtencao de torres de grandes diametros (2 m) e altura (10
m), € por consequéncia do abaixamento da pressao do gas de entrada para 80 bar,
a uma alta poténcia requerida nos sistemas de compressao a jusante e altos valores

de emissdes de COz2 (que sera detalhado para os outros sistemas mais adiante).

Diante dos resultados técnicos, o esquema TEG+JT+PM foi desconsiderado para
fins de maiores investigagdes econdmicas no presente trabalho, restando para
estudos de comparacéo e busca daquele que traz os melhores resultados para esse

cenario, os esquemas de processo MS+JT+MP e SS+SS.
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5.3. Esquema 3: SS + SS

O Esquema 3 compreende o conceito de processo com a Desidratacdo de Gas
Natural via Separagdo Supersdénica concomitante com remogao de
hidrocarbonetos e remogao de CO2 em um segundo dispositivo de Separagao
Supersonica. Esse € o processamento SS+SS. Nesse conceito sdo produzidos

cerca de 105.400 bbl/d de dleo 37°API com a seguinte composi¢cdo molar:

Tabela 9. Composicao do dleo resultante no processamento MS+JT+MP.
Componente % mol. \ Componente % mol.

co2 0,64 C11H24 4,90
CH4 0,05 C12H26 5,93
C2H6 0,09 C13H28 3,96
C3H8 0,46 C14H30 5,21
iC4H10 0,37 C15H32 3,13
nC4H10 1,64 C16H34 2,08
iCS5H12 1,88 C17H36 3,25
nC5H12 3,71 C18H38 1,95
C6H14 5,80 C19H40 1,30
C7H16 8,81 C20+ 19,21
C8H18 10,10 H2S (ppm) 4,21
C9H20 8,18 H20 (ppm) 18,93
C10H22 7,35

A Figura 49 apresenta o PFD de todo o processo, desde a elevagédo da produgao
do reservatdrio, passando pela separacdo Oleo/Gas/Agua a alta pressado (120 bar),
até o tratamento na planta de gas segundo o conceito SS+SS. A Tabela 10
apresenta os dados das principais correntes do processo, para o caso de injegao

de todo o gas, a menos do necessario para geragao de gas combustivel.

A Unidade 1 SS remove agua do fluido de alimentacéo até o nivel de 95,90 ppm-
mol, enquanto reduz o teor de C3+ de 4,83% para 2,15%mol. A corrente bifasica
de condensado do SS contendo agua e componentes C3* (L+W-SS), a uma vazao

de 5,29 Milhdes de Sm?d, é aquecida no separador LTX a 20°C (para evitar a
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formacéao de hidratos) e reciclada para o separador de entrada HPS, o que aumenta
a producéao de 6leo. Uma vez que nenhuma fase gasosa foi formada no LTX para
este caso, a corrente bifasica (L+W-LTX) tem a mesma composi¢ao que a corrente
(L+W-SS).

Parte da corrente SS-Gas (aprox. 8,7 Milhdes Sm?/d) passara por resfriamento até
atingir temperatura de -22°C e alimenta a Unidade 2 de SS para separagao de COz2
e producgao de gas combustivel (1,3 milhdes Sm3/d), contendo 21,85%mol de COx.
Para o caso de reinjecao total, o fluido para EOR resulta da adigdo do header de
SS-Gas (SSGH) as correntes ricas em CO2 (GFLS, GCO2, LCOz2) e tera aprox.
71%mol de CO2 e 98,39 ppm-mol de H20.

Os parametros de projeto (conforme Figura 33) para as Unidades 1 e 2 SS e os
resultados obtidos pelo SS-UOE para as Unidades 1 e 2 SS sao exibidos na Tabela
11. Nesta tabela a vazao molar de GN na Unidade 2 SS (remog¢ao de COz2) € menor
devido a producao de GC apenas, 0 necessario para geragao de energia conforme
demanda da unidade. Para o caso de produgéo de gas de exportagdo a vazao sera
maior e exigira maior numero de dispositivos SS (em torno de 12). Para o fluxo de
gas principal vindo do separador HPS, exige-se uma unidade SS para
WDPA/HCDPA composta por 12 dispositivos SS paralelos. A composicdo da
entrada no SS para a remogao de CO2 também é diferente do fluxo principal de GN,
uma vez que é previamente refrigerada (através de trocadores de calor, que utilizam
as correntes de saida do vaso a jusante, e um circuito refrigerante com COz2),
promovendo a condensacao de CO2 e a separagdo de fases em vaso flash, a
montante da captura de CO2no dispositivo SS. Esta pré-remogéao de COz2, reduzindo
seu teor no GN de cerca de 68%mol para 45%mol é o que permite que o SS diminua
o teor de CO2 no GC para cerca de 22%, sem a ocorréncia de freeze-out. No
trabalho publicado durante este doutorado (Melo et. al 2019, Apéndice A), foi

mostrado o caminho SS no plano P x T com os respectivos envelopes de fases das



111

correntes de alimentagéao e produtos para os dispositivos SS, detalhados na Figuras
49 e 50.
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Figura 49. Processamento SS+SS de fluido supercritico ultra-rico em COz2: Unidade 1 SS para WDPA concomitante
com HCDPA, e Unidade 2 SS para remogao de COs-.



Tabela 10. Correntes principais do conceito de processamento SS+SS para GN ultra-rico em CO2
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. - Primeira Unidade SS Segunda Unidade SS Compressor

Sistema Separador HPS Oleo | VRU WDPA+HCDPA Remogéo CO; Principal EOR
. Reciclo A HPS- | Oleo | VRU- . Gas L+W L+W . GC/ McC- Fluido

Corrente | Riser Principal Agua Gas Final | Gas Alim. ss SS LTX Alim. GE GCO2 LCO2 | SSGH Gas EOR
T°C) 30.0 36.4 32.5 32.5 42.5 45.0 46.3 37.7 -17.0 20.0 -22.0  35.0 45.0 16.3 37.7 38.0 80.2
P(bar) 120.0  120.0 120.0 120.0 | 1.30 80.50 | 80.50 53.74 53.74 53.74 84.00 36.08 53.74 240.0 53.74 53.74 450.00
MMsm?/d | 90.15  8.31 36.76 52.24 | 2.00 7.44 56.68 51.39 529 5.29 2.07 1.30 0.63 0.14 42.71 49.96 50.09
%Vapor 53.20  0.00 0.00 100 0.00 100 100 100 0.00 0.00 100 100 100 0.00 100 100 0.00
2%CO: 39.72  54.39 0.13 67.31 | 0.64 68.51 | 68.52 69.57 58.39 58.39 4534 21.85 83.50 92.90 69.57 70.74 70.80
%CH4 14.59  6.91 0.00 23.55 | 0.05 19.12 | 23.70 2560 5.20 5.20 51.02 7473 12.59 2.62 25.60 24.38 24.32
%C2Hs 1.36 2.76 0.00 2.34 0.09 3.15 2.43 2.39 2.85 2.85 2.18 2.06 2.52 1.74 2.39 2.40 2.40
%C3Hs 0.75 4.81 0.00 1.62 0.46 2.89 1.69 1.29 5.55 5.55 0.59 0.25 1.04 1.67 1.29 1.32 1.32
%i-C4H 10 0.13 1.97 0.00 0.41 0.37 0.80 0.41 0.21 2.32 2.32 0.06 0.01 0.10 0.29 0.21 0.22 0.22
%C4Hio 0.29 6.04 0.00 1.08 1.64 2.25 1.06 0.44 7.07 7.07 0.09 0.01 0.14 0.57 0.44 0.46 0.46
%i-CsH 2 0.09 3.25 0.00 0.47 1.88 0.91 0.42 0.09 3.60 3.60 0.01 0.00 0.01 0.09 0.09 0.09 0.09
%CsHi2 0.14 5.09 0.00 0.72 3.71 1.32 0.60 0.10 5.47 5.47 0.01 0.00 0.01 0.08 0.10 0.10 0.10
%CesH 14 0.15 3.67 0.00 0.53 5.80 0.51 0.32 0.02 3.28 3.28 0.00 0.00 0.00 0.01 0.02 0.02 0.02
%C7His 0.21 2.41 0.00 0.37 8.81 0.09 0.16 0.00 1.65 1.65 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
%CsHis 0.23 2.12 0.00 0.33 10.10 | 0.02 0.10 0.00 1.03 1.03 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
%CoH 20 0.18 1.38 0.00 0.22 8.18 0.00 0.04 0.00 0.44 0.44 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
%Ci0H22 0.16 0.97 0.00 0.15 7.35 0.00 0.02 0.00 0.20 0.20 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
%C11H24 0.11 0.65 0.00 0.10 4.90 0.00 0.01 0.00 0.08 0.08 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
%C12Hz6 0.13 0.53 0.00 0.08 5.93 0.00 0.00 0.00 0.04 0.04 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
%C13Hzs 0.09 0.35 0.00 0.06 3.96 0.00 0.00 0.00 0.02 0.02 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
%C14H30 0.12 0.28 0.00 0.04 5.21 0.00 0.00 0.00 0.01 0.01 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
%CisH32 0.07 0.17 0.00 0.03 3.13 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
%Ci6H34 0.05 0.11 0.00 0.02 2.08 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
%C17H36 0.07 0.09 0.00 0.01 3.25 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
%C1sH3s 0.04 0.05 0.00 0.01 1.95 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
%C19Hu0 0.03 0.12 0.00 0.02 1.30 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
20C20+ 0.43 0.01 0.00 0.00 19.21 | 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
%N: 0.15 0.03 0.00 0.25 0.00 0.12 0.25 0.27 0.02 0.02 0.71 1.09 0.07 0.01 0.27 0.25 0.25
ppm H2S 29.65 81.91 0.00 51.57 | 4.21 85.63 | 55.08 51.61 8883 88.83 2856 12.57 5234 70.94 51.61 52.57 52.52
ppm H20 18396 2584 18.93 | 2972 2666 95.90 27651 27651 7.93 0.06 6.58 88.66 95.90 98.41 98.39
%H>0 40.70  1.84 99.87 0.297 | 0.267 2.765 2.765
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Tabela 11. Dimensionamento SS (Unidades 1 e 2) e resultados obtidos com
SS-UOE.

ltems Valores
Especificados \|f|vcl;:)||33|£:/o\ gggtura ae Calculados \lflvggpA A g’ea%gza
Unidade SS 1 Unidade $S 2 |pela SS-UOE
No.de SS 12 1 Drt(m) 0,0662  0,03573
Di(m) 0,10 0,08 Lc(m) 0,0752  0,1573
Do(m) 0,12 0,09 Lo(m) 0,1486  0,6219
o(°) 12,67 15 L(m) 0,2238 0,7792
B(°) 2,66 2,5 L Choaue(m) 0,1596  0,2560
MaChoque 1,52 1,6 | Difusor(m) 0,0642 0,5232
n¥P% 100 100 Pss(bar) 25,60 21,70
nCMP% 100 100 Tes(°C) -16,78 -61,10
PAIm.(bar) 80,5 84,0 Mass 1,3114>  0,96510¢
TAlIm.(oC) 45 -22 PDiscarga(har) 53,74 36,58
MMSm?3/d 56,7 2,07 TDiscarga(oC) 37,73 -28,55
% C3* Alm. 4,83% 0,75% %Condensado 9,33%°% 37,10%°
ppmH20AI™- 2666 7,93 REC%molH20 96,74% 99,50%
%COAM. 68,52% 45,34% REC%molC3+ 11,70% 10,14%
REC%CO:z2 7,95% 69,69%
%P Recup. 66,76% 43,55%

2Para o caso de produgdo apenas de GC.Para produgédo de GE, o nimero de SS subira para 12
bAp6s remocgédo de condensado

¢Sem ocorréncia de Choque normal

dCondensado Total (39% mol HCs + 3% mol H-0O + 58% mol CO5)

eCondensado Total (15% mol HCs + 0% mol H20 + 85% mol CO»)

Na Figura 50 a curva WDP também esta presente, o que mostra que, assim que o
GN entra no dispositivo SS e é expandido, ocorre a condensacgao de hidrocarbonetos
mais pesados, com condensagao de agua posteriormente, quando a curva WDP é
atingida pelo caminho SS. Pouco antes do choque, a fase liquida formada é removida,
gerando o envelope de fases de um GN tipicamente pobre. Na Figura 50 ndo ha curva
WDP, ja que o GN ja esta desidratado. Nesse caso, a vazao de alimentagcéo esta
préxima ao seu ponto critico, entrando no SS em uma expansé&o isentropica mais
vertical. A temperatura minima alcancada dentro do SS é de 212 K, a 21,7 bar, o

suficiente para condensar 69,7% do CO:2 alimentado.
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Figura 50. Unidade 1 SS da alternativa SS+SS. (a) T (k) e ¢ (m/s) em fungao da
posigao axial no SS (m); (b) Condensado (%mol) em fungao da posigao (m); (c)
Caminho percorrido no SS no plano TxS com o envelope VLE da alimentagao,
o locus WDP (ponto de orvalho de agua) da alimentagao e envelope VLE do gas
pobre obtido como produto; (d) figura (c) aumentada; (e) Caminho percorrido
no SS no plano PxT com o envelope VLE da alimentagdao, curva WDP da
alimentacao e envelope VLE do gas pobre obtido como produto

A Figura 50a mostra as curvas de Temperatura (K) e a velocidade do som multifasica
c (m/s) em fungdo da posigado axial x (m) para a Unidade 1 SS com "assinaturas"
tipicas de SS, como singularidades de gradiente espacial - na “garganta” do bocal
(x=Lc=0,0752m) onde o fluxo é sbénico (Ma = 1) (de Medeiros et al., 2017). As duas

inflexdes repentinas no perfil ¢ (x) préoximo a entrada (x = 0) e a x + 0,03m
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correspondem, respectivamente, ao inicio das condensagdes C3+ e agua (Fig. 50b,
perfis de condensacgao). As descontinuidades verticais dos perfis de Temperatura e
velocidade do som (c) correspondem ao choque normal apds a retirada do
condensado ao final do bocal laval (x = Ltava = [ Shock = 0 1596m). A partir desse ponto,
ambos os perfis sdo monotonos, correspondentes a compressao isentropica através
do difusor final, atingindo temperatura de saida de 37,73°C e Press&o de saida de
53,74 bar.

A operagdo da Unidade 1 SS também é mostrada nos diagramas nas Figs. 51c-51d
(49d amplia 49c). T x S é util para verificar a obediéncia a Segunda Lei da
Termodindmica ao longo do caminho do SS. O segmento AB &€ o caminho de
expansao isentropica que termina dentro do envelope VLE do produto de gas pobre
(SS-Gas). A medida que o liquido é retirado, o caminho se move isotermicamente no
segmento BC, terminando no local do ponto de orvalho do gas tratado (SS-Gas). Em
C, o choque normal adiabatico irreversivel ocorre através do segmento CD,
aumentando a entropia molar SS-Gas (Fig.49d). Finalmente, DE representa a

compressao isentropica através da sec¢ao do difusor final.

As figuras 51a e 51b relatam transigcbes axiais através do bocal da Unidade 2 SS. Os
perfis de condensacgédo em fungéo da posicéo x (m) estao representados na Fig. 51b,
mostrando o caminho SS comecgando com alta condensagao de todas as espécies. O
motivo tem a ver com o estado de entrada: na Unidade 2 SS, o fluido de entrada é
bifasico, praticamente na curva de ponto de bolha (aprox. 100% liquido) e muito
proximo ao ponto critico (Fig. 51c); isto &, alta compressibilidade é esperada. A
medida que a expansao ocorre, o C1-C2 se vaporiza novamente, enquanto o CO2 se
vaporiza novamente com menos intensidade e depois se acumula substancialmente
como liquido. A Fig. 51a relata a fragdo de vapor molar na posigéo x = L@ Mags e
o contetdo final de CO2 no fluido “descarbonatado” em fungdo de Machoaue um
parametro de projeto SS. O Mac°aue expressa o Ma mais alto (e o menor T = Tes= e
P = Pss) no caminho SS. Mass € o valor de Ma imediatamente antes do choque e
apo6s a retirada do condensado, mostrando o fluxo como subsdnico apds a retirada
do liquido (Mags = 0,9651) para Mac°aue = 1 6, escolhido para evitar cruzar o limite do
SVLE (equilibrio sélido-liquido-vapor) de freeze-out de CO2 em Maceaue= 1,65 (Fig.
51a).
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As Figuras. 50e e 51c exibem o caminho SS no plano P x T com envelopes VLE de
alimentacgao e produto para ambas as unidades SS. Na Fig. 49e, a curva do ponto de
orvalho da agua de alimentacdo (WDP) esta presente, mostrando que o fluido
supercritico bruto na entrada da primeira unidade SS condensa C3+ desde o inicio,
com posterior condensagédo de agua quando a curva WDP é cruzada. Pouco antes
do choque, o condensado L+W (agua-C3+) é removido, gerando o envelope VLE mais
estreiro do fluido resultante. Na Fig. 50c ndo ha curva WDP, uma vez que a segunda
unidade SS trabalha com alimentagcdo de 100 ppm-mol de H20. A temperatura
minima na Unidade 2 SS ocorre em Ma = Macaue = 1 6, onde o condensado (+ 69,7%
do CO2 de alimentacéo) é retirado com T=Tges=-61,15°C, P=Pss=21,7 bar. Logo apos
a remogao do condensado, Ma cai para Mass subsénico = 0,9651, ndo havendo

choque normal na Unidade 2 SS.



118

S . <im i ]Ma”‘“‘“ 3185 130 4 :gﬁm
% |24 ' ..-E-Dznogﬁnnal immm g | (W ' ‘—-"- Cog
E =5 13 Ma 2pos rstrans 03 Bquidos | e i ! i JE—
L L |
g- Ma, =03851 '1' !
= 0754 = ! i g b
4+ =4
B P 5
ﬁ_ Projsto Ma*™* =g ! i 40
o e Gt T v 4:__3 ____________ =
] ¥y i
y 1
L1 125 I L35 ! L 1] hiks i k13 2 23
i x{m}
a h
) Faypar Frerctiove pres Withalronand )
CEE ar Fimd G
N aiier AV abavan!
90 4 - 5SS Flow Path
20 — Buble locus - Alimentagao

— HCDP locus - Alimentagao

700 4 === Buble locus - Produto

=== HCDP locus - Produto =
60 1 .... svLE-FOB CO2
| o Alimentagao

O Produto

Pressao (bar)
—_— ] Trd £ Lh
oS O O O
| i 1 i 1 i | ]

N RO, e
100 125 150 175 200 225 250 275

Temperatura (K)

cl
Figura 51. Unidade 2 SS da alternativa SS+SS: (a) MaBS, fragao vapor e fragao
molar de CO2 do produto “descarbonato” em fungdao de Machoque; (b)
Condensado (% mol.) em fungao da posic¢ao axial x (m); (c) Caminho percorrido
no SS no plano PxT com envelope SVLE da alimentagao, fronteira do freeze-out
de CO2 e envelope SVLE do gas “descarbonatado”.
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5.4. Comparacgao técnica entre as alternativas de processo para o
caso de reinjecao total do Gas

As comparacdes entre as alternativas de conceitos de processo MS+JT+MP e SS+SS
sao feitas em termos de producao de 6leo, teor de H20 no fluido para EOR, demanda
de energia, emissdes de CO2, FCl e VPL, nas Figuras 52 e 53. A Tabela 12 apresenta

as vazoes principais dos processos MS+JT+MP e SS+SS.

Tabela 12. Vazdes das principais correntes nos processos (MMSm3/d).

Corrente SS+SS MS+JT+MP
Riser 90,15 90,15
Fluido para EOR 50,092 50,96°
Gés combustivel 1,30° 1,044
Reciclo Principal 8,31 2,05
Condensados (Agua + C3+) 5,29 2,03

Gas HPS 52,24 50,01
CO2 Capturado no Fluido de EOR 0,65611 1,661921
CHa4 Capturado no Fluido de EOR 0,078585  0,267744
Emissdes de CO2 1,31989 1,1945
Oleo 2,0 1,43

a70.8%mol CO. 69.8%mol CO..
¢Teor(%mol): 21,85%C0,, 74,73%C1, 2,06%C2, 0,25%C3, 0,02%C4.
9Teor(%mol):19,92%C0O,, 69,13%C1, 6,49%C2, 2,46%C3, 0,84%C4, 0,24%C5, 0,06%C6, 0,03%C7.

A demanda de energia do processo SS+SS (Figura. 52c) é de 167,2 MW, enquanto
MS+JT+MP requer apenas 105 MW, uma consequéncia da despressurizagao do
fluido supercritico a 81 bar para alimentar a Unidade 1 SS, enquanto a peneira
molecular (MS) trabalha em alta pressdo mantendo o fluido seco em 120 bar,
envolvendo apenas um estagio no compressor principal no conceito MS+JT+MP,
enquanto o conceito SS+SS requer dois. Assim, 1,3 MMSm?d de GC com teor de
CO2de 21,85%mol é produzido em SS+SS, onde as principais unidades de demanda
de energia compreendem o compressor principal e a bomba de fluido EOR
representando 58,4% e 26,1% da poténcia total, respectivamente. Enquanto isso, o
GC de MS+JT+MP é de apenas 1,04 MMSm?/d com teor de CO2 de 19,92%mol. Em

outras palavras, MS+JT+MP produz um GC melhor com vazao menor, emitindo 1,195
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MMSm?3/d de CO2 (Tabela 11), enquanto SS+SS emite 1,32 MMSm?/d de CO2, um

valor 9,5% maior.

Considerando a Tabela 13, o FCI do processo SS+SS atinge 936,6 MMUSD, com
lucro bruto anual GAP variando (conforme cenario de transigdo da matriz energética)
de 1042 a 3066 MMUSD/ano, e VPL variando de 4040 a 11916 MMUSD, apéds 21
anos operacionais. O processo MS+JT+MP alcanca um investimento 11% maior e
menor lucratividade: FCI/ = 1045 MMUSD, GAP variando de 1008 a 2998 MMUSD/ano
e VPL variando de 3677 a 11113 MMUSD. A inferioridade econémica do MS+JT+MP
€ explicada pelas Figuras 52 e 53.
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Figura 52. Conceito SS+SS versus MS+JT+MP: (a) Produgao de 6leo; (b) Teor
de agua (ppm) no fluido para EOR; (c) Consumo de poténcia; (d) Emissdes de
CO2; (e) FCI; (f) CHa capturado no fluido de EOR (Adaptado de Melo et al 20719).

A Figura. 52a mostra o processo SS+SS com maior producdo de 6leo, uma
consequéncia de sua maior reciclagem de condensado L+W (agua-C3+) da primeira
unidade SS (5,29 MMSm?3%d, 58,4%mol CO2) versus o modesto condensado
altamente carbonatado da unidade JT de MS+JT+MP (2,03 MMSm?®/d, 78,3%mol
CO2) na Tabela 8. Essa reciclagem afeta a produgao de d6leo, porque as espécies
mais pesadas barradas na Unidade 1 SS e em JT se acumulam no HPS, aumentando
os respectivos efluentes de dleo. A Figura 52a informa que SS é melhor coletor de

C3+ que JT, enquanto a Figura 52b revela a unidade de peneiras moleculares (MS)
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do processo MS+JT+MP como removedor de agua mais eficiente que a Unidade 1
SS. Mas, esta é uma pequena vantagem, uma vez que o valor aproximado de 100
ppm-mol para o teor de agua deixado pela Unidade 1 SS no fluido de EOR nao implica
em problema operacional, enquanto o teor de 1 ppm-mol de agua deixado no gas
pelas peneiras moleculares causa um efeito devastador em termos de FCI, ja que
requer 12 vasos de leito de didmetro 4,1m e altura de 11,24m. Isso é confirmado na
Figura. 52e, mostrando o FCI/ dos vasos de peneiras como a maior parte do FC/ do
processo MS+JT+MP.

Finalmente, a Figura. 52d relata as maiores emissdes de CO2 de SS+SS em relagao
a MS+JT+MP (Tabela 12), uma consequéncia do maior consumo de energia (Figura.
52c). Deve-se notar que as emissdes de SS+SS e MS+JT+MP nao estdo na mesma
propor¢ao dos respectivos consumos de energia. O motivo corresponde as diferentes
composi¢cdes e valores de aquecimento dos gases combustiveis de SS+SS e
MS+JT+MP (Tabela 12, notas de rodapé). O GC de SS+SS ¢é altamente
"descarbonizado" (isto €, hidrocarbonetos com maior razdo atdmica H/C) gragas a
extragao profunda de espécies pesadas na Unidade 2 SS, levando ao GC rico em
CHs4 e CO2, enquanto no processo MS+JT+MP a permeacdo faz exatamente o
oposto; isto &, enriquece o retido (GC) em espécies pesadas (menor razdo atbmica
H/C), uma vez que praticamente apenas o CO2 e o CH4 permeiam através da
membrana. Em conexdao com as idiossincrasias de permeacdo por membrana, a
Figura 52f relata MS+JT+MP com maior captura de CH4 no fluido de EOR (Tabela
12), uma consequéncia da baixa seletividade CO2/CH4 de permeagdo em membrana

em comparacao com a Unidade 2 SS que preserva a maior parte do CH4 no GC.

5.5. Comparagao econdémica entre as alternativas de processo para o
caso de reinjecao total do Gas

A Tabela 13 apresenta os resultados dos calculos econdmicos para os dois conceitos
de processo SS+SS e MS+JT+MP, aplicados nos diferentes cenarios de transigao da
Matriz Energética, conforme apresentado na seg¢ao 2.1 (Figura 1).
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Tabela 13. Resultados econdmicos dos conceitos de processamento de GN
rico em CO2 versus cenarios de transi¢gao de matriz energética.

FCI com REV* GAP* vpL Diferenga™

Processo  Cenario  uiysp) (MMUSD/y) (MMUSD/y) (MMUSD/y) (MMUSD) (%)

1 3290 2998 11113 -
MS+JT+MP 2 1045,0 292,0 2259 1967 7486 -
3 1300 1008 3677 -

1 3347 3066 11916 +7,2

SS+SS 2 936,6 280,3 2300 2020 7970 +6,5

3 1322 1042 4040 +9,8

*Valores médios nos 21 anos considerados
** Diferenga do VPL de SS+SS em relagcdo ao VPL de MS+JT+MP, no mesmo cenario de transi¢cao da
matriz energética

A Figura 53 apresenta o comportamento no tempo do Valor Presente Liquido (VPL,
MMUSD) para os dois conceitos de processo SS+SS e MS+JT+MP aplicados nos

diferentes cenarios de transicdo da matriz energética.

Fluxo de Caixa Acumulado

11000
mSS+SS (Cenario Transigcéo 1)
m MS+JT+PM (Cenario Transicéo 1) ,
9000 . i
m SS +SS (Cenario Transigéo 2) l
» MS+JT+PM (Cenario Transi¢éo 2) ' l

7000 wSS + SS (Cenario Transicéo 3) '

MS+JT+PM (Cenario Transigéo 3) l
5000 W
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(1000)

Figura 53. VPL (MMUSD) versus ano para os diferentes conceitos de
processamento nos cenarios futuros de transigao da matriz energética.
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O Cenario de Transicao 1, de transicdes moderadas, € aquele em que os precos de
Oleo e gas sao os mais altos, com média de precos de venda em 102 USD/bbl e 8
USD/MMBTU, respectivamente. Nesse cenario a diferenca entre o VPL dos dois
conceitos de processo € a mais alta, sendo o VPL do conceito SS+SS 803 MMUSD
maior que o VPL do conceito MS+JT+MP (Tabela 12). Como o conceito de processo
SS+SS recupera mais 6leo na corrente de reciclo para o HPS, aumentando, por
consequéncia, a sua producgao de 6leo, e ainda apresenta menor FC/, o maior ganho

financeiro de SS+SS fica mais evidente.

No Cenario de Transi¢gao 2, com menores valores para o prego de 6leo e gas que no
Cenario de Transicao 1, com médias de preco de venda de 73 USD/bbl e 6
USD/MMBTU, respectivamente, a diferenga de VPL entre os dois conceitos diminui.
Nesse cenario, o conceito SS+SS apresenta VPL 484 MMUSD maior que o VPL do
conceito MS+JT+MP.

No Cenario de Transicao 3, que apresenta mudangas mais intensas na matriz
energeética, priorizando fontes de energia renovaveis, os valores para os precos de
Oleo e gas sao os menores. A média para o preco de venda de 6leo é 45 USD/bbl e
a média para o preco de venda de gas é de 3 USD/MMBTU. O VPL do conceito
SS+SS ¢é agora 362 MMUSD maior que o VPL do conceito MS+JT+MP.

Nos trés cenarios, portanto, o conceito SS+SS sustenta maior ganho financeiro do
que MS+JT+MP. Contribuem para isso o fato de que no conceito SS+SS a producgao
de 6leo € maior, devido a maior eficiéncia de recuperacdo de hidrocarbonetos
pesados que serdo incorporados a fase Oleo pela tecnologia supersénica, em
comparagao com a tecnologia Joule-Thompson, responsavel por essa etapa no
conceito MS+JT+MP. Além disso, o muito maior FC/ do conceito MS+JT+MP, devido
as dimensdes dos vasos de desidratagao preenchidos com uma grande quantidade
de peneiras moleculares, e a maior demanda de compressao da corrente de
permeado que sai das membranas a baixa pressao, explicam os maiores custos

desse conceito e menores ganhos.
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5.6. Comparacgao de processamento MS+JT+MP para dois objetivos:
reinjecao total e exportagao do gas

As secdes 5.4. e 5.5 apresentaram os resultados técnicos e econémicos para os dois
conceitos de processamento MS+JT+MP e SS+SS, em uma aplicagao em que ambos
0s conceitos reinjetam a maior parte do GN rico em CO:2 e produzem gas combustivel
suficiente para o sustento de poténcia da planta de gas com a especificacdo de COz2
em cerca de 20%mol. A questdo que pode aparecer, do ponto de vista de discusséo
ambiental, é se esse teor remanescente de CO2 deixado na corrente de retido (gas
combustivel) das membranas no processo MS+JT+MP ou na corrente de gas
combustivel tratado da Unidade 2 SS no processo SS+SS, representa dano ao meio
ambiente, ja que o teor remanescente de CO:2 corresponde a parte do CO:2 féssil do
reservatorio e que estaria sendo emitido para a atmosfera em caso de queima destes

gases combustiveis com ~20%mol de COz2.

A resposta a essa discussao deve levar em consideragdo que o cenario em estudo,
que apresenta altas vazdes de um gas que contém elevados teores de CO2 € um
cenario desafiador para a industria, ja que os conceitos tradicionalmente empregados,
em vazdes nominais de processamento muito menores, podem nao apresentar
ganhos satisfatorios, levando ao desinteresse no projeto de produ¢do de um campo
com essas caracteristicas. Dessa forma, € necessario encontrar alternativas que

busquem equilibrio entre as finangas do projeto e emissbes a patamares aceitaveis.

Para dar dados para uma discussdo mais objetiva, foi modelado de forma
simplificada, sem considerar a corrente de retorno de condensado C3+ para o
separador agua/gas/oleo de entrada, o processo MS+JT+MP em que todo o gas
produzido, apds desidratacao e especificacdo do ponto de orvalho, é direcionado para
uma grande unidade de permeagdo em membranas, a fim de tratar todo o gas e obter
retido com teor de CO2 de 3%mol. A partir da corrente retido, retira-se uma parte da
mesma para utilizagdo como gas combustivel na plataforma, sendo o gas
remanescente exportado com a especificacdo do teor de CO2em 3%mol. Esse € um
processo MS+JT+MP com objetivo de exportacao de gas. Apenas o processo
MS+JT+MP poderia entregar gas com esse teor de CO2 de 3%. O processo SS+SS

precisaria de modificacdo drastica no conceito; por exemplo, o posicionamento de
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uma torre de destilagdo a jusante da Unidade 2 SS para baixar o teor de CO2 para
3%mol, uma alternativa excessivamente complexa para plataformas offshore que
escapa do escopo deste trabalho e ndo sera considerada aqui.

Nesse sentido, praticamente todo o alto teor de CO:2 oriundo do reservatorio é
separado do gas natural e enviado para inje¢cdo no reservatério. Entretanto, ha um
grande custo energético para isso, pois a corrente de permeado, rica em COz, é obtida
a pressao de 4 bar e deve passar por 4 estagios de compressao a fim de ter sua
pressao elevada de 4 bar para 250 bar, atingindo a pressao de sucg¢ao do
compressor/bomba de injecdo, que elevara a pressdo da corrente para 540 bar,

possibilitando o seu envio para inje¢ao em reservatorio.

A Tabela 14 apresenta dados das correntes de alimentacéao, retido e permeado obtido
do processo MS+JT+MP, em que todo o gas, apos desidratagao e ajuste de ponto de
orvalho é enviado para separag¢ao de CO2 na unidade de membranas.

Tabela 14. Dados das correntes relacionadas ao processo de Separagao por
Membranas (Caso exportagao).

Corrente Alimentacao| Retido |Permeado

Temperatura C 62 36,1 33,1
Pressao kPa 5400 5200 400
Vazdo molar | MMSm?3/d 32,6 6,1 26,5

CO2 Fr. molar 0,6285 0,0309 0,7653

N2 Fr. molar 0,0038 0,0088 0,0026

C1 Fr. molar 0,3321 0,7728 0,2312

C2 Fr. molar 0,0229 0,1194 0,0008

C3 Fr. molar 0,0086 0,0460 0,0000

i-C4 Fr. molar 0,0010 0,0054 0,0000

n-C4 Fr. molar 0,0019 0,0102 0,0000

i-C5 Fr. molar 0,0004 0,0021 0,0000

n-C5 Fr. molar 0,0005 0,0027 0,0000

n-C6 Fr. molar 0,0002 0,0011 0,0000

n-C7 Fr. molar 0,0001 0,0005 0,0000

n-C8 Fr. molar 0,0000 0,0000 0,0000

n-C9 Fr. molar 0,0000 0,0000 0,0000

n-C10 Fr. molar 0,0000 0,0000 0,0000

A Figura 54 apresenta as demandas energéticas para os diversos componentes da

planta de gas no processamento MS+JT+MP, considerando dois objetivos: reinje¢cao



127

total do gas produzido (a menos do necessario para gas combustivel) e tratamento
total do gas produzido para gerar gas com teor de CO2 3%mol para exportagao.
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Figura 54. Demanda energética dos componentes do processamento
MS+JT+MP, para dois objetivos: reinjecao total de gas e exportagao de gas.

Como pode ser acompanhado na Tabela 14 e na Figura 53, ao fazer todo o gas
produzido, apds desidratacdo e especificacdo de ponto de orvalho de
hidrocarbonetos, passar pela unidade de separagdo de CO2 por permeacdo em
membranas, ha uma explosdo na demanda energética para compressao da corrente
rica em CO2 obtida da membrana, o permeado. Quando comparado ao caso em que
apenas 0 necessario para gerar gas combustivel (com especificagao do teor de COz2
em 20%mol) é tratado na unidade MP, hd um grande aumento na vazdo do gas
permeado: 26,5 MMNm?®/d. Trata-se de uma corrente quase 14 vezes maior (em
relagdo a 1,93 MMNmM?/d no caso reinjegao total), que precisa ter sua pressdo elevada
de 4 bar para 250 bar, a pressao de sucg¢ao do compressor/bomba de injegdo. Dessa
forma, no caso exportagéo, a demanda energética de compressao da corrente rica
em CO2 obtida da membrana é de 185 MW, contra 6,1 MW no caso de reinjecao,
conforme detalhado na Tabela 15. Esse resultado leva a uma demanda total de
poténcia no caso de geragao de gas para exportacao (3%mol COz2) de 252 MW, contra
104 MW no caso em que apenas 0 necessario para gas combustivel (20%mol CO2)
€ gerado. A Figura 55 apresenta as emissdes de CO2 para o processo MS+JT+MP

segundo os dois objetivos, reinje¢cao do gas e exportagao do gas (3%mol CO2).
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Tabela 15. Consumo de poténcia nos varios elementos de MS+JT+MP para os
objetivos reinjecao de gas e exportacao de gas.

Elemento da planta de Poténcia (MW)
gas Reinjecao | Exportacao
Compressor Principal 12 12
Compressor VRU 1 3
Bomba/Compressor CO2 6 185
Compressor de injecao 35
Bomba de injecéo 45 24
Compressor Exportacéo 1 24
Aquecedor reg MS 4 4
TOTAL 104 252
E 2500
SR
» 1500
8

A

RELL

Exportagio

Reinjegdo

Figura 55. Emissoées de CO2 na produc¢ao de poténcia para suprir a demanda do
processo MS+JT+MP nos dois objetivos: produgcdao de gas para exportagao
(3%mol CO2) e reinjecgao.

O resultado obtido da simulagéo de processo mostrou que no caso de geragao de gas

para exportacdo, da vazao total de 6,1 MMSm?/d do retido obtido, cerca de 1,3

MMSm?3/d sdo necessarios serem usados como gas combustivel a fim de gerar a

energia para suprir a demanda de poténcia de 250 MW do processo. Portanto, apenas

4,8 MMSm?®/d de gas a 3%mol COz2 restara disponivel para exportagdo. Além disso,

as emissdes de CO2 no processo de produgado de gas para exportagdo serdo da
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ordem de 3300 t/d contra 2200 t/d para o caso de reinjegdo. Fica entdo evidente que
o esforgo adicional de fazer com que o processo especifique o gas em 3%mol de CO:2
no retido, passando toda a vazdo de gas produzido, apdés desidratagdo e
especificacao de ponto de orvalho, pela unidade de membranas, leva a uma emissao
de CO2 50% maior quando comparado a injecdo total com producdo de gas
combustivel a 20% CO2, e ndo é a melhor solugdo do pondo de vista do meio

ambiente.
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6. CONCLUSOES E CONSIDERAGOES FINAIS

6.1. Conclusoes

Um novo cenario de produgdo no Pré-Sal, caracterizado por apresentar altissima
vazao de gas (nominalmente, 50 Milhdes Nm?3/d), com elevado teor de CO2 (aprox.
68%mol), bem como produgao de 100 kbpd de 6leo de excelente qualidade (producéo
nominal), foi investigado nesse trabalho. Esse € um projeto conhecido como Hub de
gas, no qual outras unidades offshore produtoras enviam gas n&o tratado para essa
que seria uma central offshore de processamento de gas, tornando a planta de
processo das primeiras unidades produtoras mais simples. Nao obstante, existem
campos no Pré-Sal de valor estratégico para o pais, de elevadissima RGO em que as
vazdes de gas e Oleo estariam nesses patamares, contendo teor de CO2 no gas
produzido maiores que 60%, 70%, ou mesmo proximo a 80%mol. Se por um lado
esses campos, por serem gigantes, apresentam um grande potencial de exploragao
e desenvolvimento, com expectativa de longos anos de produgado, por outro, se
configuram como desafios, uma vez que os conceitos de processo até entéo
empregados no Pré-Sal, tanto em termos de tecnologias como em capacidade de
processamento, podem ndo apresentar resultados favoraveis do ponto de vista

econdbmico.

Nesse trabalho foram investigadas duas alternativas de conceitos de processamento.
O primeiro conceito, tradicional, € baseado em desidratagdo de gas por peneiras
moleculares (MS), seguida de especificagdo de ponto de orvalho (HCDPA) por
expansdo em valvula Joule-Thompson (JT) e separagao de CO2 por permeagédo em
membranas (MP) — processo MS+JT+MP. O segundo conceito, ndo-convencional, &
baseado em tecnologia de Separagao Supersénica (SS), e prevé Unidade 1 SS para
desidratacdo concomitante com especificagdo de ponto de orvalho, seguida de
refrigeracdo e separagcdo de CO2 por Unidade 2 SS — processo SS+SS. Essas
alternativas sao investigadas para processamento de grande capacidade de fluido
supercritico rico em CO2 em planta offshore com reinjecao total de fluido. As

alternativas contemplam separagdo de Oleo/gas/agua, desidratacdo, HCDPA,
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remocgao de COz2 para produgao de GC e compressao/bombeamento do fluido para
injecdo em reservatorio (EOR). Os resultados sdo comparados em termos de
demanda de energia, emissbes de CO2, produgcdo de petréleo e métricas

econbmicas.

Ap6s o dimensionamento dos processos, foram obtidos os valores iniciais de
investimento (FC/) bem como custos de operagao, e ainda empregando os critérios e
férmulas para a analise financeira de projetos. Os resultados mostraram que o
processo SS+SS possui um VPL cerca de 6,5 a 9,8% maior, conforme cenario de
transicdo da matriz energética e que dita os futuros pregos de venda de dleo e gas, e
um investimento menor, de 10% (para FCI). Esses resultados sdo explicados pela
FCI das unidades peneiras moleculares no processo MS+JT+MP além de demandas
energéticas para a compresséo da corrente rica em COz2, obtida como permeado nas
membranas. Contribui ainda para a obtencdo de maiores valores de VPL no processo
S$S+SS, a sua maior producgéo de dleo, ja que a Unidade 1 SS tem maior eficiéncia
na obtencdo de condensados do gas natural, quando comparado a JT, reciclando
maior quantidade de condensado C3+ para o separador de entrada 6leo/gas/agua de
alta pressdo (HPS), que sera incorporado ao Oleo. Essa maior diferenca na
recuperacdo de oleo do processo SS+SS, refletindo positivamente no VPL, se
sustenta inclusive no cenario de menores pregos de venda de dleo e gas (Cenario 3
de Transicdo de Matriz Energética), o que mostra a importancia do conceito SS+SS

para aquele que é o cenario futuro mais desafiador para a industria de dleo e gas.

Em relagado a captura de COz2, a Unidade 2 SS proposta € comparativamente melhor
que a MP: apesar de sua maior complexidade, integragdo de calor e uso de
refrigeracdo, a Unidade 2 SS & menor e apresenta menor FC/ em relagdo a
permeacao por membrana do processo MS+JT+MP (Figura. 50e). Portanto, a melhor
alternativa em termos econémicos € o processo SS+SS, composto por Unidades 1 e
2 SS para o enorme servico de desidratagcdo e remogao de CO2. No entanto, o
processo SS+SS produz 9,5% a mais de emissdes de CO2 que o MS+JT+MP
convencional, sendo a principal razao para isso a pressdo maxima de alimentagao
exigida pela Unidade 1 SS de 80,5 bar para evitar deficiéncias na velocidade do som

devido a alta compressibilidade acima de 80.5 bar, o que for¢ca a despressurizagao
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do enorme fluxo de fluido supercritico bruto, impondo uma penalidade cara de

recompressao a jusante, levando a um maior consumo de poténcia e emissoes.

Uma ultima analise, do ponto de vista ambiental, sobre o teor de especificagao de
COz2 no gas combustivel, para o processo MS+JT+MP foi realizada. A questdo que
foi investigada se relaciona ao fato de que, aparentemente, impor a especificagdo de
CO2no gas tratado a no maximo 3%mol seria 0 melhor a fim de evitar-se emissdes
de COz2, ja que uma especificacdo para o teor de CO2 em 20%mol significaria, na
pratica, a emissao de parte do CO2 encontrado no reservatorio. Entretanto, essa é
uma ideia falsa. As simulagdes mostram que para obter um teor de CO2 de 3%mol no
gas retido, fazendo todo o gas produzido apds desidratagao e especificagdo de ponto
de orvalho passar pelas membranas, leva a uma explosao da demanda energética
para a compressao da corrente rica em CO2 obtida como permeado das membranas.
Para atender a essa demanda energética, aumenta-se consideravelmente a
necessidade de queima de gas combustivel, resultando que, no caso em que a
imposi¢ao do teor CO2 em 3%mol no retido leva a emissao de 50% a mais de CO2
em todo o processo, em relacdo ao caso em que a especificacdo é deixada em
20%mol de COz2 para o gas tratado.
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6.2. Futuros trabalhos

Como pode ser observado no trabalho desenvolvido nesse tese, a modelagem dos
processos, tanto no esquema MS+JT+PM como SS+SS, foi feita tendo como objetivo
a produgéo de gas combustivel com teor de CO2 de 20%. A produgéo dessa corrente
contendo essa quantidade de CO2 tem como objetivo minimizar as emissdes de COz2
no processo de geragdo de energia para suprimento da demanda energética da

unidade de producgao, conforme discutido na secéo 5.6.

A partir desse importante objetivo estabelecido na simulagédo de processos, resultam
propostas de futuros trabalhos, de forma a dar contiuidade ao estudo feito e, assim,

torna-lo completo, os quais s&o descritos objetivamente a seguir:

. Tornar o gas disponivel para a Matriz Energética

Investigacado de gasotudo para terra com 20% mol. de COz2, integrando a solugdo SS
+SS e planta de processo em terra para a retirada do teor remanescente de CO2 do
gas, permitindo assim a sua comercializagdo. Nesse caso, a solugéo global devera
prever um duto de retorno de CO2 para EOR, o qual poderia receber também CO:2 do

parque industrial e termelétricas.

o Tornar a energia disponivel

Solugédo GTW (Gas-to-Wire) com emissao zero gerando poténcia com o gas contendo
68% CO2 em turbinas adequadas (sem pré-remog¢ao de CO2), sendo todo o COz2

capturado em Pds-Combustao e injetado para EOR.
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Oifshore gas processing presents challenges, especially when high flow rates, high-pressure and high
carbon dioxide contents are nvolved, The present scenario comprehends offshore processing of high
flowy rate of high-pressure narural gas with 68%mol carbon diaxide, which results from oil production
and behaves as a dense supercritical Buid. The processing goals with this fluid comprise: [A] water dew-
podnt adjustment; [B] ipdrocarbon dew-point adjustment; |C] decarbonation of a small part o 20%mol
carbon diokide fuel-gas for power production; and |D} compression/pumping of the remaining Muoid
enriched with carbon diosdade from decarbonation for enbanced ol recoverny. For these tasks the industry
comsiders tradifional well established processes such as modecular-sieves adsorption for water dew-point
adjustment, Joule-Thompson expansion for hydrocarbon dew-point adjustment and  membrane-
permeation for carbon dioxide removal. However, conventional technologies can become cumbersome
i such awkward conditions, Thus, unconventional selutions are sought for reliability, lower equipment
sizefwelight, and better power consurmption, emissions and environmental sustainability. Recently, so-
personic separators hiave been analyzed in proof-of-concept researches for natural gas processing. In this
regard, this work gquantitatively proves that goals [AL[BLIC] are achievalile using only supersonic sep-
arators, artaining 33% higher net value, 406% grearer oll production, 10X lower investoent and econamic

leverage to reach lower carbon emission relatively to conventional counterparts.

i 2019 Elsevier Lud. Al rights resenved,

1. Introduction

Population growth and economy intensification drive increasing
demand for oil and natural gas (NG Faster increase of natural re-
SpUNCes consumption motivated by economy intensification can be
identified clearly (Wu er al, 2017), It is notable thar a country's

Abbrevimions: C34, Propane amnd Heavier: OW. Coaoling-Water; EDR. Enhanced
0il Recovery, HIDPA, Hydrcarbon Dew-Paint Adjustment; HPS, High-Pressure
Separator; HW, Hat-Water; [T, Joule-Thaomson; LTH, Low-Temperatuee Separator;
MMSm’d, Millions of Standard m” per day; M5, Modecular-Sieves: NG, Marural Gas:
FHW, Pressurized-Hol-Water, PR-EOS, Peng-Robinson Equation-of-Siate; 55 Su-
personlc Separator; SYLE, Solid-Vapor-Laguid Equilibrium; U5 US Dolkar; VLE,
Vapor-Liuid Eguilibrium; WDERA, Water Dew-Poitd Adjustinent; WHRLL, Waste
Heat Recovery Unit WW, Warm-\Water
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E-ml address: [imiteq.afrl.br (L1 de Medeinos)

heps fdaiongl 1006 jelepmo. 201006304
(ER9-GE26/T 2019 Elsewier Lrd, All rights resened,

energy matrix should be diversified and clean as much as possible,
for strategic and environmental reasons (Campos et al, 2007 In
this context, NG is considered an important energy source among
fossil-Fuels as it emits = 50% of coal carbon dioxide (C02) emissions
per MW, Moreover, NG is the ideal complement to renewables,
being a cost-effective back-up to the varability of hydropower,
solar amd wind generation. NG and renewable energy are pointed as
effective alternatives to other fossil-fuels (e.g, coal and oil) that are
currently responsible for the greatest share of CO» emissions in
certain big countries such as Brazil and China (Dong et al, 20175
Fig. | projects NG and renewable energy sources resporuding for
at least 40% of 2040 world demand [26% NG, 142 renewables) in
scenario-1 that foresees moderate changes in technology policies
and secial preference (BP, 2018}, where the growing world econ-
omy requires more energy butl consumption increases slower than
in the past. In 2040 scenario-2, carhon price rises faster and policies
favor energy efficiency gains and fuel switching, resulting that NG
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development limiting gobal temperanine fise to 350 (A7 7018),

amd renewables attain 37% of total epergy consumption, with re-
newables and coal shares respectively 112 higher and 7% lower,
indicating substitution of coal by renewables, Finally, in 2040
soenario-3, carbon emissions match the suestainable development
scenario with global temperature rise below 2°C (1EA, 2009,
characterized by faster changes with renewables attaining the
greatest share (33%) of energy consumprion followed by oil (223
and NG [T9%). Consonantly, EIA-US projects dominant participa-
nons of gas (39%) and renewables [31%) in USA 2050 electricity
generation (ELA, 201573,

1L Offshore processing of supercritical fluwid with wirma-high CO5
content

Over 1 of world NG proven resenves have hizgh or ultra-high
C0; content (15—80%mel COy) (Burgers et al, 2011). Ultra-rich
0 NG has 60%mol COw or more, possibly reaching S0%mol. The
larger NG offshore reserves with high/ultra-high COy content are
located in SE-Asia, NW-Australia and SE-Brazil, The latter is a huge
offshore oil-gas basin located at depths of = 2000 m in the South-
Atlantic pear SE-Brazil continental shelf (Fig. 2}, known as Pre-5Salt
basin, comprising reservoirs holding the majority of Brazil's hy-
drocarbon reserves reaching up to 12,600°107 bl oil and 400,000
MMSm® gas (BP, 2018), A central Pre-Salt characteristic is its oil
production being tied to processing of huge low rates of raw NG
with highjultra-high C0O; content, consequences of high gas-to-oil

ratios = 400600 Sm’gfm?y and of CO» contents ranging from
20Emol to 808mal (Caffney et al, 20010), Another characteristic of
Pre-Salt fields is the great potential of wtilization of the COw content
a4 agent For early enhanced oil recovery (EOR).

Despite the high CO» content, the majority of oll-gas fields in the
Pre-Salt basin have low to medium sulfur content. For such fields,
the processing of C0.-rich raw NG comprises the following order of
operatioms [Araujo et al, 2007); (1) water dew-point adjustment
(WDPAYL (1) hydrocarbon dew-point adjustment (HCDPA) via
propane and heavier alkanes (C3+< ) removal; and (5ii) OOy removal.
For NG with highjultra-high COy content, the €O remowval step
naturally has the highest importance. Conventional COy removal
from COz-rich NG comprise: (1) Chemical-Absorption; (i) Physical-
Absorption; (i) Membrane-Permeation; and (iv) Cryogenic-
Distillation. Chemical-Absorption prescribes a high-pressure ab-
sorption column fed with raw NG and agueous alkanolamines and a
lowe-pressure regeneration column with C0; as top product. The
issues of high-capacity Chemical-Absorption comprise high solvent
circulation, high heat-ratio regeneration and low-pressure COp
entailing large compressors for EOR, Physical-absorption also pre-
scribes a high-pressure absorption column interlinked to low-
pressure regeneration, such that €Oy s also a low-pressure prod-
uct. Physical-Absorption solvents have high-capacity of absorption
at high ©COy fugacity; though with poor COp/CH, selectivity,
entailing CHy losses in COy product, also with issues of high solvent
dreulation for COg-rich NG.
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Fig. 2. Pre-5all basin in SE-Brazil coast {Adapted fram ANP. 2017}

Membrane-Permeation is based on different component per-
meances and fugacity differences across skin-dense membranes,
such as cellulose-acetate membranes used for CO,—CH separation
in Dol lowy-lilser o spial-wound conlipwations. The compalalive
advantages of Membrane-Permeation are the relative low feotprint
and meodularity, though the low-pressure COu-rich permeate re-
quires-large compressors for EOR, Aradjo et al. (20017 ] presented a
performance comparison of Chemical-Absorption, Physical-Ab-
soiption, Membrane-Permeation and hybrids for offshore pro-
cessing of 6 MMSm'd NG at 10%/30550%mol CO;, assuming
availahility of pressurized-hot-water (PHW) from Waste-Heat Re-
covery Units {WHRL) of power generation turboshafts, PHW 15 a
cheap heating utility that favors Chemical-Absorption, appointed in
this study as the best alcernative in a hybrid with Membrane-
Permeation. Ryan-Holmes and CFZ are Cryogenic-Distillation pro-
cesses based on cryegenic vapor-liquid equilibrium (VLE) and OO
condensation entailing the leverage of high-pressure higuid COz
product requiring less power for EOR pumping. Ryan-Holmes
(Holmes et al, 1983) is the basis of commercial Cryogenic-
Distillations worldwide prescribing paraffinic solvents (eg., bu-
tanes) to displace COz freeze-out to lower temperatures, CFZ is a
variant comprising a chamber for contrelled OO freeze-out in the
coldest column. Both  Cryogenic-Distillation  processes  involve
several columns and complex cryogenic operation entailing high
footprint, equipment weight and refrigeration power consumption.

Considering that deep-water offshore oil-gas fields are usually

at long distance from the coast, possibly operated without pipeline
support for years, the processing of NG with ultra-high CO. content
becomes still more problemaric as gas exportation is ruled out,
Huwewer, sucll gas pocessing ooecessaly o oil poosduction,
Moreowver, due to bigh gas-to-oil ratlo, the flow rate of such fluid is
huge and its supercritical nature results from its high-pressure on
oil-gas. rigs. Therefore, a plausible scenario consists in processing
the Huid according to following steps: (i) WDPA via dehydration to
immediately rule out gas-hydrates dunng processing and trans-
port; (i) segregation of a fraction of the fluid for HCDPA and
decarbonation to hecome fuel-gas (FG) with =20@mol C0 to sus-
tain rig power requirements; and (iii) compression/pumping of the
supercritical fluid enriched with COy from decarbonation dis-
patched as EOR-Fluid.

To meet such demands, the industry at first considers traditional
processes with not too large footprints and complexity. This rules
out cumbersome decarbonation operations with large footprints
such as Chemical-Absorption, Physical-Absorption and Cryogenic-
Distillation, resulting that Membrane-Permeation is the chosen
decarbonation scheme. Completing the conventicnal processing,
molecular-sieves (MS) adsorption for WDPA and [oule-Thompson
(IT) expansion for HCOPA are also selected as well-known proven
operations. This conventional set of operations for high-capacity
processing of supercritical Auid with ultra-high C0y content is
henceforth denominated the MS-JT-MP alternative.

However, conventional technologies can present shortcomings
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in face of these drastic conditions. This means that unconventional
solutions have to be sought for higher reliability, reduced equip-
ment  sizefweight, optimum power consumption and carbon
emission, amd environmental sustainability. This pomnt is examined
in next sub-section.

1.2, Supersoric separator

The supersonic separacor (55) is 2 new operation for offshore NG
processing. 55 consists of expanding raw gas through a converging-
diverging Laval nozzle to supersomic speeds gencraling great
cooling and condensing heavier species like water and C3+, which
are removed from the axial flow via centrifugation impelied by
fixed swirling vanes at inlet, Fig, 3 sketches 55 geometry with
rectilinear diameter profiles, The Mach Number [Ma) describes
single-phase/multiphase compressible flow through 55: (1) flow is
subsonic in the converging section (Mo<1); {ii} sonic at the throat
(M 1) (iii) supersonic in the diverging Laval section (Ma > 1], At
TLaval end a normal shock may occur, such that it should be pre-
ceded by water-C3 + condensate collectors. Downstream the shock,
lean gas flows sub-sonically through the ending diffuser — seen in
Fig. 3 as a diverging continuation of the Laval — decelerating and
gaining pressure and temperature until the outlet. A 55 idiosyn-
crasy 15 the meta-stability of supersomic compressible fow
regarding higher discharge pressures above supersonic pressures in
the diverging section. Consegquently, supersonic flow gradually
loses stability downstream the throat as the 4P to outlet increases,
culminating with a sudden irmeversible shock transition, breaking
the supersonic flow into subsonic, sharply increasing entropy,
pressure and temperature. Thus, the supersonic water-C3-+ mist
must be collected upstream the shock, otherwise separation is lost
via re-vaporization,

55 has been investigated for NG HCDPA (Machado et al, 2012,
NG WDPA-HCDPA (Arnelll et al, 2017), while 55 studies perform-
ing only NG HCDPA are more common as there is no need to model
three-phase vapor-liquid-water equilibrium as done in Cas and
Yang (2015) and Castier (2016), Arinelli et al. (2017) pointed out
that 55 for WDPA-HCDPA should discharge the cold water-C3+4
condensate into a heated LTX vessel o avoid gas-hydrates and
prowided a comprehensive modeling of 55 and LTX for WDPA-
HCDPA of raw NG feeds, whereas the accessory determination of
the multiphase sound speed in such 55 modeling was accomplished
as in de Medeiros et al (2007).

COy abaternent from 44%mol C0; NG with 85 was also demon-
strated in Arinelli et al. {2017), where NG must have previous
WDPA-HCDPA, However, COy freeze-out must also be blocked o
avoid plugging: Lo, the 55 flow path should be designed to not
cross the C0p freere-out solid-vapor-liquid equilibrium [SVLE)
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Fig 3. 55 with lincar dismeter profiles: grometric parameters.

boundary. Regarding CO; removal, Arinedli et al. [2017) showed that
Membrane-Permeation presented best technical results in this
specific comparison against 55, achioving the desired specification
of 15&moel, while 55 reduced OOz content in lean NG to 2185%
limited by freeze-out avoidance, Despite being technically inferior
o Membrane-Permeation for €0 removal, 55 achieved best glohal
result because it was effective for (0 separation from COz-rich NG
adding the leverage of producng a high-pressure hiquid CO; stream
requiring much less power for EOR destination. To simuolate
Membrane-Permeation and 55 operations — inexistent in HYSYS —
Unit Operation Extensions were developed by Arinelli et al. (2007 );
namely. 55-U0E and MP-UQE. MP-LIOE is a Membrane-Permeation
model which has been calibraved with operational data, 55-UOE is a
thermodynamic 55 model including multiphase equilibrium,
multiphase sound speed, condensate separation and shock transi-
tion, which designs S5 in Tig, 7, with specifications: number of
paraliel 55 nozzies, inlet feed, inletfoutlet diameters {Du0p),
converging/diverging angles (a,8), expansionjcompression adia-
hatic efficiencies (7575 r™ ) and Ma value just upstream the
shock, . For determining Ma on 55 path, the thermodynamic
phase-equilibrium sound speed () is calculated with another
HYSYS Unit Operation Extension PEC-UOE {de Medeiros et al,
2017).

1.3, The present work

This work considers offshore processing of high-pressure su-
percritical Nuid at high flow rate with 68&mol C0y; a hypothetical
but plausible scenario, regarding the Pre-5alt oil-gas fields. Here,
previous resules of Arinefli et al. (2017 are deepensd to show that
exclusive utilization of 55 operations can hande the task requiring
less investment with high oil production, higher net present value
(NPY) and “potentially” less CO» emissions relatively to conven-
tional M5-JT-MP alternative. This innovative concept exclusively
prescribipgg 55 units {so-called 55-55 alternative) is economically
aned environmentally eompared with the eanventional seheme used
in Pre-Salt units; namely, the MS-JT-MP alternative.

2, The scenario

A large-scale Aoating plant is designed to produce = 100,000
bbljd (15,9782 m*d) of 345480 oil, 36,938 m'/d of water and to
process =50 MMSm'jd of raw supercritical fluid with 68%5mal C;,
The gas-oil-water feed enters the high-pressure oil-gas-water
separator [HPS) at P= 120 bar, HPS-Gas (P = 120 bar) is sent to
WDPA + HCDPA. A smiall part of the treated fuid is slipped 1o
decarbonation producing Fuel-Gas (FG) with 20&Emal (0. The
removed C0; joins the treated HPS-Gas for compression and
pumping as EOR-Fluid,

Two processing alternatives are considered. The conventional
way is the MS-JT-MP alternative (Fiz. 4) which processes HPS-Gas
via Molecular-Sieves (MS) Adsomption for WDPA, [T-Expansion for
HCDPA and Membrane-Permeation for COu removal and FG pro-
duction, The 55-hased alternative, so-called 55-55 (Fig. 5) executes
WDPA 4 HCDPA with 15t 55 unit and executes COz removal for FG
production via 2nd 58 unit. Thermal utilities (Table 1) are coded as
CW (cooling-water), WW {warm-water), HW (hot-water) and PHW
(pressurized-hot-water),

The first part of M3-IT-MP (Fig. 4} is exactly the respective of 55-
58 (Fig. 5), O, gas and water are separated in the HPS. HPS-01 is
heated to T= 50°C and expanded into the medium-pressure sepa-
rator {MP5) at P~ 20bar liberating gas to the compressors of the
Vapor-Recovery Unit (VRLL MP5-0il is expanded further to
P =18 bar into the low-pressure separator (LPS), liberating more
gas o VRELL The LPS-0il cools down while heats HPS-0il becoming
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Fig. 5. 55-55 supereritical Duid processing: 152 55 unit for WOPA-HCDPA, 2nd 55 unit fior 005 semeval,

stabilized oil. The gases from MPS and LPS are recompressed in VRL
1o join the HPS-Gas, After each compression-stage the gas s cooled
daowvn in intercoolers and passes through knock-out vessels recov-
ering water-C3+ condensates pumped back to HPS,

2.1, MS-JT-MP conventional process

Table 1 presents MS-JT-MP design conditions. HPS-Gas { =50
MAMSmd, P =120 bar) joins VRU-Gas {415 MMSm?d) defining the

M5 feed for WDPA (Fig. 4} comprehending 12 high-pressure MS
vessels, Dry-Fluid leaves MS (=34 MMSm'id. P= 1199bar,
T=327C) with 1 ppmHe0. About =5 MMSm®d of Dry-Fluid is
slipped to [T-Expansion (P 55 bar) for HCDPA, producing =2
MMSme?d of 3+ condensate and lean Dry-Fluid { =2.97 MMSmE/d,
T=-23°C). O3+ is reeyeled to HPS enhancing oil production, while
the lean Dry-Fluid is heated (T = 62°C, P = 54 bar, = 69%mol C0y) to
feed Membrane-Permeation. The permeate (193 MMSm'/d,
P Bhar, T 38.2°C, =86Fmol C0;) goes to the C0y compression
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JAB]  Process Heal Sourre
A €O Refrigeration-Cycle in 2nd 55 Unit

JA8) B0 Fuid P~ 450 bar.
A9 15t 85 Uit
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Weste-Heat Recovery Unit (WHRLE) i Turboshafls Exbaries mnd process gos trhines producing PHW ar 20090
Refrigenan (T, [T _ _agep; R e

12 55' with LIX for HAV-CH Condensage; F = S6ASVMSd:
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Rave-Fuid: 56 TEMMST Y, P
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Viessels = 12 {0 add=arfing, 2 regemermting) D=4 T L= 1702 m: ME-Imeemioey = 909 torsivessel (187 b |
Dry-Flisiel: SLOIMMSod P— 01509 hary T 120 Ippmi,

1A15] Malecutar-Sheves (M5 Regeneration

Taral-Regeneradion-Time = 5h; Hearng-Thme = 3

P— 1198 bor; T— 26000 REG-Gus {Dny-Flurd | — 5420050 Jid;

JALB] [T-Exparsian

Feed: Dry-Fliidd, F— SAMMSncd, P 089 bar, T~ 12°C:

A= 649 Bar, PP = 55 bary TV = LB D34 = Z00MMSHT

train with three intercooled-stages and joins the remaining Dry-
Fluid (P=1199bar) This stream feeds the Main-
—C0y—Compressor reaching P 2a0bar and T- 45°C as a liguid,
which 13 pumped a5 TOR=Tluid (P = 430 bar) by the COR pump.

2.2 55-55 alternative

55-55 alternative (Fig. 5) comprehends two S5 units with
different sizes: 15t 55 unit uses 12 55 nozeles for WDPA + HCDPA
producing lean-fluid [ =68%mol C0y) and water-C3 - condensate;
and 2nd 55 unit uses a single 58 nozzle for decarbonation of a small
part of lean-Muid producing Fuel-Gas { = 20%mol C0;) and = BiZmol
(0 condensate. The condensate from 15t 55 unit is recycled to HPS,
increasing flow rates of HPS-Gas (52.24 MMSm'fd, P~ 120bar) and
of VRU-Gas (7.4 MMSm’fd, P=805barl HPS-Gas is firstly
expanded to P= 81 bar via a [T-valve and heated to join VRU-Gas
(P=805bar), resulting a stream (T=45°C), which condenses
some water-C3-+ in the pre-flash. This pre-expansion avoids 55 is-
sues with =6&8%mol 00 for P> 85 bar and T« 45°C; a problematic
supercritical neighberhood characterized by high compressibility
Ep = By and high .-J:cnsit;r_ that damp the Suun_d speed e (de
Medeiiod & 4L, 2017}, entailing S5 flow not rapid enough for
cooling.

Table 1 shows specifications of 1st 55 unit and Znd 55 unit,
whose respective performances and designs are in Table 3 [Sec. 41,
The intensity of expansion in 1st S5 unit is specified by

Ma™** _ 152, which entails condensing 9.37%mol of the feed as
water-C3 | two-phase condensate, giving P — 53,74 bar {head-
Ioss — 26,76 bar), Lean-fluid 55-Gas (51.39 MMSm'/d) leaves 15t 55
unit (P = 5174 bar, T= 37.7°C) with 9Gppme-mol 110, whereas the
water-C3 + condensate { =53MMSmd) is sent to LTX vessel. The
water-C3+ (L + W) two-phase liguid from LTX joins the pre-flash
condensate for recycling to HPS increasing oil production,

About = 87 MMSrr/d of $5-Gas is slipped to 2nd 55 unit for 002
removal producing Fuel-Gas (FG) at required flow rate (=13
MRS ol The 2nd 55 unit is preceded by a C0; refidgeration cycle
(RC) absorbing heat at -25°C cooling the slipped-gas to T—-20°C
(P = 50 bar] for pre-removal of liquid COy. Therefore the heat de-
mand of ITX offers an excellent cold heat-sink to the RC condenser
at LTX top, where the cold water-C3+ condensate arrives at T—=-
17°C, boweering RO power consumption. The pre-cooled slipped-gas
loses liquefied CO, attaining 45.34%mol €05 and 2.07 MMSm/
d adequate for CO; removal with a single 55 nozzle. This stream is
compressed to P= &4 bar and cooled down to T=-22°C with the
decarbonated FG from 2nd 55 unit {T=-28.55"C, P = 36.58 bar) and
55 condensate (P = 36.58 bar, T= = -61°C, =85%mol (02} After this,
the S5 condensate (= 85Emeol C0;) is partially vaporized. Its gas
phase [GCO2) is compressed and sent to 55-Gas header [55GH),
while the liguid (LCO2) s pumped directly to the suction of EOR-
Fluld pump. The COz-rich stream { = 78&mol 005}, which was lig-
uefied from slipped-gas { =87 MMSm'/d), becomes the gas GFLS
{ = 6.6 MMSm/d) and is recompressed to the $5-Gas header [SSGH),
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Tahle 1
Flowysheer assumprions.
Iree Tapic Deseriptine
A1) Simudation HVSYS 5.8 with Peng-Robinson Equation- of State (PR-EOS)
fAz] umir Models Memhrane-Penmeation: MP-UOE (Armelld e ol 2007)

Supersonic Separmios: S5-U0E (Arinedi ef al, X007)
Murlriptense Sond Speds PEC-BAOE (e Afedloiros o ol 2077)

JAZ]  Ofi-Cus-Warer Feed

F = 156,250 kmolth: P= 120 bar; T= [6°C:

Hirsic Sediment 8 Winter! BSW = 20%why

Comtposition [Tneall M0 - J07E (O = I97TRE Ny = 0UI54E; CHy = 14088 Collg = L.36E, Cofiy - 0747
iCaH = W35 CaHye = 02915 #0aH x = KL, CsHyy = (RT42E CgHya = 0 THEED Oplpg = 0LE0RE:

Ty = 0231L Coffag = QLT84 O gy = 0. 14EY, CpyMoy = L125%, C)play = 0LIO7E: Cpaflm = 0.1 T3]
CraMan =0 1002 CioHg = Q077 CipHay = (B35 O oMy = 00472 Crohlm — 0047%: Cioblag = LOG2%;

G0+ = (4335

Hypntieesiom! Componeni C204; MOL — @08 ghmaf; @ — A5 in.fm‘.

1A4)  Heoi Exchongers ATAPRRRAR _ agPe,

TAS]  Thermo! wiilivy donps for hetingconfing under hemt- O Conding-Warer, F = 4 bar, Te [35°CR5C);

recovery witl specific T ramges

Wl Wank-Waoter, P = 4 bar, Te |35 C80'CH

HW. Hod-Waber, P— 4 bar, Te2 J25°C 110PC);
PHW: Pressurized-Hor-Water, ' = 22 har, T 1 TIPC2ANPCE

FAG]  Process Heal Sowence
A7) iy Befrigeration-Cieclie in 2nd 55 Unft
JA8]  EOR-Fuid
[A9) 1t 85 Uit
WP - HED B

F—d50 bar.

Wasee-Hear Recovery Lndl (WHRLY) froen Turboshafls Exboesis mod process ges rushines prodicing PHW al 20000
RefrigerantolTy; TN _ _agnp, yRneess® — g,

12 55% waith LIX for Ha0-C3i Condensare; F = 566500 S /d:
= [ODE; Dy = (LI, Dy QLG

o = L2067 f = 20660 PP = g0S bar: T < 4570 MaTE = 52

LAID] 2nd 55 Uit
Ty Removal
1AIT] Mesmbrmae-Permention {MP)
Oy Remawl
A PFETENTATE
1A13] Cemtrifugnd Compressor Stage

1 85, o LTX; g% — ™0 - 100%; By — 0120 Do - 0.0%m;

&= 15 B =28 F=200MMS A B = Sdbar; 1 = 2300 Mgk = .50,
Counter-Current Spiral-Wound Single-Stege; Areo™ - 4858m7;
PPl 43 ay; T = G290, PETARTE g b

1 bar: Partial-Pressire L PPro < 40 bar.

Adizhntic Efficency: v = 75 Dnver; Blecine (Power= 13 MW);

Divtver, Girs-Turtsine | Power = 13 MW

FA13] Intercoobers
[A14] Malecutar-Sheves {M5] Adsorpion

T = 4500 AP - 05 bar; APYEEL = 88 Bar
Rive-Fluiied: SETEMMSHY, 1 = 120 bay, T 30802363 prantl0;

Acdsrption-Time — 20y Removal™ - 0, 1 TG d;
Vessels = 12 [ 10 adsorising. 2 regeneratiogr)y D= 4.0 m; L= 112 m: MS-loveniory = 99.9 tonsfvessel {187 bead
Dry-Flisid: S4.03MMSencid: P - 1199 bar; T - T2°C | ppmH;

Ta15] Molecutar-Steves (M5 Regenerarion

Toral-Regenenation-Tme = 5h; Heatng-Time = 3k

P= 1199 bor! T = 260°C; REG-Gurs {Diry-Fluid) = 5.42005m id;

Hemting: Eleciric,
JALE] JT-Expunsian

Feed: Dey-Fligif, F = SMMSieifd, P~ 1189 bar, T - 12°C;

AP = G bary P = 6 bar TV = 200 O34 = 20FMMEnfd

train with three intercocled-stages and joins the remaining Dry-
Fluid {(P=1199bark This stream feeds the Main-
—COy—Compressor reaching P 240bar and 7. 45°C as a liguid,
which is pumped asz COR=Tuid (F = 450 bar) by the COR pump,

2.2 55-5% altermative

55-55 alternarive (Fig. 5) comprehends two 55 units with
different sizes: 15t 55 unit uses 12 55 nozzles for WDPA + HCDPA
producing lean-fluid [ =68%mal C02) and water-C3 - condensate;
arul 2nd 55 unit uses a single 55 noezle for decarbonation of a small
part of lean-Muid producing Fuel-Gas ( = 20%8moel C0;) and = 80&mol
CO condensate, The condensate from 150 55 unit is recycled o HPS,
increasing flow rates of HPS-Gas (52.24 MMSm/d, P - 120 bar) and
of VRU-Gas (744 MMSm'/d, P=&05har). HPS-Gas is firstly
expanded to P= 81 bar via a JT-valve and heated to join VRU-Cas
(P=80.5bar), resulting a stream (T—=45°C), which condenses
some water-C3+ in the pre-flash. This pre-expansion avoids 55 is-
sues with =68%mol 00 for P= 85 bar and T < 45°C; a problematic
supercritical neighborhood characterized by high compressibility
Ep = ‘;,E i and high density that damp the sound speed o {de
Medeitos & al, 2017}, entailing 55 flow not rapid enough for
conling.

Table 1 shows specifications of 15t 55 unit and 2Znd 55 unit,
whose respective performances and designs are in Table 5 (Sec, 4],
The dntensity of expansion in 150 55 unit s specified by

M™% — 152, which entails condensing 5.33%mol of the feed as
water-C3 + two-phase condensate, siving PP . 53.74 bar {head-
loss - 26,76 bar), Lean-fluid 55-Gas [51.39 MMSm'/d) leaves 15t 55
unit (P = 32.74 bar, T= 17.7°C) with SGpprm-mol 1150, whereas the
water-C3+ condensate | =53MMEmd) is sent to LTX vessel. The
water-C3+ (L = W) two-phase liguid from LTX joins the pre-flash
condensate for recycling to HPS increasing oil production.

About =87 MMSnr'/d of $5-Gas is slipped to Znd 55 unit for CO;
removal producing Fuel-Gas (FG) at required flow rate (=13
MMSm el The 2nd 55 unil is preceded by a €05 refrigeration cyele
(RC) absorbing heat at -25°C cooling the slipped-gas to T= -20°C
(P = 50har) for pre-removal of liquid €Oy Therefore the heat de-
mand of LT offers an excellent cold heat-sink to the RC condenser
at LTX top, where the cold water-C3+ condensate arrives at T=-
17°C, loweering RO power consumption, The pre-cooled shpped-gas
loses liguefied €O, attaining 45.34%mol €0, and 207 MMSm’/
d adequate tor CO: removal with a single 55 nozzle. This stream is
compressed to P= 84 bar and cooled down to T=-22'C with the
decarbonated FG from 2nd 55 unit (T =-2855"C. P = 36.58 bar) and
55 condensare (P = 36.58 bar, T= = -61°C, =&5%&mol (04 After this,
the 55 condensate [ =85%mol C02) is partially vaporized. lis gas
phase [GCO2) is compressed and sent to $5-Gas header [55GH),
while the liguad (LCO2) 15 pumped directly to the suction of EOR-
Fluid pumgp. The C0g-rich stream | = 78%mol C0z), which was lig-
uefied from slipped-gas (= &7 MMSmYd), becomes the gas GFLS
[ =66 MMSnr/d} and is recompressed to the 55-Gas header [55GH).
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Tahle 4
Bdain streams of 55-55.
Systerm HPS ol VEL 150 55 umit WIOPA 1 HODPA o 55 it OO Reenoval — Main LoR
CHmpress o
Steam  Riser Mafn-Secycle HPS-Witer HES-Gs Fnal-Oif VEU-Gos Feed  55-Gas 55-L+ W LIX-L+ W Feed  FG GIOZ LOOZ SSGH MC-Gas EOR-Huid
W) Jg o J64 325 3z5 425 45,0 63 ILF -IED 200 -Z2F 350 450 IGF 377 380 802
Fbar) 1200 1200 1200 18 LI S0 ROSO 5174 534 5374 R4O0 3608 5174 2400 5174 5174 4504m
Mg WTE 837 676 5224 2 v SE68 5139 529 524 207 130 043 T4 431 495 S00%
I¥opor 5320 D00 o 100 & 10a w0 on aan a0 op 10 0 4 I 160 W)
10, 3977 5439 .13 73 06 GRSl BRS52 GAST 58T9 5825 4534 2185 8150 0290 GO57 FRF4 708D
AHy 1459 E51 o 2155 005 1902 2370 2580 520 520 SIO0F 7473 1250 262 2560 MI8 M2
B 136 276 [l 234 o 115 243 238 285 285 218 206 252 LA 219 240 240
MMy 0FS 4AE1 N 162 45 289 169 120 555 555 05 025 14 1EF 129 13 132
Ty 03 157 0.0 e 037 80 p4r 021 232 212 0O 000 00 829 02 022 a2
o 029 B el 1w L4 25 LOE D44 RAY 7y OO A 04 057 044 046 046
U-LH; 008 3325 il 047 1.68 L] D42 008 36D 160 0Ol 000 001 009 G089 000 a0
AeH 4 S04 L] 072 | 132 sl I 547 S47 L R N VL S R R ) i
Wy DIS I67 0. 053 580 051 03z o2 328 328 LOF 000 000 06 007 002 002
EO T 021 241 v iy [ HE1 i a6 Qo LGS LES O 0 e W a0 0on i)
Mg 023 202 0.0 043 m0e 0oe oLIE oOF 103 103 0O 000 000 000 000 000 000
HooHm 08 138 [t [i%) 818 fitei] i 0or 044 [rr] o 000 000 G0 0 000 o
sy 016 057 [l s 735 fillei] 0z oor 020 020 oo 000 000 G 000 a0p 4o
Mo Hy 0T 0RS LN o 4.9 0 0ar 00r 008 008 oo 000 a0 G0 06 aon o
e D13 D53 oo o0 503 el oop oor aod oM O 000 000 000 000 000 a0
AyaHag O D35 G [LEE 1,96 i ooR oo ooz a2 o o o am L a0 (i)
Mo 012 D28 K [ik] 52 ) oog oo o &n OO 000 000 G 000 000 000
HogHy  0O7 D7 frte filrE 1.13 ] Do a0d  aon &0 Lo 040 000 400 000 400 690
HoapHee  OOD5 BT o [ilie] 208 (ile ] 000 oor aop ) OO A00 000 000 Q00 Q0 000
HWyoHae 007 008 filei] o 1.25 vl 0oe  nor 0o @00 LOT 400 000 000 Q00 400 aa0
AyHey 004 DOS (el LR 1.95 ] LI L V] (LN M 00 e 00 e
WigHse 003 012 0.0 [illie] 1.30 ilri] 0oe 000 000 a0 g A0 000 480 0060 a0e a0
o, 043 oor LK (il 192 o oo ooe aon o MO 00 000 G0 000 000 o
AN 0.5 003 frley 025 [T iz 025 027 002 fir] 071 109 087 4 027 025 025
i HaS LGS B1.47 i 5157 4 A5 5508 5141 RAE32 A38% 2856 1257 X34 a4 SRGT 5357 5352
fifite Ha0 18,356 2584 18937 2972 2666 9500 27650 27650 7931 006 658 S8R65 9590 A84)  9R.3%
FHA0 470 181 a7 alar 0267 ATBRS 2,765
Tabile 5
15t and Znad 55 units of 55-55: 55 design and performance.
Sperified 150 55 unir WOIPA-HOTHA ot 55 e C0 Capure Cobculuted by 55-00F 5 55 uimr WIPRA-HODPA Zaid 55 gl (0 Capaiae
Trermres
Kaof 55 iz f Dyfm) 0.0662 003573
Dem} (B 1] il Lefm) (L0752 01573
Dol 02 g Leim) (L4480 06218
™) 1267 15 Lim} L2734 i ]
Fa] 266 25 L% 01596 02560
Mg 152 16 L) (i 05252
s 1 100 100 PesfBuar} 25,60 21,70
4 fli] T T ™C) 16,78 B0
PPbary ROS 2T My 130140 09651 ¢
=) 4h -22 PR ) 5104 FhhE
Msaid 567 207 ey 3773 -28.55
FmpdCz 4838 A75E AP Recovery Gl 7Y 4355%
LTI e 2665 793 TrniCondensale g3t F7 o
Empdcon BEA2E 4534% RECEmalt;in a5 745 BL50%
RECEtal " 1170 L4
RECEmalC, 785 FASE

* After condensate withdrawal,

" Total condensate {39Em hydrocarbens + 3EmalHz0+ SEEMOIC0, L
= Mo shock,
1 Total condensate [ 15Emod hydrocarbons+0EmolHp0-+ 85EmolCn, L

the alternative with best net present value {NPV) after 20 years of

aperation and COy emissions.

1.1, Flowsheet assumprions

Flowsheets in Figs. 4 and 5 are analyzed under assumptions in

Table 1.

3.2, Economic analysis and assumptions

Economic analysis adopts module costing technigue (Turton
el al, 2009). Fixed Capital Investment (FCIL USD)Y ls estimated
from process simulation by sizing equipment and calculating
onshore installed costs in Eg. (1), where Ngg is the number of
equipment items, and Cpy and g are available for several
equipment types and are updated with the Chemical Engineering
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Plant Cost Index (CEPCI). This study uses CEPCI=550.3 for
September-2015, the reference date.

Ny Nig
FCfPERORE 1 18 % " Capgi + 0.5 (1)
i1 el

FCT is estimated in Eq. (1) under capacity limitations that in
some cases are below design capacities, demanding extrapolation
throwgh the Six-Tenth Rule in Bq. (2] frem the equipment capacity
limitations { power for machines, area for exchangers and Tow rage
for vessels and columns) Considering that installation costs for
offshore processing are higher than onshore counterparts, a factor
is applied in Eq. (3] {Rech, 2012, The anmual cost of manufacturing
[COM, USDYy) is estimated with Eg, (41, where COL CRM, CUT and
CWT respectively represent annual costs of labor, raw materials,
utilities, and waste treatment. Gross annual profit (CAP, USDYy),
annual profit (AR USDYy) and net present value (NPY, USD) are
calculated via Eqs. (5)1-{7), where REWUSDYy) represents annual
revenue, TRIE) is the income tax rate [[TR = 34%), DEPR{USDYy)
represents annual depreclation (DEPE =000 FCT, Niyears) is the
operational horizon (N =20 years) and £%) represents annual in-
terest rate {i = 10%), Revenue has three contributions: (i) FG sold to
the plant itself for power production (Le., it is equal to CUT); (i1} C0p
ultra-rich EOR-Fluid; and (i) ol production. Economic assummp-
tions and parameters are summarized in Table 2,

CAPACITY

B/10
ONSHORE _ pprLIMIT 4 FALT ;
i = fat (G‘\PAGTY”M”) (2)

mr?}h‘l‘ﬂmf = 2.7*=F(] [3]

COM =0 18*FCT + 273*C0L + 1.23*(CRM + CUT + CWT) {4)

CAP = REV — COM (5]

s
1GAP = DEPR (6)

Ap | GAP—(ITR/100) x (GAP — DEPR)
GAP {GAP < DEPR

[7)

4. Results and discussion

Streams of M5-JT-MP and 55-55 processes are shown in Tables 3
and 4, respectively, Processes have same feed and targets — Fuel-
Gas (FG) and EOR-Fluid.

4.1, Process MS-[T-MP
The strongest point of MS-JT-MP is its high capacity of dehy-

drating the water-saturated raw supercritical Mluid { = 68%mol CO4,
2363 ppmH20, P=120bar] in the Molecular-Sieves (MS) unit,

attaining  TppmH=0 in the final EOR-Fluid. This evidences the
extreme degree of dehydration achieved with M5, On the other
hand, this brings tough consequences in terms of costs as shown in
Sec. 4.3, because the hish fow rate of raw supercritical fuid
{(=54.T6 MMSm™d) entails huge MS size with 12 giant high-
pressure M3 vessels and enormous FCIL

Dowynstream M3, a small gas How rate (5 MMSm’,Fd} is slipped
froomt Dary-Fluid to feed [T and MP units for Fuel-Gas (FG) production.
Slipped-gas goes to [T unit for T34 condensate remwoval, which is
recycled to HPS. The limitations of JT are well-known: a great
depressurization [ =65 bar) is applied producing temperature fall
and condensing C3+ (=203 MM.EmQ:."dJ with high Tk content
{ = F8Emol). The lean shipped-gas is heated to T = 62°C and feeds the
MP unit for decarbonation, producing FG ( 1L.04 MMSae/d, 1992200/
C0:) and 1.93 MMSm®/d of COy-rich permeate {=86Zmol CO4) at
P=8bar, which requires non-negligible power to be re-
ompressed (o P=120bar to join the Dry-Fluid upstream the
Main- COp—Compressor. Economic consequences are presented in
Sec 4.4,

4.2 Process 55-55

Thes 15t 55 unit removes water from supercritical Muid S5-Gas to
95.90 ppm-mal and also reduces B3 from 4.83% o0 2155 The
two-phase water-C34 (L + W) S5 condensate (5.20 MMSir'/d) is
heated in LTX and recycled to HPS, benefiting oil production, A part
of 55-Gias { = 8 7MMSm e} fram 1st 55 unit is slipped to 2nd 55 unit
for COy removal and FG production (13MMSmd) with %
€0 = 21.85%mol and a condensate with =85¥mol C0y. The EOR-
Fluid results from adding the 55-Gas header [S5GH) to CO0z-rich
gases (GFLS, GO02) and liguids {LOD2] extracted in 2nd 55 unit to
produce FG {21.85%mo CO;). The final EOR-Fluid has = 7 I3mol OOy
amnd 9839 ppmHA0.

Tahle 5 shows 55 design and performance parameters achieved
by S5-LI0E for 15t and Znd 55 units, unveiling differences between
S5 mozzles of 15t and 2od 55 units, with leneths of L = 0.2238m and
L=0.7792m respectively. The feed llow rate of 2nd 55 unit is lower
due to the production of only the required FGC for power generation,
while the HPS-Gas is much higher, demanding a 1st 55 unit for
WDPIHCDPA with 12 parallel 55 noezles. The inlet composition for
2nd 5% unit also differs from the raw supercritical Auid feeding 15t
55 unit, since there s refrigeration and €O condensation and
withdrawal upstream the 55 in 2nd 55 unit.

Figs. Gand 7 present 55 flow path for 1st and Znd 55 units, Fig. Ga
depicts 55 profiles of 17K) and multiphase sound speed ofmys)
versus sfm) [(axial posidon] for 150 55 unit with typical 55 “signa-
ures" as -ee spatial gradient singularities at the throat
(x = L = 0,0752m) where the flow is sonic (Ma = 1) (de Medeiros
et al, 2017} The two sudden inflexions of ofx) profile near the
inlet (x =0} and at x = 0.03m correspond, respectively, to the start
of 3+ and water condensations (¥g. Gb, condensation profiles)
The wvertical discontinuities of T and ¢ profiles correspond to the
normal shock  after condensate  withdrawal at  Laval end
(x = [l pSheck _ g 15096m). From this point onwards, both pro-
files are monotonous corresponding o isenlropic compression
through the cnding diffuser, reaching 79— 37.73°C and
P 53,74 bar,

Fig. 7a and b report axial transitions through the 55 nozzie of
2nd 55 wnit, Condensation profiles versus xim) are depicted in
Fig. 7y, showing the 55 path starting with high condensation of all
species. The reason has to do with the 55 inlet state: in 2nd 55 unit
the inlet fluid is two-phase, practically on the bubble-curve [ = 1005
liquid) and wery close to the critical-point (Fig. 7c); ie, high
compressibility is expected. As expansion occurs, C1-C2 re-
vaporizes, while COp initially re-vaporizes less intensely and then
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Fig. 8. 15055 it of 55-55 alternativis {a) K] and ofmys) v ofms (B Sal condensed v afmj; (¢] 55 path o pline T 2 Swith feed VLE ervelope, feed WP locus and bean-flaid VLE
envelope: (d) magnificaton of (cl: (e] 55 path on plane Fx T with feed VLE envelope. fesd WO curve and bean-floid VLE envelope.

accumulates substantially as liquid. Fig. 7a reports molar vapor-
fraction at x =1 Mige, and final €O content in the decarbo-
nated Muid versus Ma™™, 2 55 design parameter, Ma™* expresses
the highest Ma [and lowest T= Tgs and P=Ps] in 55 path. Magg 15
the Ma value just before shock and after condensate withdrawal,
showing the flow as subsonic after liquid  withdrawal
(Miags = 0.9651 ) for Ma™™* = 15, chosen to avoid crossing the Ty
freeze-out SYLE boundary at Ma™® — 165 {Fig. 7a).

Figs, e and 7¢ display 55 path on plane P x T with feed and
product YLE envelopes for both 55 units. In Fig. 6e the feed water

dew-paimt (WD) curve is present, showing that the inlet raw su-
percritical fluid of 15t 55 unit condenses C3+ from the outser, with
later water condensation when the WDP curve is crossed. Just
before shock, the water-C34 condensate is removed, generating the
slenderer lean-fluid VLE envelope. In Fig, /¢ there is no WDP curve,
since 2ndd 55 unit works with [00ppmHL0 feed, The minimum
temperature in Znd 55 unit occurs at Ma = Ma™"™® = 1.6, where
condensate [ =69.7% of feed 00} s withdrawn with T=Tg=-
G1.15°C, P = Py = 21.7 bar. Just after condensate removal, Ma falls to
subsonic Mags = 009651 implying no normal shock in 2nd 55 unit.
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Oiperation of 151 55 unit |5 also depicted on 7 x5 diagrams in
Fig Se—d (6d maznifies Gel T x5 18 uselul o check obedience o the
ol Law of Thermesdynamics thoomghout the 55 path, Segment AR
is the sentropic expansion path terminating inside the VLE enve-
loge of lean gax product (85-Cas). As liquid is withdrawm, the path
miewes isothermally on segment B, ending at the dew-poine locus
of 55-Gas. At C the ireversible adiabatic normal shock acours
through segment OO, increasing 55-Gas molar entiopy (P Sd)
Finally, DE represents the isentropic compression threagh e
ending diffuser,

4.3. Processes conpparison

Compatisons are dene for ol production, EOR-Flukd ppmH 0,
powier demand, OO emissions, FO and 8PV in Figs. 8 and 9 Tables 6
arud 7 respectively present M5-JT-MP and 55-55 economic results
amd key streams,

The power demand of 55-55% {Fig. B 5 1672 MW, while M5-[T-
MP requires only 1058W, a consequence of supercritical fuid
depressurizarion 1o P~ 81 bar to feed 15t 55 unit, while M5 works
ar hikgh-pressure (P — 130 har ) kesping the Dry-Flubd at # - 120 bar,
entailing only one stage in Main— 00 —Compressor of M5-JT-MP,
while 55-85 requires two, Thus 132 MMSm'd of FG with 2
0 = M.85%maod is produced in 5555 where main power
demanding wnits comprise the two-stage Main—C0;~Compressor
amd BEOR-Fluid pump, representimg =584% and =261% of rotal
power, respectively, Meanwhile, the FG of MS-JT-MP is only T4
MME with 500 = 19.52%mel. In other words, MS-[T-MP

produces a better FGoaf lower flowe rate, emitting 1185 MM.'im:',.f
o af Oy (Table 7} wiile 55-55 emits 1,32 MMSH:"];'H. a4 9.5% greater
ydlue,

Regarding Tabic G, the FOT of 55-55 attains 925 MMUSD, with
gross annual profit GAP = 2083 MMUSDY, and NPV = 82107
MMUSD after 20 operanonal years. MS-JT-MP achleves =T0%
greater investmeant and =254 less profitability: FOV = 1045 MMSD,
GAP — [557.6 MMUSDYY anid NPV = G0S6E8 MMLUSD. The sconomic
infersority of M5-TT-MP is explained with Figs, 8 and 9,

Fig. Ba shows 55-55 with greater il production, a comsequence
nfw:rmr:,dc of water-C 3+ condensate from 15255 unit [5.29
M W, SR4¥mol C0p) wersus the meodest highby-carbonated
condensate from [T unit of MS-[T-MP (203 MMSmfd, 78 3%l
C05 ) inTable 3, This recycle impacts all production, because heavier
species baired in 151 55 unitand [T acoumulate in HPS enlarging the
respective oil efffuents, P Ba informs that 55 15 greater C3+
catcher than [T, while Fig. Bb unveils MS unit of MS-[T-MP as greater
water remaver than 15t 55 unit. But, this is 3 Perrhic victory, since
the = I00ppmHL0 beft by 15t 55 unit in BEOR-Fluid does not imply
any operational issue, whereas the IppraH 0 left by MS inflicts 3
devastating toll In terms of BT of 12 expensive M35 wvessels
(0 =40m, L= T124m) af MST-MF, confirmed in g Be showing
M5 FCT as the fion's share of MS-[T-MP FCI, Fig, % depicts 8PV of
alternatives versus fime, showing 55-55 with higher cash-flow on
all years and greater NP = 82017 MMUSEL Finally, Fig. 5d reports
the greater OO emissions of 5555 nelatively to MS=T-MEP{ Tabie 7,
aconsequence of the former greater power consumption [Flg. Bo). it
should be noticed that the emisskons of 55-55 and M5-TT-MP are mot
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Fig. B 5555 versus MS-[1-MP: (a) ol production; (b) EOS-Fud ppmbD; (o) power consamptaon; (481 Uy emissions: (] F0E (0] CHy imto BOR-Fluid.

in thie same propartion of the respective poswer consumptions, The
reasan corresponds o the very different compositions and heating-
values of the fuel-gases of 55-55 and M5-JT-MP (Tabie 7, fontnotes],
The FG of 55-58 is highly "decarbonized” (e, much bess heavy
hydrocarbans ) thanks o deep extraction of heavy species in the
2nd 55 unit, beading oo FG rich in CHy and OOy, while the MS-JT-MP
membiang-permeation does just the opposite; Le, it entiches the
retentate (FG) in heavy species sinee practically only COz and CH,
permieate through the membrane, In connection with the idio-
syncrasics of membrane-permeation, Bl Bf reports MS-[T-MP with

greates CHy capiure into the EOR-Fluid (Talile 71, 4 consequence of
the poor C0u/CH, selectivity of membrane-permeation compared
ta the 2nd 55 unit which preserves most of (Hg in the PG

5. Conclusions

Two alternatives — MS-[T-MP, 55-55 — for large-capacity con-
ditsoming of OOy ultra-rich supercritical fuid in offshore plant with
tabal fudd reinfection are Investizgated. Alternatives contemplate
oilfgaswater separation, Muid-delwdration. HODPA, COx rernaoval
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F];_!. et present vl (D0 years of operation,
Tabde &
Samimary of eopomic resulis
Frocess O (AL COIM (MBI HEU (MMLSTNY) CUT MMLISTRY | CAR ML Dy | S (ALSTY)
L LG FE E) 27630 0.2 0 FEILT
MS-T-hEP e Ll 12556 #15 15975 | BIFIG A
Talbsbe 7 Process comprising two 55 units for the hoge delydration service
Key-streams | MMS AL and for OOy removal, Mevertheless, altemative 5555 produces
Mtetsm [ MEJT- M = 9.5% more C0p emissions than the conventional M5-IT-MF, being
Riser T wL1E the principal reason for this the maximum feed pressure reguined
EOw-Fuid Sn0F sonE by Bst 55 unit of 205 bar to avold compressihility shortcomings,
Fael-Gas (K Lt which forces depressurizathon of the huge low of raw supercritical
bt Recpele i 405 ik, IMPOSINE 3 SeWnSITEIM eXpensive re-compression penmalty
::-011 :""]'ﬁ  Condemeai ;E‘?:d ;‘gl leading to higher power consumgtion amd emissions, On the other
Caphared €O, LRSS LR hand, 55-55 can still assume the best environmental position if fts
Cophured CHy O FESES OIGTTM outstanding economic leverage is used to afford a post-combustion
Ctly Emissians 131985 L1h4n capoure plant to abate emissions abowe such = 9.5% excess relative
] 20 143

* Fognmol (T

" B ALmol Ci.

* [Emal) 2185500, T TR0, 2OGRCE, 035503, (LOFEC,

Y Emal) TOOZECD. G91I1EC], GATECE, Z46%C3, LE4NC4, 02405, OOGHCE
LITEEE T

fivr FG production and EOR compression pamping. Plant treats = 56
M of supercritical fluid with =68%nol €05 for debwdranon
wia Molecular-Sieves (MS] in M5-[T-MP altesnative or via 15055 unit
in 5555 alternative. Results are compared in terms of power de-
mamds, OO emissions, oil productions and economic metrics,
showing that 55-55 has =33% higher NPV and = W lesser in-
westment (FO', the latter difference due m the outstanding FOT of
ME units im MS-JT-MP for this sizge of service, and the former dif-
ference acoounting for the inferior FOTof 55-55 as well &5 its nmch
greater ail production due to excellent recyebe of 3+ condensals o
the primary oil-gas-water separator [HP5) fom Ist 55 unil
Reparding C0y capture, the proposed Iod 55 undt is comparatively
better than ME: in spite of its higher complexity, heat-integration
amd use of refrigeration, the 2nd 55 unit is smaller and has bower
FO relatively to Membrane-Pemeation of MS-JT-MP [Fiz, Sel
Therefore, the best alternative on economic grounds B the 5555

i BAS-[T-MA12 10 ds sdmiply the “Law of the Strongest™; the more richer
5555 eolution can afford irs setf-cleaning by installing a post-
cambustion plant o remove its uncomilorable excessive emis-
=ons, S0, thanks toies owtstanding coconomic performance, 55-55 15
dlso “potentally” the cleaner process solution for such comples
processing problem
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Momenclature

o TP 2y Sound speed of multiphase fuld ar (7, B Z) (my's)

Dy, D O: Inbet, throat and owtlet 55 diameters {m)

I, L, Lpt Total, converging and diverging 55 lemeths (m)

AL gk | al nozzle lengeh and 55 axial position at normal
shock {LFME =LY% im)

Mo Mach MNumber

Mo MG just before normal shock and  condencare
welit i raneval
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ne: Mumber of components

P PPt Presoure (bar),00, partial-pressure (bag)

T: Temperature (K)

vy Axial velocity of multiphase Muid (mfs) and 55 axial position
[m)

Z: Vector [ne x 1) of species mol fractions in muliphase fuid

Evomemmy Terms
AR AR REV: Annual profit, gross profit and revenues (USD{y)
LT, COM: Anmsal utility and manufacturing costs (USDy)
FCL TR, NPV Fixed capital imvestment (LISD] % income kax rake,
net present walise (LSO

Greek Terms
w, fd: 55 conwerging and diverging angles (deg) with linear
digmeter proliles
B : S5 expansion and compression adiabatic effi-
ciencies (%)
¢ Multiphase fluld density (kg/m")

Zpo(28Y - isothermal compressihility of multiphase fukd (kef
Pam) L
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ARTICLE INFO ABSTRACT

Some deep-water offshore (Felds produce oll with high gas/oll cacbos and ultra-high W05 [ = G0%mel) with the
onns of processing low-grade gas simultmneously handling huge €O dispaich goals. Thus, processing solutions
are meeled fo make feasible such high-capscity gas rigs humdreds of kKilometers ofsbore. Feasibitity relies on the
chibees for OOy capaure and sdjustment of water and hydrosarbon dew-polnts of sueh igh fow mwe gas, This
profifem was approached adopting supersonic sepamtors for dew-point adjustments snd for OOy capture on a
flsating-hub processing 50 MMsmd of GO ultm-rich gas, reinjecting 96% of ireated COy-rich gas for enhaneed
oll recovery, while reserving 4% as [uel-gas after COy abatement 1o 20%mo e power peoduction, Process
alternatives were assessed in terms of power demand and proftability comparing supersonic separator with
nmmhqnb-p:rmml'um for Cy remaorval, Results show that 1a suprrmnic.'.'epnml.or for dew-point adjustments of
ravw pas recyeling condensane to e oil-gaswater separator and 2nd supersonle separator for OOy remosal
avalding OOy freeze-out, give optimum net present value ond mindmom GOy emessions, On one hand, these faos
are consequances of Jess compressor investment as 2nd supersonic sepamtor ejects pressurized OOy condensate
reguiring 5% bess compresson power foe enbasced ofl recovery relatively 1o the power required by the low-
pressure COg-rich permeats from the mem brane-permeation alternative, On the other hand, the best net valee of
supersenic separator alternative also reflects its highest reveanes derived from recycling condensate from 15t
Supersonic Separator entailing 18% higher ol production.

Keyreords:

Supersinle separatoy
Supercritical flaid processing
Ulrra-kigh GO, comtent
Matural gas condilmning
01y remaval

G0y Moozl

1. Introduction

The processing of raw natueal gas (NG} to fuel-gas comprises well-
known operations normally In the following arder: (1) HpS remaovaly (i1)
water dew-point adjustment (WDPA) via dehydration; (iii} hydrocarbon
dew-point adjustment (HCDPA) vin hydrocarbon removal {i.e., propane
amd heavier or €3+ 0 and {v] OOy removal. Over 10% of world NG
reserves contain 15-80%mal Q0 classified as medium [15-30%maol),
rich {30—60%mol) and ultra-rich | = &0%mol) OO0z NG (Burgers e al,
Z011) €0y removal is not only important to reach specifications, but

also to reduce 00y emissions with economic benefits if CO- iz injected
in il fiedds for enhanced oil recovery (EOR) {Aradjo and de Medeiros,
2017, EOR s economically positive a8 shown by fests of COg injection
and depletion for heavy oll recovery after eold productlon with ofl-
sands in Canada (Shokr and Babadagli, 2007). In non-associated NG
fields, Cs can be pipeline-dispatched o EOR, or can be stored in de-
pleted Felds or aquifers (Indonesin, Norway) (Burgers et al, 20113
Some examples of huge NG reserves with high GOy contents are: Brazil
aifshore felds with high gas-all ratio { GOR) such as Libra (il = 154707
bbl, GOR = 500sm’/m’, COy = 45%mol); US LaBarge gas feld (00, =

Abbrevicrions: T34, Propans and Heavier; CFD, Computational Fluid Dynamics; CPA-EOS, Cubic-Plus-Assaciation EOS; CW, Conoling-Water; ED, Electric-Driver;
EOR, Enlsanced O Recovery; BOS, Equation-of-Siate; GT, Gas-Turbing; HCDP, Hydrocierbon Dew-Podnt: HODPA, Hydrocarban DewsPoint Adjustment; HPS, High-
Prassure Separator; HW, Hot-Water, JT, Joule-Thomson; LLS, Liguid-Liguld Sepaeator; LTX, Low-Temperature Condensate Catchar; Mbsm™/d, Millions of standard
m” per day; NG, Natural Gas; PHW, Pressurized-Hot-Witer; PR-BOS, Peng-Robinson BOS; 88, Supersonic Sepasator; SYLE, Solid-Vapor-Liquid Equilibrium; SW,
Seawaler; TF, Themmal-Fluid; TX, ]Huh»-l‘;pﬂndu; LS, US Dolkar; UOE, Unit Operation Extension; VLE, '\fﬂ[urr-l.iqul'd I-'q|.1|'.lil:|ri|.1r|1: VLWE, 'Lfapura[.iquid-ll'ialﬂ
Bquilibrium; WDF, Water Dew-Polnt; WDPA, Water Dew-Point Adjustniens; WHHU, Waste-Heat Recovery Unit; WW, Warm-Wates
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a5eimal) and E-Natuna SE-Asia affshore gas field (Gas = 131607 mm,
€Oy = FI%mol).

LI, OO removal from COprich NG

Chemical-Absorption, Physical Absarption, Membrane-Permeation,
Gas-Liquid Membrane Contactor and Cryogenie-Distillotion can remove
00y from C0y-rich NG. Chemicl-Absorption uses high-pressure che-
mical solvent absorpiicn — aqueous MEA/MDEA — and bow-pressure
solvent repenerotion releasing COy top produet, both seps mndeled
with resclive vapor-liguik  equilibrium (YLE) (de Modeiros et al,
201 3a), Chemieal absorption solvenls have high HyO/amine malar
ratle from & to 15 and absorb GOy via reversibde, exothermic, fonizing
reactions (de Medeires ot al, 2013a) a5 shown in Bq. (1) for MIEA
{unitary amine GOy ratio), precedod by formation of aguecus Oy in
VLE at given Figacty (i),

HOCH;~NCHy—CiHOH  +  COglag)  + M0 == HD
CoH,—NH " CHy— CHOH + HCD, ™ i

Chemical-Absorption sccepis low to kigh Dy fugacity with high
C0x/CH, selactivity, implying fow CH, lodses 1o OOy produet, but with
isswes such as high capture-ratio (28-18 kg™ 4e™%) eatailing high
salvent circulation, high heat-ratio regeneration (2-4 MIJg™™) and
low-pressure stripped {103y requiring compeession for BEOR. In the con-
text of new Chemienl-Absorption solvents, Thamg et sl (2018) (Zheng
etal, 2018} pointed out that amino-acid salts solutions show ligh-ef-
fecient Ciy absorprion In comparizon with amines; however, there i
stll a4 need for novel aminc-acd salts capable o improve GOy deso-
rpticn and salvent regensration performance, in addition to thermo
dynamically-based models to describe G0 ahsorbed in such minmures
(Zhang ot af, 2018) In this regaed, Li ond Zhang (2018} proposed a
prediction model based on generalized muchine learning representation
for 00y solubllity data in oeder bo overcome the drawbacks of con-
ventional methods (eg., Equation-of-State), Thiv method captures the
nan-linear relaticnskip between conditions and €0y salubility, allowing
to understand the ntrinsic trends of COx solubility, Physical-Absarption
has better capture-ratio [ 1-160 kg™ kg™ ot high § ., but with poar
C02/CHy selectivity and high CHy losses in C0y product at low-pros-
sure,  Membrane-Penneation  splits  O0y/CHs  through  skin-dense
hollow-fiber or spirabwound membranes, with low footprint, mod-
ularity and flexibility to feed 100y as advantages, while disadvaniages
are inverse  selectivity-capacity  relationship,  low-pressure OOy
permenie and CH; losses for high %005 feeds (Armalio & al, 200170
Araiiio et al, (207T) compared Chemical-Absorption, Phsical-Absomp-
thon and Membrane-Permeation for 10-50%mal OOy NG offshore peo-
cessing, electing hybrid Membrane-Permeation Chemical-Absorption
a5 best alternative, assuming Pressurized-Hor-Water (PHW] available
from Waste Heat Recovery Units (WHRU) of turboshafis, Kuuyen et al
(20716 also appraised WHRU for thermally eficient Chemicnl-Absamp-
tion using PHW for solvent regeneradion. The GasLiquid Membrane
Contactar is a shell with nen-seloctive hallow-fibers inside, whens Oy
rleh NG is fed in shell side with chemical solvent flowing through
hallow-fbers or vice-versa, both schemes accepring es-curment/eountar-
cutrrenl eontacts (di Medeirgs & ul, 20130 Kaog. e al, 20017). Gas-
liquid Contactors with agqueous MEA/MDEA were modeled for high-
pressure [%mol CO; NG with fgomis resctive YLE {eg., Eq. (113
tiwermial and compressibde teo-phass Aow effects via one-dimensional
{11¥) framework, proving Bs feasibility for offshore rgs (de Medeira
et al, 20130, Dther authors confirmed contactor feasibilicy for treating
A5-Fianol COy NG (Kang et al, 2017) Cryegeaic-Distillation splits
CHg— O af low-temperamire amd high-pressure, with the leverage of
ligquid C0y product ready for EOR pumping. Cryogenic-Distiliation was
compared with Chemical-Absorption for 5-65%mal C0g NG, being su-
perior above JiGmod OO0 as liquid GOy demards less EDOR power than
low-pressure GOy from Chemical-Absorption (Langé et al., 20051, Dual-
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Fig. 1. 55 sketeh with linear dinmseser grofiles

pressure Cryogenic-Dristillation was also shown to have best exergy ef-
fickency for diemal S04 NG producing 50 ppm G0y NG for Hguafaction

[Bacoanelll ot al., 2016).
1.4 Supersanic sepormior for (0 removal ond 86 conditioning

Supersonle separator (55) i85 8 mew operation for mw NG con-
diticning. It expands row NG through a converging-diverging nozzle -
Laval mile - 1o supessonic Aow ereating deéep T falls ciusing con.
densation of propane amd beavier hydrocarbons (C3+ ) and  water,
which are ssparated fmm gas by centrifugal swarl (Schinketshoek and
Epaom, 2008), Fig. 1 sketches 55 with linear diometer profiles assuming
1 aial fubd motlon s dominont, A erifeal 55 modeling aspect i the
correct evalisation of sound speed (o] o cabeulate Mach Number (M)
along the fow (Arnelll «ial, 20017} As an equiilibrivm snghe-phase or
mulliphass thermodynamic property, © & highly affected by changes of
denshly () and isothermal eompressibilicy (5, = {::]r ) of the multi-
phase fluid: bath influence ¢ inversely; ie., as poor E|-' increases, ¢ da-
creases [de Medeirmos et al, 2017), Thoy, ¢ suddenly falls when gos in-
Itates condensation of & snoghe Ngquld €34 or water, or of two
tmmiscible liquids water-C3 & . In 55 modeling ¢ s coleulated either for
wapor flow or for two-phase (vapor-C3 +, vapor-waler] flow or vel for
three-phase flow {vapor-water-C3 + 1. Multiphose compressible 55 flow
ks described By Mo (i) flow is subsonic in the converging section
(Ma < 1% (i} senic ot the throat (Mo = 1) (iii) swpersomc in the di-
werging section [Ma = 13 wuntill the normal shock, which showld b
preceded by condensate collectors; and [iv) post-shock subsonic flow af
lean gom through the diverging diffuser (Arnelli of al, 20173 A 58
idicgynerasy is the meta-stability of supersonic Qow against higher
discharge pressure, 7, relatively to the supersonic P, so that the su.
personic Aow gradually loses stability as PP increases pasitively,
evantually leading to normal sheck. This sudden irmevarsible transition
tums supersenic Jow into subsonic, ncreasing entropy, P, T subjected
to mass, energy and momentum censervation (Asnelll o al, 2007
Thus, the water-C3 + condemate mur be collected upsiream the shock,
otherwise it resvaparizes destroving separation. n Fig. 1, the Laval is
the converging-diverging noeekes npeream the shock, while the diffuser
i the downstream diverging profengation, where lean NG subsonic
flow cantimecusly decelerates gaining P and T until the dischargs at
% The shock irreversibdlity impedes the final gas to recover (15 feed
pressure P e, non-negligible bead-loss PP-P™ oecurs according o
shock [nfensity: the higher the supersonic Ma at pee-shock (W™},
the higher F7.P™,

Since 85 introduction twenty years ago (Schinkeslshoek and Epsom,
2008; Machado of al., 33121, analytical 55 research has evolved via
thermodynamic approaches (Arinelll et al, 2017; de Medeiros of al..
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2007 Castiar, 2006; Secchi ef al, 2006; Telxeia et al, 201E) and
computational Aabd dynamie (CFD) approaches (Wen of al, 20015 Yang
ot o, 2004, Shocehind mnd Shoheavand, 2017 As poirted out ekse-
whers [Arinedll ot al, 2007), despite easily Dnplemented and with great
presence in 55 Higsature, CFD 85 studies are incamplete o CFD sl
cannat handle compiex phase-behavior and phasechange, neither the
maltiphase sound speed (0], all essential 55 fenfures with condensing
fewds (2.8, Taw MNG), Thermodynamic 55 approaches, on the other hand,
handlie phase tranaltions and multiphase ¢ bt impose thermodynamic
equilibeium, o condition oot lly monilted o 85 lapes of few milll-
seponds. Nevertheless, 85 thermodynamic approaches are mare valu
able for condensing feeds as they represent 55 limiting behavioer sa-
tisfying the 2nd Law of Thermadynamics. Meanwhile, ordinary CFD 58
approaches with condensing feeds openly violate the 2nd Law as CFD
leads to uwnrealiste foo cold preshock temperatures ransbated os
wddlabatic destruction of entropy, a prohibited circumstance {Arinetl
el ml, 2017) Sec, 21 addresses this and other controversiol aspecs of
CF 5% musdeding with raw NG, Since an exlensve review on CFD
simulation for raw NG, including assessment of CFD flaws, was pro-
vided in Arinelll e al (2007), there is no point in daing the same here,
excepring considering recent emblemaric S5-CF0 speelmens (Wen o ol
201 Yung e al, 2004; Shooshiarl and Shahsovand, 2017} which are
quistioned in Secs. 1.5 amd L1 counterpoinied by the present rigoross
thermody amic 55 madeling.

5% was thermodynamically modeled for NG WDPA + HCDPA by
arinelli ob al. (2017 with rigorons multiphass compressible supersonic
flow and multiphase sound spesd by de Medelres e al. (de Medolron
etal, 2007, both considering all possibilides, single-phase vapor, two-
phase [vapor-C3+ or vapor-waler) of Uoeepliase (vapor-watee-C3+ )
eqquiilibrivm. A remarkoble difference of (Arnelll o al, 2007 de
Medeiron e al,, 2017) to other thermadynamic 58 studies with NG
{Cnstier, 20146 Secchi st al., 201E) is that the latter anly contempdatoed
HEOPA for dehydrivted NG feeds, clrcumyventing three-phase vapor-li-
quld-water equilibeium (VLWE) en 55 flow path with rose NG aa fully
dome in (Arinelll e al, 20070 Arlnelll e al. (2007) additionally med-
eled the LTX which aperates with 58 when executing WOPA + HCDPA
afl raw NG e, 35 should discharge cold water-C3+ condensate inta
the heated LTX vessel to avedd gas-hydrates, Arnelli of al (2017} alsa
applied 85 for C0g abatement from COa-rich NG, provided 86 wos
previously treated for WINR, + HCDPA for exclusive €0k condensation
unider deep 1 il In this case, GOy freeze-our is 8 concedn tsat must be
avoided to prevent plugging: e, 58 flow path must not cress Lthe £0y
freszecat barder by admitting a maximum Mo io keep T = 7o
That is, the nppropriote solid-vapar-Hguoid equilibriem (SVLEY €
frecpe-cait boundary must be pre-located for comect design of 55 Oy
removal, Aripelll or al, (2H7) compared 55 6o treat 44%mal SOy mw
MG for WDPA + HUDPA and SOy removal versus conventlonal weys:
glvesl-absorprion WDPA:  Joule-Thomson  expamion HEDPA;  and
membrane-permeation OOy remsoval. Besulis elected 55 as best
WA = HEDPA aliernative, achisving better lean NG with less power
comsumption, Regarding C0y remavwal, mem brane-permeation gave best
saparation achieving I5%mal 00y in single-stnge, while 55 achieved
anly 21, 85%mal Clky - barred by freeze-out avaldance — but prodocing
high-pressure COg-rich lguid. requiring 3% less EOR power,

T sEmulate membrane-permeation and 55 units, oth not offersd in
HYSYS simudator, Arnslli e ol (230017 and de Medsicas et al. [de
Medeiros ed al, 2017} developed HYSYS Unit Operation Extensions
CUOE) () MP-UCGE a membrane-permeation mode] with estimated
permeances from Feld data (Arinalll ot al, 20073 (i) FEC-UOE fur
rigonoas determination of phase-squilibrivum o for Ma calculation on 55
flow pach (de Medeires er ol , 2007 and (ii) 55-U0E a fgorous ther-
msaclynamic model for 55 multiphate Oow, multiphase ¢, condensare
separation and shock tramsition, which designs 58 forcing Mo™™* = ]
with specifications (Fig, 1) feed data, inlet-owtiet dismeters (D00,
converging-tdiverging wall angles (a,8], expansion-compression adia-

batic efficiencies (7 ™% and maximum pre-shock Ma, Ma™=

T
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(Arinalli ot al,, 2007, 535-UOE apd PEC-UOE are rigarows tosls inning
with uny HYSYS thermodynamic package - a.g., Peng-Hebinson Equa-
tlon-of-State (PR-EDS) or  Cuble-Mus-Assoclaton  Equatkon-of-State
[CPA-EOS) - pendering multiphase 55 profiles with cotvect 55 theoat
saymatures (Appendly A) SE-UOE retrioves feed parmelers from HYSYS
fowsheet and installs 58 prodocts into it S5 UOQE designs 55 obtaining
Ee Lin 1.9""", i."m and throat dinmeter Dy (Fig. 1), cnbeulating cutlet
gas, witer-C3 + condensate and 55 head-loss,

L3 Present work

B8 for condensa be segregation from high-pressure feeds is evolving
beyand ordinary WDPA + HCDPA and OOy removal NG applications.
Rocently, Telzelra oo ol (20185 presented an “out-of-the-box™ 55 re-
covery of ydroxylated theemadynambe hydeate inhibitons — methanel,
ethanal and ethylene-glyool - from high-pressure raw MG contacted
with inhibitors in flowlines, abraining remarkable results. Treating such
raw MG in 5% wilh small waler injection, allows to recover inhibilons as
water-inhibitor condensate, besides collecting =al €3+ and pro-
diecing NG with WOPA + HCDPA grades. Such resulis were only pos-
sible bocanse 55 was modeled with supessonde three-phase Mow of gas,
ligquid =3+ and water-inhibivor phase, simultaneously with three-phass
euilibrium ¢ property, solved with CPA-EOS appropriote fur sisovia-
tive water-hydroxybated sysiems (Fodas ef ol 20005; Karakstieni aml
Eontogeorgis, 21 3). 55 resubts of (Teixeira o a1, 2018} also come fiom
HYSYS simulation using 55-U0E and FEC-UGE

Here, such successful 55 applicatons thermodynnmdeally -solved
with 85-UGE and PEC-UOE (Arinelli et al, 2017 do Medeiros et ol,
2017; Teiseir et al, 2006} were deepened i the Innovative large-scale
offshare processing of 0y ulirarich raw MG exclusively using 58 op.
erations. The scenaria is o floating-hub processing = 120,00 bbi‘d of
cii and = 50 MMsm/d of = a6%mal COy raw NG. Abaut 45 of raw NG
Is slipped tor produce = 1 MMsm™d of = 20%Hmal 00y Fuel-Gas for
power peneration, while the rest |s processed far injection & = 71 %o
COy EOR-Fluid with = 250 ppeadz0, ufter enriched with COy with-
drawn from Foel-Gas. For a compact flowsheet, suited 1o giant flow
riabes il remote lcations, design should privilege modular relialde anits
and avold cumbersome ones like glyeol/adsorption debydrations and
COy capture options in S 10, which entail prohibitve footprints,
coats and make-up Baes, Thus, two 55 anlis were devised to execute
WDPA + HCPA and OOy capture foom C0y ulira-rich raw NG, The
literature of mw NG treatment never considersd similar conditions,
neither such high Oy content wis-&-wis OOy freeze-ont ismes.

kil

LA Qrigimaiity mpects

The literature presents: recent 85 snwdles with raw NG, but, -
cepting [Arinedli ec al., 2007; de Medelros et al., 2017 Telxeira et ol.,
2018, all beur modeling. deficiencies. For example, Wen ot ol (20013}
and Yang el ol (200 4] simubated 58-with raw NG, The former compared
diffusers regarding pressure recovery, while the latter studied impacts
of expansion ratios and pre-shock Mo on pressure recovery. Despite
apparently differant, these works share two basilar points use raw NG
with condensable 23+ and warer, and model 55 few path with CFD
commerclal software. The conssquence of such cholces ke evidently
st et in 85 profiles a5 CFD canmed genensie phase-change abong
the 58 supaersonic fiow, an inherent charveteristic of raw NG, Other
Hemitations found in these and other CFD works are: () did not caleulate
the cormect somnd speed {c) property for multiphase streams, a critical
factor in 55 with raw NG; (1) lgnoring phase-change in 85 path leads o
ton cold and wrong pre-shock T profile; and (il P, 7, Ma profiles across
mormol shock show inclined linesr trends Cioe, no shock discontinainies)
and improper oscillating numerical anomalies just upstream  amd
downstream the front. Therefore, figomus thermodynamic frmmeworks
are needed for simulating 55 with raw NG, As shown in e, 2.1, the
truth ia that CFD & insufficient for enginesring and design of 55 with
raw NG Recently, Shoeoshtarl and Shahsavand (2017 investgated 55
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with raw NG for better pressure recovery given fhe degres of water
removal via condensation-nacleation theary and droples growth. This
work alse explored a limited 5% model a8 0 presents a single-phase
compreasible Dow medel with PR-EOS, whicl & used only for cabeu-
Inting gas density and jesthermal compressibdlity, and not for full
phase-eguilibrium and multiphase ¢ e, the phasequilibrium on 58
flowe path and moltiphase ¢ property were mof taleen rigoroasly. Ad-
ditionally, there are other limifmtions: (1) normal shock via Ideal pas
with constant G/l ratio; (i) high-pressuse water VLE win Raoulrs
Law; (id6) sourd speed vin ideal gas again with constant Sy and {iv)
the framework can handle ooly a single condensable species and was
tested only with binary feecls soch as CHHO = always amsder canstant
heat capacity and vaporization enthalpy.

Therefore, excluding (Arinell ot al,, 2017; de Medoiros et al., 2017;
Tslmeirn e al,, 20018), there are e works systematically taking [nio
aoogint rigarous mukticomponent muoliphase-equilibeium in 55 flow
path for processing raw NG feeds. Moreover, there are no works ad-
dressing high-capacity supercritical fuid processing using S5 for ©0y
capturs fully respecting the COs frecze-out boundaries. The present
work fills these Heemmture gaps, It analvees high-capacity O0e-rich NG
processing emploving only 55 units rigorously modeled with mukt-
phase supersonic flow path and multiphase ¢ rendered by HYSYS B8
with 55-UDE/PEC-UDE and observing €0y freeze-out Hmits, Procesges
have 55 and membrane permeaation usits solved with 55-U0E, PEC-
UCE and MPUOE {Arinelli =t al., 20173 de Medeiros et al, 2017}, Due
i space limitations, models for 55, MP, LTX and muftiphase ¢ are not
discussed here and can be found |n (Aciselll ot al, 20075 de Modaio
et nl, 2007), but 85-U0E s validated with literature data {¥Yong e al,
20147 in Appendix A Additonally, to demnstrate the capabilities of
aur methods, 55 wis double-simulaced with both PR-EDS and CPA-EDS,
the latter in Appendiz © Moreover, 55 flow paths were traced on
thermodynamic diagmms - Px T, T'x & = with bubble and dew loci
displaying transitions and 2nd Lew compliance. Finally, the high-ca-
pacity gas-hub ls susted for oll production with high (GOR processing
OOy ultra-rich NG in remote offslore figlds accounting for ODy se-
guesiration goals. Such conjunclion of subjects, methods and resulis
never appesred before in the filerabere.

2. Methods

Energy and economic performances of a large-seale gas-oll foating-
hub were analyzed assuming 85 gas processing whenever possible, The
hub extracts = 37AP oil | = 1.2%10% by} amel processes = 50
MMsm?d of = 6&%mol GOy raw NG Such gas-hab ds cenirally posi-
tioned on a remate oil-gas offshore field receiving high-pressure mw NG
with ultra-high CO5 content frem nearby floating rlgs that are deprived
ol gas processdng facilitbes. 5o the gas-hub is the only ship with high
topside in- i (heavy compressors] for processing swch impressive
fbow rate of COy alira-rich raw NG and exporting high-pressare BOR-
Fluid for injection in several wells throoghowt the feld. The gas:hob
alse has ifs own ofl-gas-water production which is mixed with the gas
oo from other ships. This schome is devised to lower costs of satellite
rigs, which did not install heavy compressors and oaly have ofl/water
processing facilities, besides an oll-water-gas separator znd small-scale
fuel-gas plant for power generation. Such scenario is plausible for e
mede offshore felds producing oil with high gas-oil ratio and ulir-high
W0y, bt without tHebacks to the coast.

Process begins with oil-gas-water separation centralized in the high-
pressure (120 bar) separator (HPS) HPS-Gas procoessing comprises: ()
expansion to processing pressure; (1} 15t 55 unit for WDPA + HCDPA
produscing Dry-Gag and water-C3 -+ condensate; (iii) slippage of = %
Dhry-Gzas 1o OOy removal produdng = JiMGmel CO5 Fuel-Gas amd {iv)
compression of Dry-Gas enriched with captured ©0y for EOR
WIN'A + HCDPA are dome via 15t 55 umit, obligating FIPS-Gas expans
slan as 88 has issues with = &§8%mal 0y abowe 85 bar dus o high
compressibility andl density that damp ¢ (de Medelros of al, 2007,

Jewmal of Ml faas Srignce and Engineermg 66 {300 W J5-200

entailing flow not rapid enough for cooling,

Trocess alternatives address three structumml decisions: (1] recycle
(R option} or no recvele (MR option) of water-C3 4+ condensate from
15t 55 wnt o HPS (i) expansion upstieam 1st 55 anit vin Boule-
Thoamsar-Expangian (JT aption) o vis Turbo-Expander (TX aprisal:
amd (fii] CDy removal for Foel-Gas production via 2nd 55 anit (5% ap-
tan] or vin Membrane-Parmeation (MP option). In TX aption, HP5-Gas
Is pre-heated to T = 350°C 10 generate power, Our of edght combina-
tons, only four are relesant [RC 4+ JT 4+ 85] [Base-Case),
RS 4 TX 4 85], [NR + JT & 58] and [RE + JT & MP).

2 ). Mudeling of supersanic separator with raw NG

85 for raw NG conditioning i modeled in the Hiesature vin twe
trends: CFD and thermodynamic approaches. From the outset both are
incomplete. OFD cannot handle thermodynamic issoes such as mulii-
companent phase-change, mulliphase sound speed (©) and raw NG
phase-behaviar. Corversely, thermodynamic approaches rely on eqoi-
librium 0 access thermaedynamic sates, an idealistic assumption vis-a-
vis difficulties of atralning true equilibeium oo 55 Now with milli-
seconvds of Bapse. Nevertheless, thermodynamic approaches are more
significan as they aim ot operational limits obeyving the Znd Law of
Thermodynamics besides mass, momentnm and energy conservation
Several chemical engineening operations are also modeled in the ther.
modynanyic limit despite its distance to real opemtion - .8, staged-
dstillation and staged-absorption — and designed with empirical ol
erances over equilibrivm-based solutlons. In this work 55 |s simulated
via o tigorous miliphase thermedyvisamic approach in HYSYS 8.8 wilh
B5U0E and PEC-UOE, the former a complete 55 model for multiphass
compressible flow, multiphase c, condensate sepamtion and normal
shock tramsifion {Arnelb of al., 2007k while the Iatter nigorously cal-
culabes the phase-equilibrium ¢ (de Medeiros et al, 20171 Thermo-
dymamie 55 modaling 1= more signdficant for eonceptinal desipn of raw
NG conditioning than current GFD counterparts.

Several points can be raised against indiscriminate use of CFD in 55
with raw NG. [t is nol hard to identify such shorfdcomings, which re-
currently distort CFT) results for 85 with aw NG, The mast visibie of
them emerges from ignoring raw NG phase-behavion. CFDY generates
wary supar-ctaled pre-shock gas solutions which are unfeasible vis-d-vis
the Emd Low for adiabatic rransithons with phase-equilibrium allowed:
e, entropy is destroyed adiabatically on CFD expansion path. For
brevity, consider anly the recent work Yang et al (3074) which CFD
modeled 55 for following raw WG (Saomal): _moomrcm"m P = 10 bar,
T=2080 OHy = 0L,  Cals = 365%, Cally = 1.44%,
I H = GG, g g = 468, (Do = 0.17%, nlgH i = 6 16%,
GOy = 5%, Ny = 204%, Hul = o, For this feed - bolding
wenter-C1+ condemsalde - authors preseribed a 58 with inlet, throat amd
outlet diameters of 100 mm, I7.4 mm and &0 mo respeciively; amd
converging, diverging and diffuser lengths of 1866 mm, 2024 mm and
0.3 mm, respectively, 55 was simulated For different aren-sxpansion
ratics {r, = APTEE T i normal shock alwsys ot Laval ond
(x = 389mm). Table | shows thelr pre-shock states versus r, with
entropy changes relative to 55 feed via PR-EOS under thenmodyiamic
eqjuilibeliam, Tobile T proves that Yoang of al. (2004) pre-shock states are
forbidden by the 2md Law, as fluid is unrealistically too cold for entropy
conservation; i.e. entropy is destroyed adiabatically violating the 2nd
Law. Thus CEID generates optimistic coaling and canpot address mul-
tiphase sp'llr; hence, subsequent resulis [pressure rocovery ratios) ane
Inseourate fior 58 with rew NG, Appendix Aappsec discusses 55 profiles
and validates our 55 framework ogoimst literatire data,

A2 Process and simimifon @esumyprions

Takle & lsts assumptions for NG processing with high GO content,
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Tabla 1
Zaul Law test of 88 reealiz of Yong o al. (20040 for severnl expassion ralics {r] wilh mepective equilibsmim enteopy duanges relative B raw KGO fend.

Crraiin o TIK} P barh 5 ¢ mobHi 49" {1 mal K Wapor Fraceloa' Hydrocarbon Liquid Fractia® Prae Warer Fenotinn®
Pasanl a0 1 [EER o 1 3 1l

e s 20,574 AL AR [ERE — 7145 sl T L 1, (R

o= 1.61E 21 A B41.253 — L aean T, Sy xR LU= et )

e L1x 1514689 luala 12550 =356 (UKL o] S5 L. Do)

! Equilibrium entropy enlculated by HYSYS with PREOS,
¥ Entrapy changes relative to feed.
° Wapor mod fractinns Rssuming phide-oquilibum allawead at gives condition.

Table 2
Proves: simulativn assumptions: offshum processamy of NG with high "RG0y,
esaription

Cosdl: Topie o Hnl

i} Simulation HYSYS 85 with MPUOE Jor membrane pemeiion, 5500 for 1= wnd End 55 weies, and PECUGE for phsse.
wnqullihriam c.

PILEOS; 151 55 enlt wes also selved with CRA-EOS {Append O],

AT L 0T (eeaption [F6 1]

W Conling- Wi, P o= 4 lir, Te[35°CA50E

W Warrm Watir, B = 4 har, T [15°CRIPCE

11V Bt Waaker, P = 4 b, T 57,0 00°C);

PHW: Fressmzed Hot Waler, P = ZEbar, Te[110PC 2000

TE: Thermal Fluld, P = 4 bar, Ta {23000 20000,

WHIRLS, feal wich exhansts from eleceie turtoshats and gas-tarbines drives, prodocing FHW (210°0) or TF
[3R0C, asssaming 75 MW-hoat per 100 MW-pover [Teinelio @ ol 20061

T, gy PR - B

P = A5 har

13 5, LYY for water-C) + sondevsste, 17 % = 7% = 1008, Th = 104 mm, B = 8am, @ = 13467,

B 0, BT = S b TV = 45 M = 152

Smghe 55 oo UL, 0% = ™% = 1008, [ = 120 mm 0y, = S0mm, 0 = 1§, = L5, " = ddhar, T =
P M

Ciunter-curnond spinl-wound sisgle stape, PR o 83 har, TR o GEO0, PRRIE L gy PIOSEE L 3y,
partiakprosine Hmit PP gs[0, 100,

Fo= 56T kel D, P o= 120 har, T = 16T

Wemol; HDY = AL 7%, (0 = T W, Ny= 0] 545 CHy = 1465, Gl = 1,300, CiHs = 0747,

Wb = (L1260, Gallin = D91 Gk 5 = GRG0, CiH g = (01462%, Gl = O.040%, Crle = G205,
g = 0,230, M = 008A%, Ty = 001489, CpjHay = OL1E5%, CjgHas = 11070, G5l = 0110%,
CyqHgg = LIOES, TypHyy = D077, Gy = D0GTH, Gydly = DOATH, CruHae = 004T%, CsHyy = 00425,

{2} Thrermidtyiamic meosdel

k1 Trwrmil spproach

WAL Thwrmal wrlity boogn fur heatingcoaling ke b
oy with gaacific T rings

{5} Hear wwirce

(FR| 0 relvhpenninn-cvele e 85 D0, nemo
W7 EOR-Phed
s 1™ 56 it WEH'A, + HCDR,

[ TR o~ T ]
41, rareoral
AFT1a} Meribemio-Permasation S0, omeeval

(R ENbmr-wae proces Al

CHb e = AT Thvpothetizal, 4080 kg lonial, HEI..Q_."IH‘HE“EI.

(F1Z}  femnpresssis and T adisbutic effickincy § = T
W13 Ietercooben wsing OO WW W
iF14E Beciric-Drbier (B

F15E s Terhine BiriveniGT)

R L JEAC AR (] Gy, T P P ey
Porveer™ e [1L1:1 MW,
Provwer™T[ 13 MW, 28 MW].

2.3, Energy inpues, thermal wilities, hear sinks

Energy enters processes thoough compressor/ pumg shalt-power and
heat recovered in WHRUSs at 75 MW. heat per 100 MW - poser (Telnelra
et al, 2016, WHRLD exhausts st T = &0 heat up two hot utilities:
FHW  (P=22bar, Te/TIPC2I0°CH and TE (P = dhar,
T [Z3"E 350C]). All processes use PHW; while TF Is only used in
process [RC + TX + 85] to superheat HPS-Gas to T = 35070, Enargy
leaves processes in product streams and o8 sink heat-effects (1) ATM-
Sink: exbaust to armosphere (if) SW-Sinke plate-exchanger cooled by
seawater (3W) at T'= 25°C, retumning o sea al T = 35°C. To reduce
heat intake, three water loops - CW, WW, HW - recover heal when they
conl streams down o T = 45°C, becoming hot wtilities at different T
(T¥e[25C A5 T], T e (a5 G 8070], T™ofaf CHIrCh. OW, Ww
amedl HW discharge hear bo SW-Sink becoming 35"C cold utdlites.

24 00y refrigeraiion-cycle

The 2nd 55 unit for OO removal (Sec, 1.5] uses a GOz refrigeration:
cyele for partial €0y condensstion at T = -20°C from = G8%mnl 00,
Dry-Gins redhucing %O of 55 feed 1o = 45%med, 1t bodls liquid OOy at

T = -25°C and condenses Oy vapar at T = 0FC in & coll an LTX cooled
by water-C3 4+ condersate (T = -17°C from 15t 85 unir.

25 Process evaluation

Process net present walus (NPV, S0 follows (Turion e al., 2003
with Fixed Capital lnvestment (FCLUSD) fromn equipaeent sizes Rey-
enues (REV,USH/Y} comprise: Fuel-Gas for power production; incre.
mental cil above [owest oil production at 45 USD/BbE and EOR-Fluid.
FOR yickd of pure 00y for Texas-US matore fields is 6-26 bl 5
Mooy, 20008), Here, odl feld is young and EOR-Flukd { = F1HmolCoa)
[z bigher viehd Thus, 1 bala™ 13 conservanively chosen giving EOR-
Fluid at 45 Usive lnvesument and coets of membrane units wese asti-
mated with dara from WMerkel el ol (20125 Appendds B detnils formalas
und asswmplions.

3, Sub-lowsheet description

Qil-gas procesing has five sctions: (i) Qil-Gas-Water Separation;
(i} Gas Expansian; (iii) Gas Debyvdration; (iv) Fuel-Gas Prepamtion; and
(w1 BEOR Compresston-Pumping. @nd and 4th sections have one varlant
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—
El GTorTX @
S
CW, WW or HW

Flg. 2 Compressorblock: compressor, driver, intercocber, hot urility and
wesmel.

each giving seven sub-flowsheets: Plants A to G.

Twor conventions are adoptesd (i) thermal otilites CW AW S
PHWTF are identificd maly ar the hotrer sfare in eocfangers - cooling
utilies ot owilets, heating wiilities at Inbets; {ii] compressor-Bock
(Fig 1) undtes compressor-stage, [ntercoaler, knoek-out vessel and
driver — EDe[,13 MW], GT={13 MW, 28 MW/ of turbo-expander (TX) -
amnd imicates the oreatedd bot atility (COWWWHW ) depending on gas
lempeniure.

A 1. Ploar A - odl-ges-water seporacion

Plasit A (Flg. 33 splits oil-gas-water with three separators: High-
Pressure Separates (HPS) (F = 120 bar, T = 3(PC) splitting il /gas/
water; Medium-Pressure Separator (MPS) (P = 20 har, T = $°Ch and
Low-Pressure Separatar (LPS) (P = 1L.Bhar, T = Ol]"f"}l both splitting
ail/gas. The multiphase feed (P = 1205 har, T = 16°C) Is heated o

Soumal of Maoinaf fas Soimce and Engneenng 68 (IO 0 Ja0-20

HPS Gas

%ﬂv ‘
VRU Gas

Fig. 4. Manl & HPS-gas JT-Expansion (s d per-redodery-iiil),

¥ = 2"C to avaid hydrmtes amd feeds the HPS, where water is collected
HI'S-Gas is dispatched to gas processing and HPS-00l goes to heating £
T = wrC and expansion te = 20 bar, producing MP5-Gas, MPS-01
expands to 0= I8 hor producing LPS-Gas, LPS-Gas and MPS-Gas ar
compressed 1o P = 80 bar in the vapor mecompresson aoit (VRU) wit
four stages and follow ta gas processing. Stabilized oil is cooled dowr
with FIPS-Chl,

32 Plant @ — HPS-Gos Joude-Thomson expansion

HFS-{ias is eapanded to 30 bar for 538 eperation. Fig. ¢ shows its JT
Expanslon after pre-heating (T = 65,5°C) to avold hydrates. Expansdec
HP5-Gas i wnived with VRU-Gas,

A3 Mant © — HPS-Gas expansion vie iwrbo-expander (TX)

HPS-Gas expansion tv P = 80 bar is aleo done via Plant C(Flg 5) ¢
power-producing aliernative to Plant B. As TX power is neady pro
portional to inlet absohse temperatore, HPS-Gas & pre-heated b
T = 350°C via serinl heating by HW, PHW and TF, while the still hat (1

HEPS dias

YR Gos

W% W

Riser _E""’ _[]MM

o
[

L.
w ol

"= Raoyck

Flg. 3. Fiant A: Odl-Gas-Wnter separation (EE = elenir-cnergy).
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HPS Gas

e

VRU Gas

Fig. 5. Plant & HP&Gas expansion in wrbo-expander {TX).

58 Lean
Cias
IHG
Slip-Gas
E_ CO-RFG
LTX —

W

: EE
Pre-Flash h Main Recycle

A
EE ¥

Fig. 6 Flant [x Isl 55 umil fr WDPA +
EE = Elaciricityh

HEDPA (NG = Ty Gas;

= FZA°C) expanded HP5-Gas (s coobed down 1o T = 45°C by cold uti-
lities (T = 35 producing hot utdlities PHW and HW,

A4, Plapr D — T 55 amedr e WDPA « HODPA

[Ty & sketches Plant D for WDPA + HEDPA of row NG o Plaits
BAC The 1st 55 unil prescribes & LTX (o oledt walber-C3 + condensate
from &58%. LTX is heated to keep bottoms warm { = i g avoiding
hydmtes, releasing a top Slip<Gns after direct contact with cold water-
G+ comdenaate, The 1st 85 unit bs fed with gas (' = B bar, T = 457C)

Aeumal of Namral Gas Sosnoe and Engneening 68 L0 8 0580

from Mants B/C after a pre-flash. The 1st 55 unit has 12 85 to treat jts
huge gas feed, prometing WDNPA [from = 2700ppm to = 100 ppm
water) and HCDPA (-17CiE54bar), 555 operate with a not too high Ma
at pre-slygck (Ma™™* = 1.52), bul there i & high water-C3 + condensed
fracison of = D.3%mal This lowers Mo after condénite efactinn
leading 10 nosmal shock at lower supersonic Ma {Maegs = 131} and,
consequently, to a final Lean-Gas at Pl o oy har with pressare
recovery of 66, 7% (Bec, ). Lean-Gas from 855 (P = 54 bar, T = 38°C)
Imenipomtes the Slip-Gas frem LTX ereating the Dey-Gas (DHG) which
feeds the DHG-Header. In alternatives with Plant E (Fig. 7), 8 ©05 re-
frigeration-cycle is installed to absorh heat at 7= 250 cooling down
Dry G = G5%mmol O0eh 1o T = 3, partially condensing OO such
that the 88 feed in Plant E has = 45%mal (30, This refrigeration-cyele
has a high coefficlent of performance ([ = £ as |t rejects heat at ondy
T = P Therefore the LTX heat demand (Fig, &) ofers an opportuns
cold sink 1o the refrigeration-cyele condenser on LTX top, This sink is
the cold water-C3+ condensate from 55 (T = -17C)h The pre-Bash
and LTX liquids are recycled to Plant A in alternatives with BC opticn,
while In the only alternative without recycle, LTX liqulds pass through a
Lignaiel/ Liquid Separator (LLS), fo split water, and the bumid C3+ 1
udd s sent with pre-Mash Hguid v BOR pamp in Plant G

35 Fant E — Znid 85 wnit for £04 remaval and fuel-gas producrion

Aboar = #% af Dry-Gas [ = 68%min C04) fom Past D 15 dipped o
produce Fuel-Gas [ = 20%emol 00y} for shalt-power in electie tus.
boshafts and GT drvers. As proved in Arinelli el al- (2017}, it is possible
to abnte Ml ba = ¥kl win 85, provided 85 foed has P = Bd har, T
= 2270 and leas than = 45%maol Oy, PMlant B, Znd 58 undt, in Flg. 7 s
concalved for such 55 C0: remowal uskng Arinelll e al (2007 schame,
Firatly, tee skipped Dry-Gas (P = S4bar, T = 38°C) is cooted down to
-AP'C wine cold recovery exchangers and €0y refrigeration-cyele ab-
wirhing heatal T = -25°C. AL P = S0barand T = -20°C, OO0y candenses
fraom Dry-Gas reducing %00y from = G8%mol to = 45%moil. The ool
lected COprich liquid is expanded (o P = 1dbar - above the triphe-
podnt pressare (5,2 bard o avald dry-iee - ereating o two-phase cold
srenmmn (T = -#0°C) o pre-cool slipped Dry-Gas reducing relrigeration
el Afpar heated at P = 10bar, this O0-meh d@ream becomes wapa
[GFLS), being compressed (# = 54 bary and returning 1o DHG-Feader,
The pre:decarbonated slipped DryGas (= d5%moi COq, P = S0bar) is
compressed, pre-cooled with CW and cooled with 55 outlet-gas [P =
Bobhar, T = -Z8°) and Coerich 85 condensate (P = 36har, T =

MC Gas

GFLS

W

R

GOy

ER

W

FG

Fig. 7. Planc E: 2nd 55 unit for ©0w removal (FG= Fosl-Gas, DHG= Drp-Gas).

brg |
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DHG WL Cins
'o\;'ﬁ
|
OO
1 EE
o /_l
{1
HW HW
Flg. & Plant P Membrone-Permestion OO0,  removal (PG s Fuel Gas;

DHG = Diry-Gas).

B1°C). becoming ready as 58 feed (P = 84 bar, T = -27C) 1o lose more
0y exiting os FuelGas | = 20%6mal COg). The Znd 85 unit operstes
with a limited pro-shock Ma (Ma™* = 1.6] to ovnid crossing the SVLE
Ly freeze-ont border slde the feed VLE envelope, which would
creafe dry-ice (Arinel e al., 2017k This explaing why the 2nd 85 unit
can only reduce MC0y to = 20%mal Moreover, a high condensed
fraction { = 37.1%mof) is cjected as cold liquid (T = ﬁi'ﬂ'} with =
H5%mol OO0z lowennmg Ma after sjection fo a subsonic value
(Mg = GET), implying absance of normal shock in 2nd 55 unit and
hampering gas recompression. Consequently, 2ond 55 unit discharges
gas at POV o 95 BB bar (T = 380 with pressurerecovery of
43 55%. Alter cooling the 55 feed, the 85 condensaie (85%mol T4 i
two-phase, It is fashed {P = 341 bar) sepasating liquid {LCO2) di-
rected to FOR-pumps amd gas (GCOR Y compressed and returmed to DEG-
Header (P = Sdbar, T = 38°C), creating MC-Gas te the Main Com-
pressar (Planr G,

A8, Planr £ — membrane-permearion 0y removal for finel-gos production

Membrane-Parmeation OOy caprure (Fy ) is classical in offshore
rigs (Aradio = al., 20017L v is altermative 1o Plant E and s fed with =
% af Dry:Gas [ = 68%mof COp, P = Gl bar, T = 38°Ch Dry-Gas ex-
ponds ta P = dd.5 bar {PPogge 0, 30bar)y and is heated (T = 62°C) t
feed Membrane-Permeaton, The retentate s Fuel-Gas | = 20%mol
£ and the permeate |5 COysich pas (P = 8 bar), which (s doable-
compressed returning to DHG-Header (F = 54 bar, T = 38°C), creating
MC-Gas to Main-Comipressor {Plant ).

A.7. Phmt G — Main-Cormpressor and EOR-Pump

The critical umit of Flant G (Fig. 9 is the hMain-Compressor, fed by

D 1 ﬁ
| GT."i
MC Gas ww [ e
= ToEOR
LICK
LCOy

Fig. % Plani G Maincompressor aml EOE-Pump (EE=Eleciricity; MG
(e = Mlaln-compaessor- gast

el of Mamral Gas Seienes ond Engneenng 60 JI W S00-20

M -Gas (Bry-Gas amd Clus-rich gas from Plants E/F) Madin-Compressor
has four shafts (one shaft shown Ln Fig ) spinning two centrifigal
stages each, necompanled by a Sth epare shaft with two wheels. Tt
compresses = 43 MMsn ™ from P o= 54 bar 1o P = 240 bar, A5 each
shafl: power excesds slectrie.driver capacity (EDef0 13 MW, all shafis
adopt gas-turbine drivers (GT={13 MW, 26 MW]L In alternatives with
Plamt ©, TX drives ane of the four shafts, but as TX excends the ne-
quirements of two wheels, an electric generator |s also on TX shaft o
absart the exoess. TX has no spare driver; if it collopsss, TX shaft Is
replaced by the Sth spare GT-driven shaft and Plant © i replaced by the
simpler Plant B with JT-Expansion. A1 T = 45°C Main-Compresor ef-
fluent i a liguict exiting the st knock-out vessed. It is mixed with COg
rich Tiquids (LOO2/LI0) and campressed by electric-driven EOR-Pump
i P = 450 bar without after-cooling.

4, Gas-hub processing alvernatives

Tour allemalives were assembled in Fig. 10 where blocks 4, B, C, D,
E, F and G cormrespond to Plants A 1o G discussed in Sec. 3. The foar
alternatives were created choasing: (i} Flant B LIT-Expansion) or Plant
G (TX) for expanding HPS-Gas; (id) Plant E (55) or Plant F (Membeane-
Permeation} for OO0y capiure producing Foel-Gas; and (1il) recyeling
() or nat recycling (MR} 55 condensate fram Pland D (o Plant A The
Base-Case selects Plants A, B, O, E, G, with recycle. It is denominared
[RC + JT + 58] {Fig. 10a) with thermal utilities CWOWW BV FHW
produced or aflocated, whare applicable.

The 15t varlant replaces Plant B by Plant © (TX) converting heat into
power. [t i dennminated [RC + TE + 58] (Fig. 10b). The goin is less
power comsumprion, despite greoter complexity, Economic analysis
unvedls overall gainloss,

The 2nd variant dismisses the water-C3 + condensate recycle from
Plant ¥ to &, pumping this Hquid, afrer water separation, to EOR, It is
denomidnated [NE + T + 58] (Fig, 10ck Water Is segregated i se-
parator LLS, so thart anly C3 4 (LIS goes to BEOR. Eliminating recyele is
positive m Plants &, B ond D by lowering process boad, reducing
equipment and power consumption. However, not recycling condensate
iz negative to ofl production, the sconomically inleresting factor, Eco-
nomic analysis unveils whether reducing Investment and costs of Plants
A, B-and [ compensates lower revenues.

The Jnab varlant replaces 85 COy removal (Plant E) by Membrame-
Permeation €0 remaoval (Plant F I is denominated [RC & JT + MP|
(Fig: 10d). Mant F is si.rup|er than Plant E, hoveever, the ||:|w-pr=.'n.|l:\e
Cg-rich permeate reguires compressors, while the COezrich efluents
fram Mant B are ar high-pressure ond partally ligquefied. Again, coo-
nomic analysis reveals the best long-term option.

5, Results

Base-Case [RC + JT + 58] amd theee alternatives -
[RC + TX + 58] [NR + JT + 58], [RC + IT + MP] - were smulated
with the respective HYSYS Mowsheets In Figs. 51, 52, 53 and 54 (Sup-
plemantary Materials). Detniled numerical and graphical resukts -
Tablo 3 of process streamss, Tablo 4 of 85 designs and resalts, Py 11 of
55 profiles of 1st 85 unit (HEDRPA + WDPAY, Flg 12 of 55 profiles of
2 55 unit (00 remaval) and Tig 175 with 55 paths of 1510 55 and 20d
55 units on plang T x4 - are presented oanly for the BaseCose
[RC + JT + S85}. Tohle 5 amalogues for alternatives are foand in
Supplermnant 55 - Table 851 ([RC + TX + 85]), Tahle 85.2
(INR + JT + 55]) and Toble §5.3 {[RC + JT + MPJL Tahle 4 ana-
bogwes for alternatives are found in Supplement 56 - Table 56.1
([RC 4 TH = 55]), Tabkle 56,2 ([NA + JT + 55]), and Table 56.3
(IRC + JT + MPIL Fig 11 analogues For alternatives are found in
Supplement 57 = Fig 571 {"HC + TX =+ Ssik Fig. B7.2
(TNR + JT + S5]) and Fig. 573 {JRC = JT + MP]]. At kast, Fig 12
analogues for alternatives are found in Sopplement 58 - Fig. S8
([RC + TX + 551) and Fig, 8.2 (MR + JT + 558]) only, as
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Fhg. 140. Gas-Hih processing altermatives a}[REC + JT 4 S5 Base-Case], bAC + TX ¢ S5], c)[MR + JT 4

&), diRG & JT 4 MY (FG=Fuel-Gas:

DA = Dbyl earied- Gasg, OW s Cocling-Water; W s Warmn-Wior, W = Ho-Woter, FHIW = Prossoriosd-1He-Water; T1 = Theomasd-Fhuid; MO-Gags Main-Compressor-

[FECYN

[RE 4 JT 4+ MP] does not have dnd 55 undt, Supplements 55, 54, 57
anwl 58 are in the Supplementary Maferlals, Their obpects are analogues
of the snes anabyzed [n Sec. 5.1 and are not commented. However, thers
& an exceplion in Flge 5825 and 58.2d, whoss vapor-Fraction profiles
in 2nad 85 vmit of [NR + JT + 58] start with J00% ar 55 inlet, radically
distinet from amalogous Fip. 1da and d, S81a ond S81d of
[RC + JT + 53] and [RC + TX + 55]. This occurs because 55 flow
pwths of Fig. 12 and 581 start In the critenl pﬂlgh?mrhnml an the
bubble curve (F% vapar), while in Flg. 58.2 It starrs also in the critlcal
nedghborbood, but on the dew curve {100% vapor), Thede 55 iner stafes

arg procimate and thermodynamdcally similar, though with nominally
dlstinet vapor-fcticns,

51, Base-Case (R + JT + 53]

Besie-Cage has a 180 35 unit for HCDPA + WDPA producig Dy -Gas.
It is followed by o 2nd 85 unit for removing ©0y from: Dry-Gas pradu.
cing Puel-Gas. [RC + JT + 55] produces = 12400 bblAd of 37, 21"AFT
oil Fromy the riser fed, bath in Table 2. Several other streams are shown:
ECR-Fluid and Fuel-Gas — whose flow rate matches power demand —
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Table 3
Guans- haalr elreaumes far GOy altre-rich NG: Base-Case [RC 4+ 0T + 55],
SywiEm HFH e 1] VEWF =3 55 Pellain ETHL
WIOPA + HCDPA [0k, Removal Comprassor
Erream Bitser  Muin Recvcle HPR FFS  Find VRUGas Foxd ©CasS Lo WEE Lo WITH Feed Fo COOZ  LOOZ DRI MC Ces o Final
Wl Gas ol Fliikd
Tk MO 364 15 425 415 480 s o) =1ro L1 1 —2z0 350 450 B3 37 3™O B2
P Bar] 1200 T30 1200 1200 a0 Enhl =5l ER7 BRI L7 BaOD - JedE EL7E 400 BRFE R AL{LOE
Ml HEIS 831 3676 G234 EOD T4 S&Rl 5139 529 529 R 1.3 063 mla 4271 &0 50,09
5330 QUM {1 ] Lo0 [ERL} ion (1] T 000 0.0g A3 Ll NN AL} 10a Lo i] (1]
J8TE 54,00 1% AF3E A4 ERE] G52 A5 RO 3.4 455 J1HS ELSD 9200 &957 TOT4 MED
450 4] G B I L L ELM S B3 L0 IO 747% B350 RA2  ISAD 23R 14
L 2P LTI R T 11 243 29 Qs ZH5 A8 20e ZSI LM R0 a0 240
07 AHL 0 LEZ D4 LEY L&Y L 0. E-A0 [ has LM LGy L B | {P:F |
013 1u7 naE .41 nar sl 041 0DE iz e D& m oln o ol [1irr 1]
¥ EM .o 1E Lea LIS LO& 044 rar 77 roa .ol 014 AT D44 DaE 85
101 R 8 L 105 0.4 1.8 4% 041 D09 950 ZE0 0ol ooa 0ol oL a0s 003 1]
o144 B0 {10 ] [ SR Bl | [ (AR T ] AT Z47 o3 oK Oarl s Gl ald [FN 4]
[FA E ¥ ) [ECI 1 R TR 02 0 3k A2 FET VR A 1 { R VY 1 ¥ R ] 1]
2l k4l s A7 RAL ad [ERT NIV DR 165 00 R0 O R0 UM 1K
maz Zl1l n.an 033 g o2 ol no 1an 1.09 L] LULL LR MM o o LR
mis .o naE LEZ . BIH O oM oo A4 044 [LAL1] 0Kl OO D UM o K
mls Y7 0 15 735 Qo one  Doe [ i ] L1} R0 LED  OOF M oM 00 4K
011 mRh naa 010 400 ool Ol oo 0K g kDD Kl O 0 0o a0n 11 4]
mIE G5 [T ] bE 500 OO il 004 il 1] 0 e Rh asd  o0d 00
kiF s 1K i) G 386 G0 (ST T X 1] 1her Ll ARAHD LK CUHE MW BuHE (1L
L1z 02 B8 M 5321 A ATV T 1T Q. 00 R0 UM G0 UM D (RAK
[T R LR 1= R R X1 oM oG 000 LUER W00 G DM R g oW A
oas ol na [L 1 X | ong oo L e ] 0 1] LK O LM oo a0 (1L ]
LU0 T n.og L] 225 0o O Do 000 0oa (L] 0o O kB o0d U K
101 L YL {12 ] .ol a5 Ol O Do GO0 Lili 1§ Rt O G L0 il OOl 040
E w1 {1y oz LA oog o Do 000 L) (FECy] L Oy B ol a0l K1
4% M 008 000 1931 G [T TR TS U T an (EC VR Y IR SV X T T 4] ]
(TS E Y ] (1T YT R 08 ax 0oz ang B LR G o B3P ngE 1%
ms  RLYL g S1LAT 421 &G b1 I I Y 2056 TLST SR Y094 BLAT SZSY hZsz
183406 A554 THAT P2 Thbh  @RGE  ITES] I'ehl 783 MM ALE BNGE  GRGH GEd) 4.3
HHD LT T84 HET R ) L] 1.TEG 24765

L+ W = walerd3 = DHGS Debydrated Gas FG = Fuel-Gas; HPS = High-Pressure Sepamar; MCaGas = Main-CompressarGas. VRU = Vapar:Becovery- Unit.

and the feed, gas and condensates of 1=t and 2nd 58 unirs.

Thee 15155 unit produces Dry-Gas reducing water from saturation o
BEO0 ppm and CF 4+ from 4854wl to 2.75%mnn. The 85 two-phase
water-G3 + condensate goes to LTX. Since there s no Slip-Gas from
LTY, the LTX bottams have ll'le:a.rrl.ucnm.posih'nrldﬁ il 8% 2 enld
condensate (Tabie 23 The Ind 55 anil removes OO From Dey-Gas as a
C0g-rich condensate [ = A5%mal 00y producing Fuel-Gas [ = 23 mnol
Cig) for power genemtion in turboshafls and gas-turbines. EOR-Fluid
represents the unlan of Dry-Gaes and COu-rich streams from Znd 85 unit,

with matched specifications | = 71 %mal OOy, 98.39 ppmb 00 Table 4
shows 55 design and results obtained by S5-U0E for Lst and 2nd 55
uniis. Raw NG demands a large 18 55 unit for WDPACHCDPA with 12
58, while 2nd S5 unit has only a dnghe 55 without LTX, a5 s leed 8 a
smmall slip-strearn from Dry-Gas, Feed composition of 2nd 58 unit differs
from Diry-Gas, thanks o partial condensation of OOy in Plant E, redo-
cing %05 from = 68Nl to = $5%mof in 55 Feed, allowing 2nd 58
unif to produce = Z¥%%mal Fuel-Gas withoat GOy freeze-out

Tahle 4

55 design parameters ard reaslix of 1= (WA HEDPAD and 2nd (000 removal) 88 unite of BoweCase [KC JT 58]0
Spoifiend lems WOPA HUDES, 0, Roemosal Caleulansd by 55-LOE WIPA HCIRFA C0, Romoval
L ] LR 1 Himi DUIHAE QanTY
oyimk a1n oo Ll nOvsE [ L
Dy a1z g Lok pi} 01456 [
ar’ 1167 15 Lgm} [k [ )
] i66 a5 150 ) 01506 0GR
[ P 1.52 1L ™) [N ) 0.h2132
i HiH} 1i4s 1 gl hai 5.5 T
i ] 1 100 Tral™E 1674 — i, 10
F*har} HRS B 1 Mo LA [FT
Femdngy 5 -k L 154 o e eBH
MM=n"Ad 56.7 207  aE e b H 37,73 2855
L ¥ el LB 0758 HeCondeiouiie 2.33% 3710
JpenFL 0 1666 73 HEGGD, 7.05% ERRTR
R .53 45 14N Hl' Ry s, M6 43550

* Afier condensane withdrawai.
* b reorimalk sleck.

I
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Fig: 11 1s 88 undi WIHFA + HCDPA resulis for BaseoCase [RC + JI° + 55§: a1 58 silhouetie & vapor fraction vs xis); b) #fbart, Mows xfm); cf TAKL, cimdsi v ximi
&) hpdrocarbans, Ok, B Ho0 !ﬂ!‘a.nd‘atmdﬂxtm]:e]h&!mw.lld‘_*lvm, freezs-out; 1} plane PxT: foed WP locus, faed VLE envelope, foed SVLE freene-oul bordes,

Dry-Gas [slenderer] VIE envelope asid 55 pach

E.I.I. 1et 85 it

The Ist 85 unit of [RC + JT + 55] executes HCDPA + WDPA In 12
88's with slzes In Tahle 4. 555 have throat dlameter Dy = 66,2 mmat
L= FE.2mm, maxdmum Mo = Ma™*=* = 1,52 ar L%"% = |50.6mm,
Ma before-shock after condensate withdlrawal Mags = 13174 and
normal shock at L% = 1506 mim, 559 resover &5.76% of prassure
anel condensze 9.53%mal of feed 2% waler-C3 4+ condensate al Ty = -
JE.78°C, capturing 7. 95% of CO5. Fig. 11 depicts $8 operation showing
recogrizable 55 signatures, 55 signunires - Egs. (A2LAY), Appendix
Aappeec] = are rigorous graphical “fingerpeints” of 55 profiles which

ware proved [de Mmeua-eflxl.WJ]?JMHEMMW[&‘; # 0 at the
throat [eg., Plg. 1), where A and x are flow-section area and S5 axial
pesificen. Fig. 110 depicts 35 axial profiles of noeele walls and vapos-
fraction. Fluid is 100% vapor ar inkel and S067% vapor af preshock
fx = L™ = (1596 m), where Mo = Me™™ = | 52 walerC3+ con
densate 5 remowed at this peint decreasing Mo under constant (T,F) to
Ma = Mug; = 1,31 14, when shock happens and vapor becomes super-
heated. Fiz. | 1h depicts P and M axial profiles with 55 signatures dPy
dr = -m, dMaddy = 4= ar theoat (Ma—=17). Preshock
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Fig. 1% dnd 55 unit &0y removal resulis for Hase-Case [RE + JT + 28] ad 55 walls: wopor-fractinn ve xfm}; ) Pibor), Ma v xfm) of TEEL ofms) w oimk; d)
Irpdrncarong, DO 8 H0 HComdenned v rpog); £} Mo v Mo & o0y, reeeecat; f) plane Por feed VLE envelope, feed SVLE freeee-out border, Fuel-Gas (skenderer)

VLE envelope acd 55 path.

(Mo = M™% = 1 550 minlmal pressire & P = Pyg = 256 bar and
PR = 5374 bar. water-C3+ removal does pot affect (TP, bat
decrenses Ma from Ma™* = 152 to Mags = 12114, which subse-
quently vertically falks an pormal shock o Maag = 8

Fig. 11e depicts T and « axial profiles alse with 55 signamires dT7
dr = o, tefde = o= ot throat  (Mo—=17 Pra-shock
(Mo = Ma™* = 1.57) minimal temperatsre is T = Ty = -16.78°C.and
THEME = 3R.FIC. Here two remarks are necessary. Firstly, 58 sig:
natures of Eg. (A2}, confirmed in Fig. 11b/1 1o, ore rigarows features of
single-phase or multiphase equilibrium compressible flow through 55

noztes with (%)™ 2 0 fde Medeiros ot al., 2017). Secondly, the two
wmall sudden falls of ¢ (g, 10c) or x = 0 mand x = &.00m demand
explanation: Single-phase or multiphase equilibrivm propermy ¢ & in-
versely impacted by multiplase density and isothermal compressillivy
Ep = (Al amd il = ensy to see that both increass sharply al x =
0 mand x = 2.09m, in the first case due o liquid appearance as the
HCDP |5 crossed atax = 0 e (Fig, 11d/ 115 and in the second case due
to wivter condensation starting at x = 0.0%m (Fig 11490110 as
WDP b crossed. Just after the throat, T and ¢ proflles fall mosotonously
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Fig. 13, BaseoCame 85 paths on 3 32 (a) 151 55 unit 55 poih with foed W loces, feed ond Dryeas YLE envelopes; (c) 2nd S5 it 55 path whith feed amd Pocl(as
VLE erveinpes ardl loed SVLE; () and (d) are magnificatinns of {a) and (2]} (P08 = Frecze-Out Boundary; HP= Bubble-Paint)

nlil prl:-shudi al x = QL 1586m, where water condensation i almest
total. Fig. 11d shows that 7.95% of 0Dz and = 0% of hydrocarbans
condensed, where only the nomle length upsiream the pre-shock s
portraved becouse copdensate &5 collectad ot this polng with Te = -
1678

Fig. 11e reveals mo risks of 00y freege-ont in 1st 85 unit and depicis
the influence of Me™ " on pre-withdrawal vapor-fraction, %C0; ia
fimnl gas and Mags, It shows that 1st 55 unit has no practical effect an
fimal Heli0z, but pre-withdrowal condensate can be boosted by in-
cronsing Ma™™** and, due to high water-C3+ condensation, Ma after
condensate withdrawal [(Mags) §s lesser than Ma™ negatively im-
paciing pressure recovery. The SVLE OOy freeze-our border 1e loeated
desep insiche the fesd VLE PxT envelope (Fig, 110). Actually, the grand
frecze.out border Is the union of thres freeze.our borders [1) quasi-
vertical Solid-Liguid-Equilibrivm locus on the left cutside the VLE en-
velope; (ii] highly inclined SVLE locus below -60°C within the VLE
envilope; and [1if) Solld-Vapor-Equillbrium lecus on the right cutside
the ¥LE envelope. Only the SYLE freeze-out barder is located in Fig. 117
{uming HYFYS freeze-out mol) sinee it is the only potentinlly hir by 55
poth. SVLE i reached only for 7' < -60°C and lsas no charee of collision
with 55 path in Tst 55 umil, because it would require Mo™™* = 225
{Fig. 11e), which i out of question ax 55 dedgn-point is MY = ].52.
Fig. 11fdisplnys 58 path on plane PxT traversing the fieed VLE envelope,
with the feed WDF curve also present, The slenderer VIE envelape
belengs to Dry-Gas product and s fosched by 55 path at pre-shock -
where water-C3 4 condensate b5 collected just before normal shock.
Fig. 11§ shows that as soan s raw NG enters 85 inlet, C4+ staris

vondensing fllowed by waler when WDP is crossed. Both condensa-
tians impede deep T falls aonihilating the importence of G0y freeze-out
as an issue of 15t 55 unit, Afver condensate withdrawal, 55 path exhibits
a rectilinear (T} shock-jump (Fig 116 back to superheatod vapor,
From this podnt on, the gas proceeds heating and recompressing along
the ending diffuser, seen as linear small prolangation of the [P, T) shock-
jump.

5.1.2 Znd 54 unit

The Znd 55 unit of [RC + JT + 55] hos o single ooeele with sizes in
Tabie 4. 85 has throst diameter Dy = 32573cmat Lo = 15.73cm,
maximum M = Ma™™ = Lt [T* = 0.2560m, and Mo before
shock after condenate withdrawal Mee; = 0 %651 ontailing o nosmal
shock. 55 recovers 43.55% of pressure and condenses 37 1%mol of feed
(with 45 34%meol Cth) ns a = 85%mol C0; lguid collected at
L™t = 12560m with T= Tpy = -61.20°C. The Znd 55 unit abates
&0 60% oof the feed 0D in the condensate with pood selecrivity, Fig. 12
shows that it operates differently from 1st 88 unit. Fig 120 depicts 55
sthanette and vapor-fraction versus x(m}, while Flg. 120 tracas S5 path
on plane PeT within the larger VLE eovelope of the 45, 34%mel £, feed
(WDF curve ks absent as 55 feed s dehydrated ). 55 path ends expansion
touching the slenderes VIE ernwelope of decarbonated Fuel-Gas
[22.85%mal COg) at Ma = Me™* = 16 and Top = 61 10°C (Fig. 127
T2c) Adter huge withdrawal of = 85%mol C0y vondensate, Ma falls to
subsonic Mogs = {09651 impeding normal shock occumence. Fram this
point an, the subsenic gas continually heats and vecompresses through
the ending diffuser, tracing an almas foear (AT compressing path
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(Frg. 120 Tha feed is admitted a5 a habble-point, highly compressible,
Haquisd (7" = -22°C, P = 84 bar) close to its criteal poins, The vapor-
fraction in Fig 12a/12d de initially = 20%mel thanks too eritical
proximity, which squeezes VLE tie-lines to tiny sepments with Fguid
aml vapor virtually of saime compositions (Fig. 12120 Fig. L2 shows
vapor-fraction increasing on 35 path, cormaborated by Fig. | 2d showing
all condensed fractions decreasing - oppositely to 15t 85 unit - as 58
path descends the VLE envelope (Fig, 126) through an sentraple. The
fludd hins high dersity and high fsothermal compressibility 5p = (dp/
APy z Imposieg very low ¢ in the beginning of 55 converging section
{Teg. 12e/12a). Fig. 12c shows ¢, a|mad'y with bow value, still de.
creasing towards a minimum of few dozens of mes of x o= (L{Mm
{Fen 12a), creating a lovcal Ma peak (Fig. 12h) Fig. 12b depicts P and
Ma profiles wirth 55 sigpatures dPydy = -, dMaddy = + = gt throar
(Ma—=17), reaching pre-shock (Wi = Ma™* = L&) minimol pressure
of P = Pgg = 217 bar and P — 35 59 bar, As before, condensate
removitl does not affect (7.0}, but reduces Mo from Mo™F = 1.6 o
Muge = 0.965] utslermining normal shaek, such thuat
Mnys = Mogg = 09651 Fig, 12c depicts T and ¢ profiles with 55 sig-
natupes dTddy = -, defde = + e at throat {x = Lg = 0 1573m, Mo—
1), ranching pre-shock (M = Ma™ = 1.6} minimum remperature of
T = Tge = -01 10°C and TN = 20 5570 Agaln, two remarks are
necesary. Ficstly, 55 throat signatures dT de = <o, dPfdae = -o=, dMa/
de = + = im Eq. {A3), are confirmed here (Fig. 121/12c) a8 rigorous
features of singie-phase or multiphase equilibrinm compressible flow
through 55. The throat sound speed signature de/dr = + = happens
with positive signal (Eq. (A-3)], oppesite as it appears in 15t 55 unit {Eq.
(A1), The reason & that Eq. (A2} s valld for a multiphase compres-
sible pas-doaminated Oow — (3e/8T0py > 0, {dc/dPlyr < 0 |fae/
ATlpz] = = |(@efdl)yy] - while here the situation is opposite as the
throat flow & liguid-dominated (Fig. | 2a) and is highly compressible -
(e T = A, (e APy = O Jioke /T pg| = |{e/dP)yy] — so that Eq.
(A3 prevalls. Secondly, the large and sudden increase of ¢ (Fig. [ 2c)ar
pre-shock ¥ = Lo = (L1573 derives from ssdden withdrawal of dense
aimd highly compressible liquid at high propoetion (37.7%umol) ar this
location, leaving behind a bow-pressure gas with a2 “regular” ¢ =
300 ms Just after condersate withdrawal, the low is sub=onic and no
shnck occurs, so that T, P and ¢ rise shbowkhy through the diffuser.

Flg. | 2e reveals a great risk of GOk freeze-out in Znd 55 unit and also
depbets the influence. of Mr™™ on pre-withdrowal vapoe-frection,
WOtk In final gas and Mg As Ma™F piges, WOO0: in Fuel-Gas dis-
creetly falls, while the pre-withdrawal vapor-fraction & nearly comtant
at = Al%mel Fig. 12d corroborstes this, showing @ continonously de-
creasing condensed fractéon of hydrocarbons, while 0y condensed
frawtion slowdy increases towards = 7kl as Ma increases above 1, Bur

mizst b kept below 165, otherwise 55 path Intersects SVLE
freere-out brrder precipitating dry-ice and clogging 55, Hence, 55 de-
sign-point was chosen a8 Ma™™Y = 1.6 1o stop 55 path just above SVLE
(Fii. 126), limiting OOy abatement to o foal W00y = 21.55%mod in
Fuel-Gas and conceding = I10%mal of hydrocarbon in condensate
(Fig. 12d) Fig. |le shows that the high condensation forces Ma after
withdrawal (Mgl to become subsonic and much lesser than Ma®=*,
impacting %5 pressure recovery. In Flg. 120 the SVLE traverses, quasl-
wvertically below -60°C, the middle of the feed VLE envelope. From all
freere-oul borders, anly the SYLE is drawn as only ir can be hit by 55
path

5. 1.3 S8 poths of Lst and Ind $5 urusan T x § plane

It is enlightening io visualize 55 Fn.lh: of 15t ond 2nd 55 units an
¥ x & diagram as it exposes 2nd Law aspects pertinent to 55 transithons,
particulady the indestractibiling of entrepy. Fig. 138715 depicr the 55
path of 1st 35 unit on T x5, the lamer a magnification of the fonmer,
while Fig. 15e/13d do the same for 2nd 55 unit, 13d alse magnifying
13c. All trapgitions in Fig. 159a/1 35 cormespond to 55 path in Fig. 1 la=f,
amd all transitions in Fig. 13¢/13d o 58 path in Fig. 12a-f Fig. 13as/130
inclade the WD bocus of row NG feed and VLE envelopes of feed and

et of Marural Gas Science and Engneenng 68 (00 Y Jo5-100

Diry-Gas product, while Fig, Fic/13d have VLE emvelopes of fesd and
Fugl-Gias product, and feed 5VLE freeze-pur border,

In 181 55 unie (Flg. | 2a/13b) 5% path initkaces with the lsantrople
expanslon A—B at feed HCDP, immediately crossing WD where water
starts comdensing. AL B, water-CI+4 concdensate is isothermally remaved
on B—C ending at Dry-Gas HCDP (T = Tyy = -16.78°CL Molar entropy
incronses on B0 as low enfropy liquids are withdrawn withoat
changing (TP and vapor with higher 5. Ar C. shock occurs via the
rectilimenr jump -0 Inclined o the rghe (Fig. 173b) as the shock iz a
spoistanecus adiabatic entropy-creating heating transition, At 0, su-
perheated Diry-Gas flows sub-sonically through the difuser on isen
trapic D—E increasing (TP monotonously. Paing E is oatlel Dry-Gas.

The 85 path of 2nd 85 onit (Fig. 13c/134d) starts with isentropic ox-
pansion A—B at the bubble-paint ness the cotical point, On A—=R (TP}
drop, forming bydrocarboen-rich vapor, leaving the Naguid C0y richer, At
B, liquid { = &5%mal C0y) & withdsawn Bothermally and 55 path fol-
lows B—=C towards the higher entropic HCDP vapor at T = Tps = -
61.1°C. Point B lies Gttle above the SVLE anta feed VLE envelope, en-
tailing no dry-dce on A—B. This & not conflicting with SVLE apparently
crossing B-=C, bt it deesn't, 05 SVLE belangs to the feed envelope, while
B connects B on the feed envelope 1o C on the Fueldas envelope
After withdrawal of Hogwid fraction (37, P %mel), Ma becomes subsonlc,
entailing no shock. Thus, from C gas ows sul-sanically in the diffuser
raiging (T,P) on isemtropic C—D until Fueel-Gas outlet ag O,

5 1.4 Is 5% unit with CPA-FOS

The Lst 55 undt of Base-Case [RC + JT + 55)] for WDPA + HCDPA
of raw COxrlch NG was solved in See. 5.1.1 with PR-EOS, To deman-
strate fusther capabilities of enil operation extension 535-UDE for 55
simulation, 18t 55 unil was aleo simulated using the Cubic Plus-Agso-
ciation EDS (CPABEDS} (Foles et al, 36 Karakstsani amd
Kantogeorgis, 2013) as thermodynamic moedel rendered by HYSYS
Appendix C shows these results, As CPA-BOS s suirable for multphase
systems with associating ipecies (e, worer), the 1st 85 wndr is ap-
propeiate for such demonstration. CPA-EOS in 55 processing of CO9-rich
MG = inexistent in thelilﬂatun.-..exnprjng {Tesxein =i al, 2018 which
addresser] capture of methamel/ethanol/ MEG from raw NG using 55
with water injectian.

52 Performumee of pas-hub processing alvermatives

With fowshesi solutions - Table 2 for Base-Case [RC + JT + 53]
and Tables 8551, 552 and 553 [Supplementary  Materials) for
[RC + TX + 851, [NR + JT + 58] and [RC + JT = MP] - ail four
alternatives were assessed in iz 14 in terms of oil producton, EOR-
Flukd pprb 0, power-consum ption and Fixed Caplial Investment (PO,
Flg. 15 depicts the Met Present Value (NPY) of alternatves along 20
years of production (3 years construction), showing the Base-Case
IRC + JT + 385] with best cash-iow and NPV, Base-Gase
[RC + JT + %&] power demand - supplied by turboshafts and gas-
turhine drivers = was J67.2 MW (Fig. 11} demanding 1.3 MMsmd of
= 2Memed C0dy) Puel-Gas (Tahle 5 Mest demanding unies are Main-
Campressor and EOR-Fump, vespectively accounting for = 584% amd
= 26,1 % of togal power consumption. [RC + JT + 5%] has FCl = 9710
MMUSD (Fig 14), onnualized profit AP =+ 840 MMUSDSy amd
NPV = +5242 MMUSED (Fig. 15) after 20 operation.years.

Base-Case gave the best NPV, but there are other aspects o be
comsidered in Tahle 5, which summarizes MMsm'/d of key-streams of
[RC + JT + 58], [RC + TH + 88], [NR + JFT + S§] and
[RC + JT + MP), MMsw'sd of oil in Table 5 does not follow the
propocsion of Fig, T4a (o) due to diffesent ofl compositions.

6. Discussion

Besides the technical discussion of 1st and 2rd 55 unlts in Sec. 5,
bere two other points are discussed: the  technical-economic-
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Table 5
Ky -sireame M’ihﬁ'.—'o!! of aliernatives (MPs Memboane-Permestaon),
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WM [HE + JT + 55] Base Case

Riser Cinclinfiag water) s

B+ TX 4+ 553 W8 = O+ 58] [+ JT + P
w15 w015 LS
B, 157! Y BLEG!
188 B E L
B 831
5.65 208 519
51845 4708 5234
0712500 QETUSE EXFR
[Tt Q066 e =t
L% 1 IRAkER LFi2a
il 143 m

ECIR-Fluid Rl
Vel fias 1!
Main Recycle B.3L
Wmer-[Z] + Condeasase (1= 55 Unii) hE
HPS-Gin 5234
Coplasruad £ (il B8 oe MI) 04561
Coptaanind €1, (2l 55 or MIF) 01 OTAGES
(1l Emissions [FuekGes) 13159
ol 10

VLR,

T

Tl 14900,

“ITOSHCD,. Y52 B, T4 TINCT, OGS, 1.25%CE, DOMA0L

S22 OR%O0;, TAATHOL, 212R02, hI5%CE, 0.02%04, P21 .60M00,, TABINCL, TIMCE, 0.22%03, 0.02%C4
0000y, G ETWCL, B6M02, 4710, ZA0WCH, QOFRCE, hstCs, OIWCT,

envirtnmentsl comparison of altermnatives and the use of termal utility
loops recovering heat to match gas-hob heating requirements withaut
resnrting to combustion or sleciricity.

& 1. Technicol-ecoromic-emrnronmentnl compartsen of gas-hod alemooes

Comparisons of Base-Cpse [RC + JT + S5] amad alternatives
[RC + TX + 58], [NE + JT + 55] and [RC + JT + MP) are done 5
pervent deviations relative to [RC + JT + 55], unless stated otherwise,
Tigs 14 and 15 and Tohle 5 depiel performance metrics for compar-
150ns.

[hespite presenting the lowest FCF (93600 and the second loveest
poveer demand [-71,45%0, the pen-recycle alternative [NE + JT + 55]
(Fip. lie]} presemts also lowest Bhl/d of ofl (-18.35%) and highest
o0 b EOR-Fluid { + 174%), both results eredited o nor recyeling
water-C1+ condensate from 161 55 unit. Despite the LLS separation of
water from waler-C1 + candensate, the C3+ siream (LIQ) carries sa-
taration water increasing ppmHa? of EOR-Fluid raising the risk of
downstream hydrates in ECR system, Albeit altermatives that recycle
comndensafe from 1st S8 unlt - [RC + JIT + 58], [RC + TX + B8],
[RE & JT + MF] (Fig. 10a/10b,/ 1043 - have higher HPS-Gas flow ranes
than [MR + JT + 58] [+86.9% 1o + 10.15% above [NR + JT + 58],
and oonsequently being penalived with larger egoipment and extra
compression pawer, recveling 1st 88 unit condensate dramatically rises
oil production, an important revenwe, Therefore, the power-consumg-
fkon and FCY banoflie by eliminating recycle in [NR 4 JT 4 58] are
insignificont in face of ia lewest revenues, leading to worss NPY and
cash-flows (Fig. 153 On the other hand, the three recyde altematives
have similar oil productions and pprtH A0 in BEOR-Fluid, with different
power-consumption, FOI, Fuel-Gas flow rate and Cly emissions.

Considering the three recycle alternatives, despite [RC + TX + 58]
has the least power-consumption by using TX (-9 &34, it has (Fig. 14]
the highest FEI (+3070%), Ui, 14d shows thag FCF reductlon of com-
pressar drivers in [RC + TX + 58] t= overshadowed by greater ex-
changers FCT added 1o TX FCTL FCTof exchangers of [RC + TX + 58] i
higher because larger exchangers are needed to heat up the huge HPS-
Gas [T = 350 to extract TH purweer efficiently; and again to cool down
tfe still hot expanded gas recowering heat o PHWHW. Thus, in spite of
lis agtempe o produu s dem.']lng HPS-Gas from 120bar 1
8.5 bar, the roth s that [RC = TX + 55 pald the price of im-
maobilizing  capital, being  owtperformed by the  pragmatic
[RC + JT + 58], which neplected power reclamarion from HPS-Gas
exparsion. Thus [RC + TX + 58] achieved the second best NPV in
Fig. 15 Nevertheless, as shown in Fig. 14 and Table 5, [RC + T + 55]
has minimal power-consumption and, consequently, minimal Foel-Gas
and Oy emissions, In other words, [RC + TX + §5], which seconded

Base-Case by narrow NPV margin (Fig 15), achieved besl enviran-
mentnl performance with TE.34% boss C0s emissions

Howewer, ane could suggest wsing TH witheut the mussive ex-
chongers for pre-heating and after-cooling the TX Muld {Fig. 5). Ces-
tainly this selutlon would save = 5 MMUSE of FCI for such exchangers
{Fiz. 14d, 2nd bar), but since the puwer pu'-nduued in adisbaric =x-
panders is aewdy proporionad o the inlet absolute temperature, twe TX
powes wauld caly reach = 157 MW, while with the pre-heating after-
roling scheme {Fig. 5) TX poweer is greater than = 2BMW, enabling
the TX shaft to neatly replace ane 6f the four modularized GasTurbine
shafts driving rhe giant Maln-Compressor (Sec. 37, Plant G), hence
keeping invaciant the FCI of drivers. Using TX without the pre-heating
after-cooling scheme, the FCT of drivers would be greater creating an
intermediate salution between [RC + JT + 85] and [RC + TH + 58] in
terms of FOV and NPV (in Eig, 15 the cash-flow hass of such oold TX
solution would be squeemed between the hars of [RC + JT + 58] and
[RC 4 TX 4+ 5510 a5 wall as in terms of consumptton of gas-fired power
and OOy emisions (Table 5), Even though, this would nor changs the
facts that [RC + JT + 58] is the et process on sconomie grounds by a
marrow margin and that [RC + TX + 53] is the best in terms of con
sumption of gas-fired power and €Oy emissions by a wide margin. In a
plausibbe scenario of carbon @xaton, [RC + TX + 53] would also
become the seonomically best,

Considering Membrane-Permention instead of 55 10 capture GO,
Flg. 14 shows that the conventonal [RC + FT + MP] las highest
power-comsumption {44994 and high FOT [+ 2.81%), explained by
its greater dependence on centrifugal machines to compeooss its low-
pressure  COg-rich  permeate. Thus, [RC + JT -+ 55| and
[RC < TX + &5, both with kess power-consumption and less com-
pressor FCT - thanks o 585 O0p pemoval - ourperformed
(R 4 JFU + MP] In terms of NPV

Discrimination of alternatives s straightforwand from NPV per-
pective [Fly 15). BaseCige [AC + JT + 55] presens highest cmh.
flows and NPV = 5242 MMISD, bain.g the best alternative for this
scemaric. Despite the lowest FOI and Znd lowest power-consumpdion,
[NR + T + 58] has lowest cash-flows and NPV < $076 MMUSD. The
hywest power-consumption of [RG + TX + 58] did not compensate (ks
highest FOL which besides implyving negatively worst cash-flows in the
construction years, indicectly increase COM in Eg. (B-3a), reducing
cosh-flows and giving NPY = 5307 MMUSD. Therefore, from the som
nomic standpoint of [RG + JT + 58], there is scarce fustification to
replace JT-Expamsion by TX. Howeover, from the perspoctive of OO
omissions [RC + TX + 551 s better than [RC + JT + 58], Thus, the
cholee berwean [RC < JT + 55] and [RC + TX + %5) must be done
with care. Finally, alemative [RC + JT + MP] with conventional
Matibrane Permeation ©0; capture his highest compresor FCT and
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Flg. 16, Encrgy imputs (WHRLUs + shafi-power], milites (DWW WWAHWPHWTP) and sinks (SWANTME (a)[RC + JT + S85]; (bB[lC + TX + 5§ ic)

MR + FT + S5[; (dI[RG + JT + MP).

highest power-consumption, both coused by highest compression powar
due o COg-rich permente compressors, leading b second woarst cash-
flows and NPV = 5181 MMUSD,

6.2, Hear recovery wia thermal uriliny foops

Alrernatives of gas-hub processing of COy-rich raw NG adopt a new
heatl recovery drategy with five wility loops ~ Cosling Water (CW),
Warm-Water (WW), Hot-Water {HW), Pressurized-Hot-Water (FHW)
and Thermsal-Fluid {TF} - ahsaching heat at distiner thermal lovels and
supplying heating at several temperatures, while useal rigs have only
two circubts: CW and PHW or TF. These five loops avoid extra heating
costs o addivional carbon emissions by coscading lear from the en-
ergy intakes - hesr-recovery from WHEUS ard shalt-power = towands
the SW-Sink: while ATM-Sink disposes combustion heat not entering
the provess, Fig 16 depicts the cuscading heat-flow through all pro-
cesses and performances of CW/WW/HW PHWSTE, unveiling that the
heat-recoveries of WHREUs and intercoolers are sufficient te supply heat

demand. Fig. 16 affers two types of datat (i) energy intakes: WHRUs
{clashed-box | and shafl-power; (3} W WWHW PHWSTE heat-loads
as pie-dingrams: gray-sector as the heat nheached allocated to heating;
and whibte-sector as the hear ahsorbed discharged o 8W.-Sink. Using
heat-recovery loops avelds heatlngrocoling costs despite the huge
heating feooling services. I Fig. 16 the faction of WHRUs heat-re-
covery conveyed o process corresponds only to the megawntis to
PHW/TF in dashed-boxes; the rest goes 1o ATM-Sink. Fig 16 reports
differences belween enengy iitakes [chafi-power phes WHRUs heatrs.
covery| and SW-Sink heat-effects, which mainly comesponds to en-
thakpy canveved by the massive BOR-Fluid streams from EOR-Pump at
T = 80.2°C (Tabla 3}

7. Conclusiomng

(Hishore processing alternatives were investigated for large-scale
conditioning of O0g-rich mw NG based on supersanic soparators (85).
GGas-hiub promones BOR by inpecing almost all processed supereritical

172



Ll Arinelt, e ol

Muid enriched with OOy captured from rmw NG to preduce Foel-Gas | =
dipmol OOk For power sufficiency. Processes contemplate oil/gas’
water separation, gas expansion, 1st 55 unit for WDPA + HCDPA, 2nd
55 unit and Membrone-Permeation removing CO; for Fuel-Gas peo-
duction and EOR compresion. Gashab treats = 56MMem%d of =
GEtmol GOz raw NG with Tst 58 unit for WOPA + HCDPA. Altermatives
differ in three ways: (1) recycling or not recycling condensate from st
55 unlr; (1) expansion of HPS-Gas by JT or TX to 55 working preasure;
amd (41§} 2nd 55 unic or Membrane-Permeation for C0; removal, Cases
were compared via technical resuls, power-consumptions, proficability
and 00 prissions.

For simulation of Tst and Znd 55 unils and Membrane-Permeation,
HYSYS UDEs previousky developed - S5.U0E {Arinelli et al_ 2017, MP-
UOE (Arinelli e al., 2¥17F), PEC-UOE (de Moedelmos e al,, 3017} -
used directly Infegrated to HYSYS fowsheets facilitoting obtaining re-
sults aral deslgns. The 55 applications with COy-rich raw NG - for
WIHAHEDPA and 00y abatement - directly integrated to simulation
proces Aovwshepls as done here, configure novelties b the corrent B
EFTRLITE

Results show that recycling condensaie from 15t 55 unit = despite
caitsing higher gos clreulation rate and equalpment stzes — Increases afl
revenies raksing MNPV and lowering ppmba0 In BOR-Fluld, Conversely,
there is o roam for decisions that incrense investment without favoring
ail extraction - e.g., replacing JT-Expansion by mrbo-expander (TX] 10
reclaim power = except if environmental factors come inte considera-
tiom. Here the pragmatic Base-Cosa [RC + IT + S55] achieved best
NPV, while the power-saving TX solutlen [RC = TX + 55] implied
highest FCT from expensive exchangers added with TX, entailing kigher
costs withoul revenues increase; Le lower cuh-fow and NPV,
Nevertheloss, [RC + TX + 55] anained second best profitabilicy by a
narrow margin and lowest Fuel-Gas consumption and 00y emissions,
heing eaviranmentally the hest scheme. Thus, the choice betweon
[RE + JT + 55] and [RC + TX + 55] implies considering ecomomic
and environmental aspects. [n case of enrbon taxation, for exnmple, it B
probable that [RC + TX + 55] would also become economically the
best option. Regarding OO eapture, the 2nd 58 unit for OOy removal
outperformed Membrone-Permeation, despite requiring cryogenic-in-
tegratinn and Coq refrigeration. The 2md 55 unit entails lower FOT and
lesser power-consumption than Membrane-Fermeation, bath explained
by the extra compression burden of bow-pressure COu-rich permeate,
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ALX] 55 fow section ared (m’) dependent af ¥

cf V', P, Z)5ound speed of multiphase Auid at (T, P, £) {m/s)

[y, Doy, Dy Inbert, theoat ard outlet 55 diameters {m)

j e Ciky Fugncity (har)

GOR tins-Cil Ratio (sm™/m™)

L, Ly Ly Total, converging and diverging 55 lengtha (m)

LIAVAL g Bk ) aval nozzle bength and S5 axial posivlen at pormal
shock (L3F = LAVl fry

Ma = v/c Mach Number

Mk Ma just before normal shack and eondensate withdrowal

nec Number of components

dewnad uf Mamrad fray Scienre and Engmeermg 68 [I000F Joi-aud

P, Plen: Absolute pressure (har) €0y partial pressure (har)
I RECWACY, 55 aven expansion ratlo and 55 % GO3 recovery

T Ahzolure temperature (K)

W, K Axial velocity of multiplsase fuid (/9] and 55 axial position
{m)

& Wector inc ® 17 of ol species mol fractions in mul Gphass
fluid

Econmmy Terns

AP, GAF, REV Annual profit, gross profit and revenes [USTy)

CUT, COM  Anmual ur.ililjr and rn.urlufnruu'.in,; costs (US0)

FCL, ITR, NPY Fixed copital investment (USTY), income tix mabe (%),
net present vabse {LST1)

tiregk Terms

o, 55 converging and diverging angles (deg) with linear dia-
meler profiles
Muole wapor fraction
07 ™%, 52 expansion and compression adinbatic efriencies (%)
i Multiphase fluid density (kg'm')
= {:}’pﬁ Ii:ﬂmr!w of powlih Far const. T, 2 for meafviphase fuid (kg
il

Subicript

Just after shock and just before shock after condensate
withdraweal

oo kot Converging, diverglng, inbet, cutler, throar

1w, w  Liquid hydrocarbon, vapor and liguld warer at L=
Stperscrips

A5, BS

im, ouat, LAVAL Inlet, outlet, and Laval nole

Diffuser, Diff Diffuser

Discharge, Feed 35 discharge, 55 feed

Shock  Jusr bedare normal sheck and before condensare withd raseal
Throat, ¥, L, 5 Tleroat, vapor, liguid, solid
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The population growth followed by economy activity intensification is the driver of a growing demand for energy, among ts *
various forms, for oil and natural gas (NG}, The importance of the energy sector for socio-economic development is undeniable. Scheduled in session(s):
Today in the world one can not imagine a developed country that does not have adeguate access to ensrgy sources. In o PER (Wed 31/01 14:00}

addition, it is notable that a country's energy matrx should be diversified and cleaned as much as possible, for strategic,
environmental and supply security reasons. In the Americas; some couniries such as Brazil Canada, Colombis, the United
States and Peru have growing and robust energy sectors with technological and operational practice advances, These
innovations allow the production development, for example, oftight oil and shale gas in the United States, oil sands in Canada,
and of ulira deepwater offshore hydrocarbon sources, with both oil and gas, in Brazil, located in a very promising area known
as Pre-Salt:

m

The oilassociated gas produced contain water and in some cases, relatively high content of acid components, which may
present problems to itz final utiization, like hydrates build up and corrosion in flowlines. Therefore, offshore process units, with
& desirable simpler scheme, have to be designed to process this gas. In this case, the main purposes of the process are to
remove acid components, dehydrate and adjust the hydrocarbon dew point of the gas. Other eguipment, such as gas
COMPressors, may also be necessary, and -generally are, by the need to deliver the gas at a minimum pressure-in order to be
reinjected into the reserdoir or to be injected into the pipe fo reach the final gas processing unit on earth.

In the present work, it is evaluated the innovative implementation of full offshore large-scale processing of a COz high (67 %mol}

NG exclusively with Super Sonic (55) operations: In spite of higher complexity in terms of number of equipment, heat integration =



176
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NATURAL GAS PROCESSING AIMING OFFSHORE
PRODUCTION OF GAS ASSOCIATED GIANT OIL FIELDS
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8.1. ABSTRACT

Here you should begin with your abstract. This guide has been prepared for authors of papers to be
presented at the 1% Latin American Conference on Sustainable Development of Energy, Water, and
Environment Systems to be held in Rio, in January 2018. It has been written in accordance with these
requirements. Authors are requested to follow these guidelines to achieve uniformity in the presentation
of the Proceedings.

8.2. KEYWORDS
8.3. Natural gas, CO2, Offshore Processing
8.4. INTRODUCTION

The population growth followed by economy activity intensification is the driver of a growing demand
for energy, among its various forms, for oil and natural gas (NG). The importance of the energy sector
for socio-economic development is undeniable. Today in the world one can not imagine a developed
country that does not have adequate access to energy sources. In addition, it is notable that a country's
energy matrix should be diversified and cleaned as much as possible, for strategic, environmental and
supply security reasons (Campos et al., 2017). In the Americas, some countries such as Brazil, Canada,
Colombia, the United States and Peru have growing and robust energy sectors with technological and
operational practice advances. These innovations allow the production development, for example, of
tight oil and shale gas in the United States, oil sands in Canada, and of ultra deepwater offshore
hydrocarbon sources, with both oil and gas, in Brazil, located in a very promising area known as Pre-
Salt.

The oil-associated gas produced contain water and in some cases, relatively high content of acid
components, which may present problems to its final utilization, like hydrates build up and corrosion
in flowlines. Therefore, offshore production units, with a desirable simpler scheme, have to be designed
to process the gas. In this case, the main purposes of the process are to remove acid components,
dehydrate and adjust the hydrocarbon dew point of the gas. If the gas contains liquid condensate, a
condensate stabilization unit is required or it can be routed to the produced oil stream. Other equipment,
such as gas compressors, may also be necessary, and generally are, by the need to deliver the gas at a
minimum pressure in order to be reinjected into the reservoir or to be injected into the pipe to reach the
final gas processing unit on earth.
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When the resulted gas contains a significant amount of hydrocarbon liquids (Cs+ hydrocarbons), there
are economic incentives to produce LPG and sometimes liquid ethane as products. Additionally, in
addition to cooling systems and fractionating columns, according to the process schemes generally
found in these applications, the facilities typically include storage, transfer, metering, and a security
system to protect the unit against leakage or liquid spillage. This type of plant is complex and costs
more than the simple hydrocarbon dew point specification plant using the simple Joule Thompson (JT)
process, although it is based in high-pressure drop.

The processing of raw NG to fuel gas comprises a well-known set of operations which are applied
normally according to the following order: (i) Removal of H,S; (ii) Water Dew Point Adjustment
(WDPA) via dehydration; (iii) Hydrocarbon Dew Point Adjustment (HCDPA) via heavy hydrocarbons
(HC) removal; and (iv) Removal of CO,. Over 10% of world NG proven reserves currently contain 15-
80% mol of CO,, which is considered NG with high or ultra-high CO, content (Burgers et al., 2011;
BP, 2016). A rich CO, NG would imply a %CO- > 40% mol, while an ultra-rich CO, NG has about 60-
80% mol COs.

The CO; removal step is not only important to reach NG specifications, but also contributes to the
reduction of CO, emissions, being an important asset of Carbon Capture and Storage (CCS). Another
remarkable benefit of CO; separation is its reinjection in oil fields for Enhanced Oil Recovery (EOR).
In the case of non-associated NG fields, CO, could be sent via pipelines to other nearby fields as an
EOR agent, or could be stored in depleted gas fields or aquifers, such as in Sleipner, Snghvit and In
Salah fields in Indonesia, and Gorgon field in Australia (IEA, 2009).

The larger NG reserves with high and ultra-high CO; content are located in Southeast Asia, Northwest
Australia, Southeast Brazil, Central USA, Middle East and North Africa. The last four are oil rich
regions and present great potential for EOR. In SE-Brazil, the Pre-Salt offshore oil accumulations have
a huge amount of associated gas with high CO, content, hence oil production is tied to gas processing.
Current oil/gas wells being explored in the Pre-Salt Lula field report about 10-20% mol of CO- in the
gas, which is separated via membrane permeation (MP) in offshore NG processing platforms and
reinjected in the reservoir as early EOR agent (Honeywell, 2012; Aratjo et al., 2017). However, there
are other Pre-Salt oil and gas fields where the CO» content is still higher. Jupiter field, discovered in
2008, is reported to have a large gas cap with 79% mol CO», as well as 55% mol CO; in the oil. Another
example, Libra field, discovered in 2010, is the largest oil and gas reserve in Brazil, estimated to contain
recoverable resources of 4 to 15 billion bbl of oil, with huge gas:oil ratio =500 sm3*/m? and %CO, >
40% (Upstream, 2016; Gaftney, Cline & Associates, 2010). These fields are not at full production yet
due to the difficulty of processing such high flow rate of CO, rich/ultra-rich NG in offshore ultra-deep
water environment over 200 km from coast. On the other hand, LaBarge onshore gas field in Wyoming,
USA, produces NG with 65% mol CO,, which is processed in Riley Ridge gas treating facility and the
majority of recovered CO; is transported and sold to EOR operators.

In Asia and Oceania there is relative absence of significant simultaneous oil and gas accumulations, i.e.
most gas fields are of non-associated gas. The East Natuna (or Natuna D-Alpha) offshore gas field is
the largest reservoir in Southeast Asia holding 1.3*10'? sm? of recoverable NG with 71% mol CO..
Besides the ultra-high CO, content — implying challenges related to costly NG offshore processing via
conventional technologies — the most indicated destination for the separated CO; is storage in aquifers,
which does not present an economic motivation as the case of EOR agent. Moreover, NG exportations
to market would only be economically able through subsea gas pipelines (already existent or planned)
connecting East Natuna to Indonesia, Malaysia, Thailand and Singapure (OE, 2017). There are also
some declining oil producing regions in South Sumatra whose fields could have extended lives with
EOR provided by Natuna and other CO; rich NG fields in Peninsular Malaysia (%CO; =30-65% mol)
and in Sarawak (%CO,~=30-87% mol) (Darman and Harun, 2006).

8.5. CO2 REMOVAL FROM NATURAL GAS PROCESSES
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The conventional technologies for CO, removal from CO, rich NG comprise: (i) Chemical Absorption
(CA), (ii) Physical Absorption (PA), (iii) Membrane Permeation (MP), and (iv) Cryogenic Distillation
(CD). CA comprises an absorption column with chemical solvent which is usually aqueous
alkanolamines, such as MEA and MDEA, and a second column for solvent regeneration at low pressure
with CO; as top product. Both columns have to be modeled with Reactive Vapor-Liquid Equilibrium
(RVLE). The main issue of high capacity processing of CO; rich NG with CA is a high solvent
recirculation rate and high heat duty for solvent regeneration. Moreover, CO; is obtained at low pressure
requiring large compression units for EOR purpose (Araujo et al., 2017). PA also consists of both steps
of absorption at high pressure and regeneration at low pressure, so captured CO; is also a low pressure
stream. PA solvents have large capacity of CO, absorption at high CO, partial pressures, however,
CO,/CHj4 selectivity is rather low, implying high HC losses in the CO; product stream. Besides, there
are also issues of high solvent recirculation rates for CO, rich NG. The main PA solvents for CO;
removal are methanol, propylene carbonate and dimethyl ethers of polyethylene glycol, respectively
used in RECTISOL, FLUOR and SELEXOL PA processes.

Membrane Permeation (MP) is based on different component permeances through skin-dense
membranes. Polymeric membranes such as cellulose acetate membranes (CAM) are the most used for
CO,-CHj4 separation in two main configurations: Hollow-Fiber Membrane (HFM) or Spiral-Wound
Membrane (SWM). MP is flexible concerning CO, content in the feed, however, high %CO, implies
high MP area and high HC losses, which can be reduced by multi-stage configuration with a recycle
compressor that increases power demand instead. The comparative advantages of MP are the relatively
low footprint and modularity (easy scale-up). On the other hand, the permeate is a low pressure CO,
rich stream, requiring a large compression train for EOR (Arinelli et al., 2017). MP is currently being
used to capture CO; in offshore rigs receiving NG from Brazil Pre-Salt with %CO- up to 20% mol
(Honeywell, 2012). Aratjo et al. (2017) report a full performance comparison between CA, MP, PA
and hybrid configurations for offshore processing on FPSOs (Floating, Production, Storage &
Offloading platforms) of 6 MMsm?/d NG at three %CO; NG levels: 10%, 30% and 50%. The
alternatives are evaluated according to multi-criteria performance indexes, such as power consumption,
specific CO; emissions, specific HC loss, specific footprint and NG production. It is assumed that the
heat duty for CA regeneration is met by pressurized hot water (PHW) produced in the turboshaft’s
Waste Heat Recovery Units (WHRU). PHW is a cheap heating utility that clearly favors CA, which is
concluded as the best alternative in a hybrid MP+CA configuration, followed by pure MP. PA
consistently presented poorest performances due to huge solvent recirculation and low CO,/CHs
selectivity.

Cryogenic distillation (CD) is based on CO, condensation at low temperatures, with the important
advantage of producing a high pressure liquid CO; stream that demands less power for pumping to
EOR. There are several CD variants for CO, removal from NG like the Ryan-Holmes and CFZ
processes. The former is the basis of commercial CD plants worldwide (Holmes et al., 1983). It is based
on cryogenic distillation of CO, avoiding the occurrence of freeze-out by adding a paraffinic solvent
(such as C4+) that shifts the freeze-out border to lower temperatures. However, the Ryan-Holmes
alternative usually involves three or more columns, entailing high footprint and equipment weight. The
CFZ process comprises a chamber for controlled CO, freeze-out and melting in the middle of the CD
column.

A new operation for NG processing in offshore scenarios is the supersonic separator (SS). SS consists
of expanding the gas through a converging-diverging nozzle — Laval Nozzle — to supersonic velocities,
achieving great temperature fall and thus promoting condensation of heavier species like C3+ HCs and
water (L+W condensate). The condensing L+W mist is separated from the gas stream by centrifugal
force of gas rotation imposed by fixed swirling vanes in the SS inlet. Fig. 1 sketches SS geometry with
rectilinear diameter profiles. The Mach Number (Ma) describes single-phase or multiphase
compressible flow along the SS: (i) flow is subsonic through the converging section (Ma<1); (ii) sonic
at the nozzle throat (Ma=1); (iii) supersonic through the diverging section (Ma>1) until the normal
shock front, which should be preceded by L+W condensate collectors; and (iv) post-shock subsonic
flow of lean gas through a diverging diffuser. An important idiosyncrasy of SS systems is that the
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supersonic compressible flow configures a metastable condition under higher discharge pressures
relatively to the pressures in the diverging section. Consequently, the supersonic compressible flow
gradually becomes more unstable downstream the throat, as the difference of pressure relatively to the
SS outlet increases, eventually provoking the normal shock. This sudden irreversible transition breaks
the supersonic flow into subsonic, sharply increasing entropy, pressure and temperature under
conservation of mass, energy and momentum. Therefore, the L+W condensate formed in the SS
expansion must be collected upstream the normal shock, otherwise its re-vaporization through the shock
front will destroy separation. As seen in Fig. 1, the diffuser is geometrically a prolongation of the
diverging section after the shock location. As the compressible flow in the diffuser is subsonic, the lean
NG is further decelerated, gaining pressure and temperature until the SS discharge.

SS has been already investigated for NG WDPA (dehydration) simultaneously with HCDPA (Machado
et al., 2012; and Arinelli et al., 2017), while studies on SS performing only NG HCDPA are far more
common as there is no need to model Vapor-Liquid-Water Equilibrium (VLWE) along the flow path in
this case (Cao and Yang, 2015; Secchi et al., 2016; Castier, 2016). As pointed out in Arinelli et al.
(2017), when used for WDPA, the SS units should discharge the cold aqueous L+W condensate into a
heated LTX separator to avoid hydrates. A complete and comprehensive modeling of SS and LTX
operations for processing WDPA and HCDPA of raw NG feeds is provided in Arinelli et al. (2017),
whereas the necessary and accessory modeling of the multiphase speed of sound in this SS model is
provided in de Medeiros et al. (2017).

The main comparative advantages of SS against conventional processes — like HCDPA via Joule-
Thomson Expansion (JTE) and WDPA via glycol absorption — are low footprint, modularity, better
separation efficiency, lower head loss and lower power requirement for lean gas recompression for a
given HCDPA; i.e. SS produces better quality NG for the same head loss or just better quality NG with
lower head loss and power demand.

i Normal
Dy Dy Shock Dy
: i Front i

Figure 1. SS Geometric Parameters with Rectilinear Diameter Profiles

Use of SS for CO; abatement from NG is a new kind of SS application which was also demonstrated in
Arinelli et al. (2017). In this case, NG should be previously treated in terms of WDPA (dehydration to
prevent hydrates) and HCDPA, in order to favor CO, condensation under deep temperature fall.
However, with CO, rich NG, CO, freeze-out must also be avoided to prevent plugging, i.e. the flow
path inside SS should be controlled not to cross the CO, freeze-out border.

Arinelli et al. (2017) investigated SS for conditioning a humid CO, rich (44% mol) NG in terms of
simultaneous WDPA and HCDPA, and, alternatively, for CO. removal in comparison with
conventional technologies: (i) WDPA via glycol absorption; (i) HCDPA via JTE; and (iii) CO; removal
via MP. Process alternatives were compared in terms of technical performance and power demand via
HYSYS simulation. Results showed that SS is the best alternative for WDPA+HCDPA, as both are
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executed simultaneously in a single operation, hence with low footprint, producing a better quality NG
with lower power demand and higher rate of NGL (Natural Gas Liquids). Regarding CO, removal, MP
presented the best results in terms of technical performance, achieving the desired specification of 15%
mol, while SS reduced CO; content in lean NG to 21.85% only — limited by the premise of freeze-out
avoidance. Despite being inferior to MP in terms of performance, this is still considered a good result,
confirming an effective CO; separation from CO> rich NG. Another advantage of SS abatement of CO;
is that a high pressure liquid CO; stream is produced requiring much less power for EOR destination
than MP, entailing a 30% reduction in total power demand. To simulate MP and SS operations —
originally not available in HYSY'S palette — Unit Operation Extensions (UOE) were developed, namely,
SS-UOE and MP-UOE. MP-UOQE is a MP model — for both types of membrane, HFM and SWM, and
both types of contact, countercurrent or parallel — based on component permeances, permeation area
and log mean of the differences of partial pressures across the MP unit, where the permeances were
adjusted with field data from Brazil Pre-Salt FPSOs. SS-UOE comprises a phenomenological
thermodynamic model describing the flow path inside SS, including multiphase equilibrium, multiphase
sound speed calculation, condensate separation and normal shock transition. SS-UOE designs the SS
geometry according to Fig. 1, matching throat diameter with sonic flow and requiring the following
inputs: inlet and outlet diameters, wall angles of converging and diverging sections and the Ma value
just upstream the shock, Ma*"*. To obtain Ma along the SS path, the thermodynamic phase-equilibrium
sound speed (c) is calculated by another HYSY'S Unit Operation Extension PEC-UOE as shown in de
Medeiros et al., (2017).

In the present work, the results of Arinelli et al. (2017) are deepened in order to appraise the innovative
implementation of full offshore large-scale processing of a CO» ultra-rich (67%mol) NG exclusively
with SS operations. The scenario is an offshore large-capacity floating hub — a former ultra-large crude
carrier, ULCC — for producing ~100,000 bbl/d of oil and processing =50 MMSm?*/d of 67% CO; humid
raw gas. A small part of the raw gas should be upgraded to fuel gas (FG) with ~20% CO to be burned
for power production, while the remaining greater part of it should be processed to be injected into the
field as EOR agent jointly with the removed CO, from FG production. In order to define a very compact
and robust flowsheet capable of handling such huge gas flow rate without interruption and flaring
schemes, the NG processing should privilege modular and compact reliable operations and avoid
cumbersome, expensive, footprint intensive, weight intensive, refrigeration intensive and make-up
intensive operations, such as: (i) absorption for NG dehydration (e.g. glycol absorption); (ii) absorption
operations for CO, removal from NG (e.g. CA and PA); (iii) adsorption operations for NG dehydration
and CO; removal from NG (e.g. molecular sieves); and (iv) distillation for CO; removal (e.g. CD). All
these cited operations would demand prohibitively enormous footprint and equipment weight to deal
with =50 MMSm?®/d of 67% CO, humid raw gas. Therefore, the present application prescribes two
separate SS batteries for conditioning of CO, ultra-rich NG regarding WDPA/HCDPA and CO; capture
in the same process. Process alternatives are simulated considering that the hub receives multiphase oil-
gas-water feed from several wells, aiming at reinjection of dehydrated CO; rich fluid for EOR and
designating a fraction of the raw gas to FG, which is produced in the appropriate flow rate to supply the
power required by the plant. This is a realistic scenario taking into account the huge undeveloped CO»
rich/ultra-rich NG reserves worldwide. The gas re-injection decision eliminates the logistics of NG
exportation from offshore fields in ultra-deepwaters, while stimulating oil production, the most
profitable product of interest.

THE WORKING SCENARIO

A large-scale floating hub with capacity of processing =50 MMSm?/d of humid CO; ultra-rich NG (67%
mol CO;) and producing ~100,000 bbl/d of good grade oil (= 37° API) is simulated in HYSYS 8.8. The
process has an initial high pressure gas/liquid separation area — HPS separator — for oil and water
production, while the extracted high pressure gas from HPS is sent to the gas processing area composed
of expansion and WDPA+HCDPA with SS followed by compression for reinjection, yet with
segregation of part of the dehydrated gas (DHG) to FG production via CO; removal. Process alternatives
are formed by varying three structural variables: recycle (RC) or no recycle (NR) of SS condensate to
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HPS separator; expansion before SS dehydration by Joule-Thomson expansion (JT) or Turbo-Expander
(TX); CO; removal for FG production by SS or MP. Therefore, four main process alternatives are
proposed to be compared: RC+JT+SS (Base-Case); RC+TX+SS; NR+JT+SS; and RC+JT+MP.

PFDs are defined per process section and described in Sec. 3, whereas Sec. 4 presents the main process
alternatives. A full technical and economic analysis is carried out with the following goal attainments:
COz ultra-rich DHG for EOR with H>O content less than 250 ppm, FG with %CO, =~ 20%mol, maximum
oil production, minimum power consumption, maximum net present value (NPV) after 20 years of
operation. Sec. 5 discusses and compares the results with main conclusions in Sec. 6.

FLOWSHEET GENERAL ASSUMPTIONS

[F1] Simulation: HYSY'S 8.8 with MP-UOE and SS-UOE as MP and SS units (Arinelli et al., 2017).
[F2] Thermodynamic models: PR-EOS (HYSYS) in general; customized RKS-EOS model with
parameters calibrated for this specific reservoir fluid only in gas/liquid separation area. [F3] Thermal
approach: 10°C. [F4] Four thermal water loops for better heat recovery: CW (Cooling Water), WW
(Warm Water), HW (Hot Water) and PHW (Pressurized Hot Water). [F5] Process heat source: Waste
Heat Recovery Unit (WHRU) from exhaust gases of turboshafts for electric energy generation (EEG)
and process gas turbines: PHW (Pressurized Hot Water) and TF (Thermal Fluid, where applicable);
[F6] Refrigeration cycle (RFG) with CO, as refrigerant fluid is available in the range of [-25°C-0°C].
[F7] EOR fluid pressure: 450 bar. [F8] SS battery for WDPA+HCDPA: 12 SS’s with LTX for L+W
condensate; Ma>*=1.52, ***%=n""%=100%, D;=0.1 m, Do=0.08 m, a=12.67°, f=2.66°, P*'=80.5
bar, T*~45°C. [F9] SS battery for CO, removal: 1 SS, no LTX, Ma***=1.59, n***%=n""r%=100%,
Di=0.12 m, Do=0.09 m, a=15°, p=2.5" P*‘=84 bar, T*“~-22°C. [F10] MP CO, removal:
countercurrent SW single-stage, P*“/~43 bar, T**'=62°C, PP*"““=8 bar, retentate head loss of 1 bar,
maximum allowed CO, partial pressure of 30 bar. [F11] Main feed stream: at 120 bar and 16°C as
multiphase oil+gas+water with total flow rate of 156250 kmol/h and %mol composition 40.7%H-0,
39.7%CO0,, 0.154%N,, 14.6%CH4, 1.36%C:Hs, 0.747%C3Hs, 0.130%iCsHio, 0.291%C4Hi,
0.094%iCsHi2,  0.142%CsHi2,  0.148%CsHis,  0.208%C7His, 0.231%CsHis,  0.184%CoHzo,
0.148%CoH2, 0.125%Ci1H2, 0.107%Ci2Hz, 0.113%Ci3Has, 0.101%Ci14Hzo, 0.077%C5Hso,
0.053%C,6H34, 0.047%C,7H36, 0.047%C,3H3s, 0.042%C9Ha0, 0.433%C20+. This stream was defined
for a BSW (Basic Sediment and Water) of 20% in volume. C20+ is a hypothetical component with 409
kg/kmol and density of 905 kg/m3, added to represent heavier HCs. [F12] Compressors: 75%
adiabatically efficient with electric motor drivers if shaft power is below 13MW, otherwise, gas turbine
drivers are used. [F13] Intercoolers: final gas at 45°C, head loss of 0.5 bar.

TRANSITION OF THERMODYNAMICS PACKAGES IN PFDs

Gas conditioning and compression for EOR is the main processing area of the simulated PFDs, where
PR-EOS is used to describe gas behavior. All components from PR-EOS are from HYSYS library,
except the hypo component C20+ detailed in [F11]. For initial gas/liquid separation area, a
thermodynamic model characterized for this specific reservoir fluid was used, based in SRK-EOS. The
components list of this model contains only hypo components to represent N2, CO2, HCs from Cl1 to
C9 and HCs lumps grouping C10-C11, C12-C13, C14-C16, C17-C19, C20-C23, C24-C28, C29-C35,
C36-C45, C46+, H20 and H2S, in order to describe the fluid’s experimental phase behavior data. The
transition between thermodynamic packages is executed in the borderline of gas/liquid separation and
gas processing areas for the extracted gas streams and NG condensate recycle from SS dehydration.
Mole fractions are transferred according to respective components from both packages, respecting gas
molecular weight, density and HCDP. In transition from the customized model to PR-EOS, water
saturation prediction is lower, so the gas streams are saturated for PR-EOS after transition.

LOOPS OF THERMAL UTILIES

Three water cycles are proposed to cool process streams down to 45°C, recovering heat duty and being
available for use in the process as hot fluid: CW (temperature range: 35°C-45°C), WW (temperature
range: 35°C-80°C), and HW (temperature range: 35°C-110°C). All heat duties not allocated in the
process are sent to sink, consisting of a stainless steel plate heat exchanger with Sea Water (SW,
temperature range: 25°C-35°C) to cool down the water streams.
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Another source of heat duty is the WHRU of EEG turboshafts and process gas turbines. Two hot fluids
can be produced in this unit: PHW (at 20 bar, temperature range: 110°C-210°C) and Thermal Fluid (TF)
consisting of hot oil (temperature range: 220°C-380°C). TF is only used in process alternative
RC+TX+SS, where NG is intensively heated upstream the TX to enhance power production in the gas
expansion.

RFG cycle with CO2 is used in all cases with SS for CO2 capture, since extremely low temperature is
required upstream SS for significant CO2 condensation. Evaporator temperature is -25°C and condenser
temperature is 0°C, with thermal approach of 5°C. Condenser duty is supplied by passing the refrigerant
through a serpentine at the top of the LTX, exchanging heat with the cold L+W stream from SS.

ECONOMIC PARAMETERS AND ASSUMPTIONS

Economic analysis is handled with the module costing technique, after equipment sizing. This
methodology states that Fixed Capital Investment (FCI) can be estimated from process PFD by sizing
main equipment and then calculating each installed cost (Granjo and Oliveira, 2015). Albeit an expected
accuracy between -20% and +40%, this kind of preliminary study is useful for a comparative analysis
(Turton et al, 2009), which is the aim of this paper. Main calculations are performed via CAPCOST, a
spreadsheet tool developed by Turton et al., (2009).

FCl is estimated considering a base bare module cost (C’gy) in a reference condition, which is corrected
with several factors associated to specific equipment type, pressure and material (Fsy) to calculate the
bare module cost (Csy=C"gr*Fru) under installation conditions. Besides the bare module cost of each
equipment, F'CI has the contribution of contingency costs (Ccr), added to cover unexpected expenses
related to data uncertainty. Ccr are estimated to be 18% of the bare module cost of equipment
(Ccr=Cpr™*0.18). There is also a third important factor, which is the auxiliary facility costs (Cyr), that
includes items such as land purchase, off-sites and utility systems to the process, and it is assumed to
be 50% of the bare module cost at reference condition (C’py). Thus, for onshore process, FCI is obtained
in CAPCOST via Eq. (1), where Ngp is the number of equipments. Values of C’y for several
equipments are defined by Turton et al. (2009) and can be updated in CAPCOST using the Chemical
Engineering Plant Cost Index (CEPCI). In this paper, CEPCI from September 2015 was used: 550.3
(Chemical Engineering, 2016).

Nio Neo
FCITT = 1.18% 3 Cppy +0.5% > C%sus (1)
i=1 i=]

However, module cost prediction by CAPCOST is under capacity limitations that in some cases are
below the required capacities of this work. Therefore, an extrapolation procedure was adopted
considering the capacity limitation of each equipment type: the Six-Tenth Rule, recommended by Turton
et al. (2009). This rule states that equipment FCI must be extrapolated proportionally to the ratio of
required and limited capacities by an exponent of 6/10. The capacity aspect for each equipment type is
different, so Eqgs. (2a) to (2¢) describe the procedure for different equipment. Considering that
installation costs for offshore processing must be higher than onshore counterpart, an offshore factor is
applied to correct onshore F'CI estimated by CAPCOST. This factor is usually between 1.5-2.5 (Rech,
2012), thus the value of 2.2 was selected, as shown in Eq. (2d). However, for separation vessels, this
offshore F'CI correction was not adopted, since vessels are installed in shipyards without any special
structure or procedure that could imply extra costs relative to onshore installations.
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FCI™° =22*FCI 2d)

Besides F'CI, CAPCOST spreadsheet also estimates the annual Cost of Manufacturing (COM) with Eq.
(3), where Cor is cost of labor, Cra is cost of raw material, Cyr is cost of utilities, and Cyr is cost of
waste treatments. Granjo and Oliveira (2015) explain the innumerous factors of Eq. (3) as an estimation
of the sum of direct costs (such as chemical materials, utilities, royalties, labor fees, maintenance), fixed
costs (such as overheads, storage, local taxes, insurances, packaging) and general expenses (such as
administrative costs, distribution and selling, R&D).

COM =0.18x FCI +2.73x Cy, +1.23%(Cppyy + Cyp + Cypy) (3)

The Gross Annual Profit (GAP), the Annual Profit (4P) and the Net Present Value (NPV) are calculated
by Egs. (4a) to (4c), where REV is the sum of products revenue, /7R is the income tax rate, DEPR is the
annual depreciation, & is the horizon in years of economic analysis and i is the interest rate.

GAP = REV — COM (4a)
p_ |GAP=(ITR/100)x(GAP ~DEPR)  {GAP > DEPR (4b)
| Gap { GAP < DEPR
N
NPV =02+ 03 o 00 lpcprmo > AP (40)

l' . 2 . k
1+j ”lj = [1+lj
( 100 ( 100 100

Revenues are considered with three contributions: (i) FG production sold to the hub itself for EEG,
hence it is equal to Cyr; (i) CO; ultra-rich DHG for EOR injection, which boosts oil production and
gives indirect profit; and (iii) incremental oil production relatively to the lowest oil production case.
Economic assumptions and parameters are summarized in the following. [E1] Design pressures of
vessels 15% above operation pressures, rounding up to the closest multiple of 10. [E2] Onshore MP
skid FCI of 500 USD/m*SWM (Merkel et al., 2012). [E3] Offshore FCI correction factor of 2.2
relatively to onshore F'CI estimated by CAPCOST and extrapolated to operational capacities, excepting
separation vessels. [E4] Turboshafts of 28MW for EEG with power output of 161.4 MW/MMSm?*/d FG
(%C0O2=20%). [ES] FCI for EEG calculated by integer number of 28 MW turboshafts to supply the
process EE demand; turboshafts represented in CAPCOST by axial gas turbine of 28MW + EE
generator of 28MW with one spare. [E6] F'CI of SS and LTX extrapolated from onshore FCI informed
by Machado et al. (2012) for gas capacity of 6MMSm?/d. [E7] Value of produced oil: 45 USD/bbl. [ES]
Value of produced FG: 3.2 USD/MMBTU (Investing.com, 2017). [E9] Value of injected CO» ultra-rich
DHG: 1 bbl of oil per ton injected (45 USD/t injected). [E10] Thermal fluids have no cost (SW, CW,
WW, HW, PHW and TF), thus the only Cyr is FG consumed for EEG. [E11] Raw NG has no cost.
[E12] Cru for MP replacement: 20% of MP area per year with a cost of 200 USD/m*SWM (FONTE).
[E13] Project horizon (N) of 20 years under invariant feed and process conditions, sufficient for initial
comparison of alternatives. [E14] Three years of construction with annual investment allocation of 20%,
30% and 50%. [E15] Annual interest rate of 10%. [E16] Annual FCI depreciation rate of 10%. [E16]
Operational hours per year: 8000 h. [E17] Working capital: 5% of FCI included in Eq. (1). [E17] ITR:
34%. [E18] CEPCI: 550.3 (Sept. 2015, Chemical Engineering, 2016).

SUB-FLOWSHEET DESCRIPTION

The FPSO process is divided into five sections: (i) Oil/Gas/Water Separation; (ii) NG Expansion; (iii)
NG Dehydration; (iv) FG Production; and (v) Compression/Pumping for EOR. The 2™ and 4™ sections
have two process options each, totaling seven sub-flowsheets PFD A to PFD G to be considered.

As NG processing usually comprises several compression steps, the basic arrangement of compressor,
intercooler and knock-out vessel is compacted as a compressor module for representation in PFDs as in
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Fig. 2. In each compressor module, the type of driver is specified as Electric Driver (ED), Gas Turbine
(GT) or NG Turbo-Expander (TX); and the exiting hot water available for heat recovery is identified as
CW, WW or HW.
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Figure 2. Basic Compressor Module: Compressor-Intercooler-Vessel.

PFD A - Oil/Gas/Water Separation

The first section separates oil/gas/water in three separators in Fig. 3: (i) High Pressure Separator (HPS),
carrying out three-phase oil/gas/water split; (i) Medium Pressure Separator (MPS), a two-phase oil/gas
separator; and (iii) Low Pressure Separator (LPS), a two-phase oil/gas separator. The multiphase riser
feed from wells arrives at 120.5 bar and 16°C, passing first through heating to 30°C to avoid hydrates.
It then enters the HPS, where water is collected, while the gas — HPS GAS — follows to conditioning.
The HPS oil is expanded to 20 bar and heated to 90°C, producing a second gas in the MPS. MPS oil
goes to new expansion to 1.8 bar, producing a third gas stream in the LPS. The gas streams from LPS
and MPS are compressed to 80 bar in a Vapor Recompression Unit (VRU) with 4 compression stages,
while the stabilized oil stream is cooled with cold oil from HPS.

ww WW/PHW
. MPS
Riser
HPS ‘{] <
VRU2
w OIL

Main Recycle

Figure 3. PFD A — Oil/Gas/Water Separation.

PFD B — Main NG Expansion via JT Valve

HPS Gas is expanded to 80 bar, a good SS operating pressure. In PFD B (Fig. 4), this expansion occurs
through a JT valve after previous heating to 65.5°C to avoid hydrates downstream the valve. VRU Gas
is then mixed with the expanded HPS Gas and sent to the next conditioning section.
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VRU Gas
Figure 4. PFD B — Main NG Expansion via JT Valve

PFD C — Main NG Expansion via TX

PFD Cis an alternative to PFD B concerning NG expansion in Fig. 5. Since HPS Gas has to be expanded
to 80 bar for adequate SS operation, power could be obtained via a Turbo-Expander (TX). As TX power
is proportional to inlet absolute temperature, in this case HPS Gas is heated to 350°C upstream the TX
via serial heating contacts with HW, PHW and TF. After expansion, NG is still hot, at =323°C, so it is
cooled down to 45°C via serial heat recovery contacts with PHW and HW in Sec. 2.3.

VRU Gas

Figure 5. PFD C — Main NG Expansion via TX.

PFD D — NG WDPA and HCDPA via SS+LTX

Fig. 6 shows the WDPA+HCDPA scheme with a SS battery and a single LTX separator to collect all
L+W condensates from SS’s (Arinelli et al., 2017). The LTX is heated to keep its bottom temperature
above 20°C to avoid solid hydrates; consequently, there is a top Slip Gas that results after direct contact
with the incoming cold L+W condensate. The SS battery is fed with the mixing of NG streams VRU
GAS and HPS GAS in PFDs B and C, which first passes through a flash vessel to extract any possible
condensate. The SS battery has 12 SS units to treat this NG stream, reducing its water content from
~2700 ppm to =100 ppm and adjusting its HCDP to -17°C at 54 bar. The lean gas from the SS battery
is mixed with the small Slip Gas from LTX creating the Dehydrated Gas (DHG) stream which follows
to the next sections.

In the majority of process alternatives, PFD E demands a CO, refrigeration cycle (RFG) absorbing heat
at -25°C to cool its SS feed to -20°C. Therefore the heat demand of LTX offers an excellent cold heat
sink to the RFG condenser at the LTX top which corresponds to the cold L+W condensate at -17°C,
lowering the RFG power consumption and its F'C/. The liquid streams removed from the flash and from
the LTX are mixed and recycled to PFD A (in cases with recycle). In the process alternative with no
recycle, L+W condensate from LTX passes first through a Liquid/Liquid Separator — LLS, to remove
water, while the HC condensate is sent along with the flash liquid to the EOR pump in PFD G.



186

EE

E Main Recycle

Figure 6. PFD D — NG WDPA and HCDPA via SS+LTX

PFD E - FG Production via SS

Only a small amount of DHG from PFD D is sent to CO, removal for producing the required FG
~20%CO> for EEG and GT compressor drives. PFD E in Fig. 7 applies SS for CO, removal, based in a
previous work of 45%CQO> NG (Arinelli et al., 2017). Therefore, first the CO» ultra-rich DHG stream is
cooled to -20°C via heat integration exchangers and RFG cycle with CO; as refrigerant at -25°C. At~=50
bar and -20°C, a CO» liquid phase is formed, reducing %CO; in the gas phase from ~70% to ~45%. The
liquid CO; stream is expanded 10 bar in order to allow heat integration with upstream and reduce RFG
demand. After heat integration, this stream is totally vaporized, hence it is compressed and sent to Main
Compression for injection in PFD G. DHG now with =45% of CO; is compressed and refrigerated so it
can be treated in SS at 84 bar and -22°C to reduce CO; content to =20%, similarly to the simulations
presented by Arinelli et al. (2017). SS outlet gas (FG) and CO: rich condensate cool the SS feed in PFD
E. After heat integration, the CO; rich condensate is partially vaporized, so the gas phase (GCO2) is
compressed and sent to Main Compression in PFD G, while the liquid portion (LCO2) is pumped
directly to the injection pump suction.

Figure 7. PFD E — FG Production via SS.

PFD F - FG Production via MP

This is the classical FPSO way for CO; removal, therefore PFD F is alternative to PFD E, adopting MP
for CO; capture instead of SS, as depicted in Fig. 8. Firstly, the DHG stream from SS WDPA+HCDPA
must have its pressure adjusted by valve expansion considering the maximum allowable CO; partial
pressure from [F10]. It is then heated to 62°C and treated in a single MP-SWM stage, where the retentate
product is FG with 20%mol CO,. The permeate is a gaseous CO; stream at 8 bar, requiring two
compressor stages to be sent to Main Compression for EOR in PFD G.
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Figure 8. PFD F — FG Production via MP.

PFD G — Compression and Pumping for EOR

This last section is shown in Fig. 9. PFD G comprises Main Compression of DHG and gaseous CO;
streams from PFDs E/F. The Main Compressor is a heavy machine with two stages on a common axis
which have to compress a mammoth flow rate of ~43 MMsm?®/d to 240 bar. The immense power of
Main Compressor surpasses the After cooling to 45°C, the compressed stream is 100% liquid, so it is
mixed with liquids from other sections (LCO2 or LIQ) and sent to Injection Pump, achieving 450 bar
for EOR.

4

il

1l
MC Gas
GLT To EOR
v — (E'E '

T
WW

LIQ

LCO5

Figure 9. PFD G — Compression and Pumping for EOR.

SELECTED PROCESS ALTERNATIVES FOR ANALYISIS

Four process alternatives are assembled with PFDs A+B/C+D+E/F+G, by choosing: (i) PFD B or PFD
C for expanding HPS Gas; (ii) PFD E or PFD F for CO; capture; and (iii) recycling or not recycling
liquids and SS condensate from PFD D to PFD A. The Base-Case is created by selecting PFDs A, B,
D, E and G, with recycle, resulting process alternative RC+JT+SS in Fig. 10a with its PFD connections
and thermal utilities CW, WW, HW, PHW and TF produced or allocated, where applicable.

The 1% variant derives from Base-Case by replacing the JT expansion (PFD B) by TX to convert heat
into power (PFD C), leading to alternative RC+TX+SS in Fig. 10b. The gain with RC+TX+SS is a
lesser power consumption of the hub, despite using a more complex PFD than Base-Case. Thus,
economic analysis is crucial to unveil overall gain/loss.

The 2" variant of Base-Case abandon the condensate recycle from PFD D (LTX) to PFD A, returning
this liquid directly to EOR, leading to NR+JT+SS alternative in Fig. 10c. In this case, the L+W
condensate from LTX passes through a LLS to collect water, sending only the CO,+HC condensate
(LIQ) to injection. Eliminating recycle would be positive to PFDs A, B/C and D in terms of volume
processed and hence reduction of equipment size and/or power consumption. However, recycling L+W
is positive to produce oil, which is the economically interesting product. Thus, the economic analysis
unveils if the reduction in FCI/COM of PFDs A, B/C and D will be worth the lower oil production in
the project horizon.
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The 3" variant of Base-Case arises by replacing CO, removal via SS (PFD E) by CO; removal via MP
(PFD F), leading to alternative RC+JT+MP in Fig. 10d. PFD F is apparently simpler than PFD E,
however, the low pressure CO; rich permeate from MP requires a non-negligible CO, compression train
in PFD F, while the CO; effluents from PFD E are at high pressures and partially liquefied. Again, the
economic analysis unveils the best long term alternative.
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Figure 10. Process Alternatives: a) RC+JT+SS, b) RC+TX+SS, ¢) NR+JT+SS, d)RC+JT+MP.

RESULTS AND DISCUSSION

Base-Case: RC+JT+SS

The Base-Case comprises one SS battery to condition the NG stream in terms of WDPA+HCDPA,
followed by a second SS unit for CO, removal to produce FG. In terms of production, the RC+JT+SS
alternative produced almost 123000 bbl/d of oil 37.91° API, with %mol composition of: 0.64%CO,
0.05%CHs, 0.09%C,Hes, 0.46%C3Hs, 0.37%iCsHio, 1.64%nCsHio, 1.88%iCsHi2, 3.71%nCsHia,
5.80%CeH14, 8.80%C7His, 10.10%CsHis, 8.18%CoHz, 7.35%Ci0H22, 4.90%C11H2, 5.93%Ci2Hzs,
3.96%C13Has, 5.21%C14Hz0, 3.13%Ci5Hz32, 2.08%C16Hzs, 3.25%C17H36, 1.95%C 3H3s, 1.30%C19Ha0,
19.21%Cx+, 18.93 ppm H,O and 4.21 ppm H»S. The FG stream is produced according to the hub power
demand, and its composition and conditions for the Base-Case are shown in Table 1.

Feed, gas product and condensate of both SS units, as well as final EOR stream are also depicted in
Table 1. The first SS unit is responsible for reducing water content in NG from saturation to 95.90 ppm
and %C3+ from 4.83% to 2.15%. The two-phase L+W condensate from SS is sent to LTX to increase
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its temperature to 20°C and thus prevent hydrate formation. Since no gas phase was formed at the LTX
in this case, the two-phase L+W at 20°C from the LTX bottom has the same composition as the SS
L+W stream. The second SS unit captures CO, from NG into a CO; rich condensate with %CO,>85%.
The gas product corresponds to the FG stream, achieving %C0,~22%, ready to be used as fuel for
power generation in turboshafts. The EOR stream is the sum of the main CO, ultra-rich NG stream and
the CO; streams extracted in the CO; removal section, resulting in a final stream with 2%CO,>70% and
98.39 ppm of water.

The SS design parameters and results obtained by SS-UOE for the two SS units are exhibited in Table
2. The molar flow rate of NG in the second SS unit is lower due to the production of only the required
FG flow rate for power generation, while the main gas stream is extremely higher, demanding a larger
SS unit for WDP/HCDPA composed of 12 parallel SS devices. The SS inlet composition for CO»
removal is also different from the main NG stream, since it is refrigerated, promoting CO, condensation
and phase separation in a flash vessel, upstream the SS CO; capture. This pre-removal of CO,, reducing
its content in NG from =68% to =45% is what enables SS application to decrease %CO, in FG to =22%
without the occurrence of freeze-out. Figs. 11 and 12 display the SS path in plane P x T with respective
feed and product envelopes for both SS units. In Fig. 11 the WDP curve is also present, which clearly
shows that as soon as the NG enters the SS device and is expanded heavier HC’s start condensing, with
later water condensation when the WDP curve is reached by the SS path. Just before the shock, the
liquid phase formed is removed, generating the slender lean NG envelope. In Fig. 12 there is no WDP
curve, since the NG is already dehydrated. In this case, the feed stream is close to its critical point, and
it enters the SS in a more vertical isentropic expansion. The minimum temperature reached inside the
SSis 212 K, at 21.7 bar, enough to condensate ~69.7% of feed CO..

The power demand of the hub gas processing plant in the Base-Case is 167.2 MW. Thus 1.3 MMSm?3/d
of FG with %C02=22% is produced, enough to supply the whole hub EEG and GT drivers. The main
power demanding units are the Main Compressor and the Injection Pump, representing about 58.4%
and 26.1% of total power, respectively. Regarding the economic analysis, the F'CI obtained for the
RCH+JT+SS alternative via the methodology described in Sec. 2.4 is 925 million USD. The net Annual
Profit (AP) is =939 million USD per year, leading to a NPV of +5234 MM USD after 20 years of
operation.
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Table 1. Main Streams in the Base-Case of the Processing Hub of CO, Ultra-Rich NG

, SS SS Main EOR

System HPS oil VRU WDPA+HCDPA CO; Removal Compressor

. Main HPS HPS  Final VRU Gas L+W  L+W McC Final
Stream Riser Recycle  Water  Gas 0il Gas Feed SS SS LTX Feed FG GC0z LCO2 DHG Gas Fluid
17°C) 30.0 364 325 325 425 450 463 377 -17.0  20.0 -22.0 350 450 16.3 37.7 38.0 80.2
P(bar) 120.0 120.0 120.0 120.0 1.30 80.50 80.50 53.74 53.74 53.74 84.00 36.08 53.74 240.0 5374 53.74  450.00
MMsm’/d  90.15 8.31 36.76 5224 200 744  56.68 51.39 529 5.29 2.07 130 0.63 0.14 42.71  49.96  50.09
%Vapor  53.20  0.00 0.00 100 0.00 100 100 100 0.00 0.00 100 100 100 0.00 100 100 0.00
%CO:; 39.72  54.39 0.13 67.31 0.64 68.51 6852 69.57 5839 5839 4534 21.85 8350 9290 69.57 70.74 70.80
%CH4 14.59 6.91 0.00 2355 005 1912 2370 25.60 5.20 5.20 51.02 74.73 12.59 2.62 25.60 24.38 24.32
%C>Hs 1.36 276 0.00 234 009 315 243 239 285 2.85 218 206 252 1.74 2.39 2.40 2.40
%CsHs 0.75 4.81 0.00 1.62 046 289 169 129 555 5.55 0.59 025 1.04 1.67 1.29 1.32 1.32
%i-C4Hjp  0.13 1.97 0.00 041 037 080 041 021 232 2.32 0.06 0.0 0.10 0.29 0.21 0.22 0.22
%C4H o 0.29 6.04 0.00 1.08 1.64 225 1.06 044 7.07 7.07 0.09 0.0 0.14 0.57 0.44 0.46 0.46
%i-CsHy;;  0.09  3.25 0.00 047 188 091 042 0.09 3.60 3.60 0.01 0.00 0.01 0.09 0.09 0.09 0.09
%CsH 2 0.14  5.09 0.00 0.72 371 132 060 0.10 547 5.47 0.01 0.00 0.01 0.08 0.10 0.10 0.10
%CsH 14 0.15 3.67 0.00 0.53 580 051 032 002 328 3.28 0.00 0.00 0.00 0.01 0.02 0.02 0.02
%C7H s 0.21 241 0.00 0.37 881 0.09 016 0.00 165 1.65 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
%CsHs 023 212 0.00 0.33 10.10 0.02 0.10 0.00 1.03 1.03 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
%CoH 9 0.18 1.38 0.00 0.22 818 0.00 0.04 000 044 0.44 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
%CioH>; 016 097 0.00 0.15 735 000 002 000 020 0.20 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
%Ci1iH2 011 0.65 0.00 0.10 490 0.00 0.0l 0.00 0.08 0.08 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
%Ci2Hs  0.13 0.53 0.00 0.08 593 0.00 0.00 0.00 0.04 0.04 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
%Ci3Hs  0.09 0.35 0.00 0.06 396 0.00 0.00 0.00 0.02 0.02 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
%C1Hzo  0.12 0.28 0.00 0.04 521 0.00 0.00 0.00 001 0.01 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
%CisHz,  0.07 017 0.00 0.03 313 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00  0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
%CisH3s  0.05 0.11 0.00 0.02 208 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
%Ci7Hzs  0.07  0.09 0.00 0.01 325 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
%CisHzs  0.04 0.05 0.00 0.01 1.95 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
%CioHy  0.03 0.12 0.00 0.02 1.30 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
%Ca0+ 0.43 0.01 0.00 0.00 1921 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
%N> 0.15 0.03 0.00 025 000 012 025 027 002 0.02 0.71 1.09 0.07 0.01 0.27 0.25 0.25
ppm HS  29.65 81.91 0.00 51.57 421 8563 5508 51.61 8883 8883 2856 1257 5234 7094 51.61 5257 52.52
ppm H,O 18396 2584 18.93 2972 2666 9590 27651 27651 7.93 0.06 6.58 88.66 9590 98.41 9839

%H,0 40.70  1.84 99.87 0.297 0.267 2.765  2.765




Table 1. Conditions of Main Streams in the Gas Processing Plant

SS WDP/HCDPA SS CO; EOR
Stream  Feed Gas é;W égg Feed  G-SS L-SS  Final
7(°C) 46.28 37.73 -17.01 20.00  -22.00 -28.55 -61.24  80.20
P(bar) 80.50 53.74 53.74 5374  84.00 3658  36.58  450.00
MMsm’/d  56.68 51.39 529 529 2.07 1.30 0.77 50.09
%CO; 68.52 69.57 5839 5839 4534 2185 8518  70.80
%CH, 23.70 2560 520  5.20 51.02 7473 1081  24.32
%C>Hs 243 239 285 285 2.18 2.06 2.38 2.40
%C3Hs 1.69 129 555 555 0.59 0.25 1.16 1.32
%i-CiHyg 041 021 232 232 0.06 0.01 0.13 0.22
%CyHiw — 1.06 044  7.07 7.07 0.09 0.01 0.22 0.46
%i-CsH;;  0.42  0.09  3.60  3.60 0.01 0.00 0.03 0.09
%CsH;,  0.60  0.10 547 547 0.01 0.00 0.02 0.10
%CsHiy 032 0.02 328  3.28 0.00 0.00 0.00 0.02
%C:His  0.16  0.00 165 1.65 0.00 0.00 0.00 0.00
%CsHis  0.10  0.00 1.03 1.03 0.00 0.00 0.00 0.00
%CoH — 0.04  0.00 0.44 0.44 0.00 0.00 0.00 0.00
%CipH>»  0.02  0.00 0.20 0.20 0.00 0.00 0.00 0.00
%CiH>  0.01  0.00 0.08 0.08 0.00 0.00 0.00 0.00
%Cr2Hs — 0.00  0.00  0.04 0.04 0.00 0.00 0.00 0.00
%N 025 027 002 0.02 0.71 1.09 0.06 0.25
ppm H:S 5508 51.61 8883 8883 2856  12.57 5567  52.52
ppm HO 2666 9590 27651 27651  7.93 0.06 21.27  98.39

Table 2. SS-UOE Design Parameters and Results
Specified WDPA CO; Calculated WDPA CO;

Items HCDPA  Capture by SS-UOE HCDPA  Capture
No.of SS 12 1 Dr(m) 0.0662  0.03573
Di(m) 0.10 0.08 Lc(m) 0.0752  0.1573
Do(m) 0.12 0.09 Lp(m) 0.1486  0.6219
a(®) 12.67 15 L(m) 0.2238  0.7792
B(°) 2.66 2.5 L% (m) 0.1596  0.2560
Mgk 1.52 16 L (m) 0.0642  0.5232
%o 100 100 Pss(bar) 25.60 21.70
M9, 100 100 T3s(°C) -16.78 -61.10
Pr“(bar) 80.5 84.0 Mags 1.3114°  0.9651"™
TreedeC) 45 22 PPischaree pay)  53.74 36.58
MMsnm’/d 56.7 2.07 TPischarge o) 37.73 -28.55
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%C3 el 4.83% 0.75%  %Condensate  9.33%  37.10%
ppmHO0™ 2666 7.93 REC%CO; 7.95% 69.69%
%CO, 68.52%  45.34% %P Recovery  66.76%  43.55%

4 fter condensate withdrawal *Normal shock does not occur
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COMPARISON OF PROCESS ALTERNATIVES

The four alternatives RC+JT+SS, RC+TX+SS, NR+JT+SS and RC+JT+MP are compared in terms
of oil production, final water content (in EOR fluid), power demand and capital investment (FCI) in
Fig. 13. All comparisons remarked from now on are made upon the Base-Case (RC+JT+SS) results,
unless stated otherwise. Despite the lower FCI (-8.56%) and second lowest power demand (-11.92%)),
the NR+JT+SS alternative presents the lowest oil production — a relevant decrease of 18.16% — as
well as an increase in water content for injection (+172%). These results are related to the elimination
of the LTX condensate recycle. The addition of LLS separator to remove water from this stream
followed by pumping of LIQ to injection increases significantly the H>O ppm for EOR, raising the
risk of hydrate formation during injection in wells. Although the higher gas circulation rate between
PFDs A and D (+9.35% concerning the non-recycle case), and consequently the burden of equipment
dimensions and power demand for compression, the recycle of condensate also contributes as in
increment in oil production, which is the product of interest and main source of the hub revenue.
Therefore, the decreases in power demand and capital investment brought by the eradication of
condensate recycle are considered negligible in the face of lower oil production and higher H,O ppm.

On the other hand, the three recycle cases present almost no variation in these two aspects; the main
differences are noted in power demand and FCI. Despite the reduction in power demand promoted
by the use of TX (-21.18%), producing power and thus abating part of the plant requirements, the
RC+TX+SS case exhibits an increase in FCI (+3.53%). Fig. 13(d) shows that the investment in TX
is compensated by the reduction in compressors+drivers investment, however, there is an increase in
heat exchangers FCI, which explains the higher total FCI. In this alternative, heat exchangers are
added to heat the gas to a higher temperature in order to enhance power production in TX and then
recover heat duty as PHW/HW. These heat exchangers are large due to high gas flow rate and high
temperature (350°C), so the increase in FCI is significant.

Concerning the use of MP instead of SS to capture CO,, Fig. 13 shows that this case presents a slight
increase in power demand (+4.99%) and in FCI (+2.14%), mainly explained by the huge CO,
compressors for the low-pressure CO, permeate, with almost no variation in oil production and EOR
water content. Therefore, the SS application for CO; removal is considered a better alternative than
MP.

Fig. 14 depicts thermal utilities cycles for each case. In all cases the heat recovery in EEG and in the
process are enough to supply heat duty for the process, hence completely dismissing the need of
electric energy for heating. Therefore, the strategy of thermal utilities cycle is crucial to reduce energy
consumption in the hub for such enormous circulation rates.
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Figure 14. Water and Thermal Fluid Cycles: (a) RC+HJT+SS; (b) RC+TX+SS; (c) NR+JT+SS;
and (d) RC+JT+MP.

Finally, Fig. 15 depicts the cumulative cash flow of each alternative for a horizon of 20 years of
production (+ 3 years of construction). The Base-Case (with condensate recycle, JT and two SS units)
presents the higher cash flow during all years of operation, with a final NPV of 5234 million USD,
thus considered the best process alternative for this scenario. Despite the lowest FCI and second
lowest power demand seen in Fig. 13, the non-recycle case has the lowest cash flow in Fig. 15, with
final NPV of 4064 million USD, thus a decrease of 22.35% concerning the best case, explained by
the lowest oil production, and thus no revenue increment. Fig. 15 also implies that the lower power
demands in RC+TX+SS case and hence lower cost of utilities are not enough to compensate the
higher FCI, resulting in a lower cash flow and final NPV (5186 million USD) when compared to
RCHJTHSS alternative, i.e. the use of TX instead of JT is not justified. It is also clear in Fig. xxx that
the RC+JT+MP case presents lower cash flow and final NPV (5181 million USD) than the SS
alternative, explained mainly by higher cost of utilities as a result of higher power demand in Fig. 13.
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Figure 15. Cumulative Cash Flow Rate in a Horizon of 20 year of Operation for Each Process
Alternative.

CONCLUDING REMARKS

Four process alternatives for conditioning of CO2 ultra-rich NG in offshore hub with total
reinjection of gas were investigated. PFDs contemplate oil/gas/water separation, gas expansion,
dehydration, CO2 removal for FG production (%C02=20%) and compression for EOR. Gas plant
treats =56 MMSm?/d of NG with %C02=68% and dehydration in executed via SS and LTX
conjugation. Process alternatives differ in three ways: presence of recycle of condensate or not,
expansion by JT or TX, and CO2 capture by SS or MP. Cases are compared by means of simulation
results in HYSYS, power demands, and economic analysis via module costing technique. For
simulation of SS and MP, UOEs developed in previous works were used: SS-UOE and MP-UOE.
Results show that despite the higher gas circulation rate promoted by recycle of condensate, this
decision is positive, since the revenue return in terms of oil production is of great value, leading to
higher NPV, besides the lower water content in the EOR fluid, thus reducing the risk of hydrate
formation during injection. The replacement of JT by TX to benefit from power production in the
latter is not justified: although the lower power demand, FCI is higher due to expensive auxiliary heat
exchangers added to TX process, hence cash flow and NPV are lower. Regarding CO2 capture, the
proposed process for SS is better than MP. In spite of higher complexity in terms of number of
equipment, heat integration and use of refrigeration cycle, SS PFD has lower FCI and demands less
power when compared to MP PFD, both aspects explained by huge CO2 compressors for the low
pressure CO2 permeate produced by MP. Therefore, the best alternative for the studied scenario is
the Base-Case, that comprises recycle of condensate, expansion by JT valve, SS dehydration, CO2
removal for FG production via SS, and compression/pumping for EOR, with NPV of 5234 million
USD after 20 years of operation.
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v senndo com Femouh (2004}, v exporadones tmdicio-
naly de GLP o membios do Conselhie de CooperngBo &
Chinl e Crsll, Fomiracdons Arabees Lnicon, Arbria Sanclitn, Chaar,
Eahirein & Kuwask, Pordm, com o chamada Shale S el
vi, imignsificads a partir de 2012, 05 ELA passaram n gran-
de exporador de GLE, principalmense parn o Ameéncs Lating
Clon i, em 242 houve quedis scentunds nos pregosde O e
C, {eomp da GLIPY, chegando & menus de 600 L1554
At X014 boave uma leve recupersg o dos pregos. com osci-
Il entre B00 a 1250 LISSA (Faitogh, 2004),

A figrura Y mesir o produglo mendial de GLP por regilio com
projogio md 2019, Nota-se qoe ceguanio s revisle de crescimen -
ikt s s o o misdesta enire 7004 ¢ 01D, 5 dhos ELUA ¢
Camancdy crvmin o wma mindin de 26% an, olalizande |E2%
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Fattetily (20041 afirma gue o8 comaumsiones mslilicos an-
MR fuss imporegies de GLP svericee, comn fofms
wdlmlﬁmﬂb«mﬁ-at muérinprim. Em funga
o poen exporiagio de GLE o
mnnd.rupnm.pu.hl’. amesican par ¢ Japdo, caiu pare
provims de S0 LSS em 2005, uma redugho de 44% e re-
Ingho n 2012 O aukwr cita que hverd uma grede expansio

e capacidide nos terminais & oxporiagio des EUA em 21H S,
Al Esies, g eonclasdo @ amplisghs do cinsl do Paned et
froxima, o poderd baniear ainda mais o GLP dos ELLA, torman-
o dimla ik competitivo o mencade orenial ¢ lirmando o
ks comi o masr expintador mundinl de GLF,

Ll mercad chiave perm @ exponigdio de LI & 4 indivara pe-

4 Utineeat e iovestia posde e proets e prskaio de
pupﬂua.plﬂlrﬂ:l‘. (PIH) Proeios e andnenin prciendem
ﬂnwnqumkpmw&mmmm
o 0] mopa. Por, n supmcinds gueda no prego do petndlen € a
redhio dn fsa de crescimenin da ecomomia chines tamiim im-
mnmﬁmlhimlﬁhq-!-km
dins prcietcs. e el (o <o mini
mjunmbmmmﬂ!ﬂmﬁ-
it el que & preshuco de GLIMIC, @ ©) des EUA posde ser
o e 13 b 2009, camcho i 53,5 mipi, & pesar disio, o8 g
S cotimiario cresonchs ¢ precnardo sir mhiios simvds e
th.mmlwmmﬂf
amerieain. Teddala, com o estre vment i joneh de arhimgem
QMHWHNM ﬂwﬂm“:mmm
afemdn,
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Dbtiveran-se infirmages sobng GNL (37111100 T, em
o Liquefietio c27E 121003 Cutros € L i fieitos (1711 296,
€, Liguefeios (37111300} ¢ GLP 2T11918), Com os dados
olstiddus fomm clatwrsdos o grafieos das Figs. 10e 11, referen-
ey impertagles de GNL, C, C e GLF pelo Brasl]. Dividinde
unmp{lmhﬂwmuwﬂlﬂew

s produtns fmpomadis entre 200 | £ 2013 digum 12). A mesma
mezindologin fol aplicada aos dados de exponagio exmidos do
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Comparande-se ox seis grithioos sota-se que:

i 0 velume de imporiagia de GML. C,, e GLP & muita
thainr que o de exportagho. crionda defici nn batanga co-
murcial brasiteira, como mosien a Ngsr 16

A e e Gt tarTiETT: T BT s,
serndk comea de | 500 vers s em o e g de GLIY

HiPregea de exporinglio de GiNL, C, C, ¢ GLEP foram 20% 8
TP smmseres qoe 05 de mponaglo.

. Em 2014 o déficih eotad com GML, €, ©, & GLP chegos
0 4385 MMLISE, mm diminuiu para 2.3 14 MMUSS em
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005 ¢m Meagho ds dn queds nos nespoctives pre-
pus T3 GNL, 48% T 57% ) o no volums epertado
116, Pl ho domoostra o risee o que o Reusil exil expos-
b, o b i impartachin v proskasos,
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Clsiivermnse Infimmagies sobne: GNL (SH 270000, ©)
(5H 371102, O 45H 27101 3pe Chnms Caases Liguedenoa (5H
21119, onde estd incluido o GLP, Com base nos dados for-
mecidos pelo Badar Comercial pare o iritniv 20112013 a mivel
maanifisl ¢ wilizambo-se 2 mewdologs popos peln portal. foi
monindn & matnie de idontific; e de opormndades comoriain
mat figurm 17, ne el o posiconamonio hos quadsnies | 0¥ @
Tt vom bész nos crilivios o Radar Contercial (20163 Produ-
o o puaadrae |, coim alio Potemclal bmportador o ser Eaglo-
radi {FIE ¢ nlo Deserpuanksn Exporticar Bonde o (DER), <o
b eporunidades maks b A perioradads docal miso-
o a1 O qusdnete 9, que configien ogghes de minima
Imsierea, Deweth eiTar nd mairlz apenss pridutos. com mercado
emdvel o dindmico. Prodinos em decling, como GLP, nlo de-
ven ey considerslon, Peetn, GLE il iscluido spemas como
lbssiragio, [esacmm-se quosne grandes imporiadones {aho FIE)
de GML C e CALF, sendu eles: Jopdo, Condin, bafin ¢ Chim,
em ordem decrescame de importinci {iguras 182 (95, O PIE &
obtido peta midia dos. valores. intnh mporiados snusimeste do
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Anulisanchesar o graficos o o maris de oporsnidades pode-se
conistale qui o PIE modinl do GLP (RB00 MMUSS) & mufn
it g onk e © 4 T2HK MVAISE) e O, (22000 MMLSE)L que
oo v B e que o ke CNEL | 144 500 MILISE)
Fordm, sodis apresestam PIE combderadon shos, sspundo oi-
nikos do Rader Cosnercial, embom eoe ndigee que o mercado
el de CHLP e em dechinks e guie i DER do sl & miba
redarido. Assim, o CalPem 51 niio deve ser visin oo L opar:
michide. O PIEs de GRL, O ¢ €, s50 conviderados nhou, ienda
o Beasil DEB miédio pam C, e GRL & DEB baixo parm C_ lsso
madica e a priovidade deve serdafba C eC

7. Conclusies

Cam a exportigpio da prodeglo & GN no polo Pré-sal di
Eracls de Santes surgem oponunidates do reduile do Jilcit
oy i e G & dbe en plorag o dios dos e ©, €
GiLI, o que contriiria jurs o deserohondo dessas cadeig:
produtivis ¢ dn ccomomin beisilelra comn wm indo, Form
mnemlupmh:lmhmﬂnmh
sl Comm cary e seus
cusin de unidades de processamenio de GN,

Evidenciaram-se & complexidade ¢ o dinamismo do mer-
ln‘hlh'ﬁ'NLE €, ¢ GLE O balmgo ewire oferin ¢ de-
nmﬁmlukmnmmuhﬂ:hmﬂﬂn
cando-se: prego do | leo (contratas i i, q

capavidade o infrimiters de produglo @ Saribuigio; eres-
gtmumo scondmic - que impEeta nas previshes de demanda
o mereackn conuimiidores (principal setor gnengé
& peirogquimion) -2 verisglies cambials, soves entemmes, den-
Erit cuafrin, 1oF fudhs s, prever O componmnenin do seroada
e GMEL, C, O g GLP & s el sdo inivisl, que depen-
de e mndllse rermiimics susillads por modeles mseminicm
complexos ¢ bases de dados imsernacionais,

A amalise dos dados fmecidos pelo Alice Web e relaifnos -
temaciomis ndicn que o mercado de G ¢ msio maior fem v
lame & valones, a nivel scional ¢ intersciosl) qee ode GLE
e T, e o8 mainmes consmidones desses. prockios perienoos i
regitin Asiz-Pacificn, com destageo pam o Japio, Condis o Chim.

0 Hadar Comercial mdicn que o priondade deve ser dada
a prajesos de C, ¢ O, J& prajetos de CLP pdo serfam oportu-
s pr o Flrasil,

Cim hatar na i lise cotnercial, investiv em LT Ls e UTLa
poddic ser mas inierewsante do que e LIPGN, ULGNE dio
plantas cams ¢ comglenng, mas v sos proden, GNL lem FIE
137% malor qug ©, © ¢ GLP somadios e sodo o mundo, ©
Brasil vem se s mals degeend de importsgies de
GML., ﬁmmmmumkmﬂ&n
€, TTHES O T de G prod podderia reduzir
1 meoessidade de importagio de GML., pela matar nferis de
Ganu:ﬁ:ldn.dhdrmmnhdedeaphtm

dos produbos liguidis, il C,eC,
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EPILOGO

Aqui nao é o desfecho,

nem mesmo o comeco do desfecho.
Mas aqui é o fim deste comeco.

Sinto que ainda muito mais esta por vir,
pelo que a capacidade humana abracgar
e, sobretudo,

o que a Inspiragao Divina indicar.



