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Resumo

Na industria petroquimica, fornos para craqueamento térmico sio utilizados
para processar hidrocarbonetos leves, como nafta, etano, propano e GLP, a fim de
obter-se olefinas, como eteno e propeno. Fornos de craqueamento de etano sdo de
fundamental importancia para melhorar os rendimentos globais de uma planta de
producdo de olefinas. Neste contexto, um modelo matematico de um forno industrial
de craqueamento de etano foi desenvolvido utilizando o simulador de processos
EMSO para previsdao do tempo de campanha. No modelo proposto, um reator de
fluxo pistonado multi-sec¢do foi acoplado com um modelo cinético das reacdes de
craqueameto e coqueamento a partir de dados da literatura. Em paralelo, a camara de
radiacdo do forno foi modelada em fluidodindmica computacional, através do uso do
software Ansys-CFX. Os resultados das simulacdes no EMSO e no Ansys-CFX
apresentaram boa concordancia com os dados de literatura e dados industriais. Entre
os principais beneficios dos modelos desenvolvidos para aplicacdo industrial
ressaltam-se: i. a possibilidade de avaliar o impacto de contaminantes na corrente de
etano que alimenta o forno e prever se ocorrerd uma reducio do tempo de campanha;
ii. viabilizar uma otimizacdo dos fornos de etano, buscando opera-los em condi¢des
otimizadas de tempo de campanha reduzindo o risco de descoques simultaneos; iii.
confirmar se reducdes de tempo de campanha observados s@o em funcdo das
condi¢des de processo ou se existe algum outro fator que esteja causando desvios em
relacdo as previsdes da simulag¢des, iv. avaliar possiveis problemas de ma

distribuicao de calor na camara de radiagao.

Palavras-chave: 1. Craqueamento térmico. 2. Simulacio de processos. 3. Etano
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Abstract

In petrochemical industries, steam cracking furnaces are used to process light
hydrocarbons like naphta, ethane, propane and LPG in order to obtain olefins, like
ethylene and propylene. Ethane steam cracking furnaces are of fundamental
importance to improve the overall yields of an olefins production plant. In this
context, a model for an industrial steam cracking furnace was developed using the
equation-oriented dynamic simulator EMSO. In the proposed model, a multi-section
plug flow reactor was coupled with cracking and coking kinetics from literature.
Additionally, the radiation chamber was studied by computational fluid dynamics,
using Ansys-CFX. The results performed are in good agreement with published and
industrial design data. Among the main benefits of the models developed for
industrial application, following stand out: i. the possibility to evaluate the impact of
contaminants in ethane feed to the furnace and predict some run length reduction; ii.
allow an optimization of ethane furnaces, seeking to operate them in optimal
conditions of run length reducing the risk of simultaneous decokes; iii. confirm that
observed run length reductions are depending on the process conditions, or if there is
some other factor that is causing deviations from the simulation predictions, iv.

evaluate possible problems due to poor heat distribution in the radiation chamber.

Keywords: 1. Steam cracking. 2. Process simulation. 3. Ethane
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Capitulo 1

Introducao

Fornos de craqueamento térmico s@o tradicionalmente utilizados em industrias
petroquimicas para processar os hidrocarbonetos que vao desde o etano até o gasdleo, de
modo a obter-se olefinas, tais como eteno e propeno, € também compostos aromaticos
(TOWFIGHI et al., 2002). O processo de craqueamento térmico envolve o aquecimento do
hidrocarboneto na presenca de vapor de 4gua em um reator tubular, onde o calor ¢é transferido

do forno para as serpentinas por radia¢do proveniente da queima de um gas combustivel.

O craqueamento do etano em mistura com vapor de dgua produz principalmente eteno
e este processo tem como subproduto o coque. Este coque ¢ depositado continuamente em
camadas no interior das serpentinas e as suas principais conseqiiéncias sdo: (i) aumento da
resisténcia a transferéncia de calor da superficie da serpentina, o que requer um aumento no
consumo de gas combustivel para manter as condi¢cdes adequadas para o craqueamento; (ii)
aumento da perda de carga, o que resulta em um rendimento mais baixo em eteno. Com o
passar do tempo o processo de craqueamento deve ser cessado em fungdo do reator atingir o
limite de perda de carga ou temperatura de parede do metal. Neste momento, um
procedimento chamado de descoqueamento (queima controlada do coque na presenga de ar e
vapor d’dgua) deve ser conduzido com a finalidade de restaurar as condi¢des de reator limpo
(CAI et al., 2002). Chama-se de tempo de campanha no presente trabalho, o tempo total de

craqueamento compreendido no intervalo entre dois descoques.



2 1. INTRODUCAO

O procedimento de descoque ¢ indesejavel, uma vez que ocorre uma reducdo
temporaria da produgdo de eteno, elevacdo dos custos operacionais € de manutengdo e
reduc¢do da vida util das serpentinas da radiacdo devido aos constantes ciclos térmicos (CAI et
al., 2002). A modelagem de processos de craqueamento térmico tem sido extensivamente
discutida na literatura (SUNDARAM e FROMENT, 1977; PLEHIERS et al., 1990;
HEYNDERICKX ¢ FROMENT, 1998 e SABBE et al., 2011). O estudo dos mecanismos de
formacdo de coque e a sua cinética também tém sido explorados em detalhes (REYNIERS ef
al., 1994; CAl et al., 2002; TOWFIGHI ef al., 2002). Alguns estudos sdo focados na analise
do processo de transferéncia de calor por radiagio (DETEMMERMAN e FROMENT, 1998;
STEFANIDIS et al., 2006).

No presente trabalho, um modelo matematico de um forno de craqueamento térmico
de etano para aplicagdo industrial foi desenvolvido utilizando o simulador dindamico EMSO
(SOARES e SECCHI, 2003). No modelo proposto, um reator de fluxo pistonado multi-
sec¢do ¢ acoplado a um modelo cinético de craqueamento e de formagdo de coque usando
dados da literatura e de projeto de um forno industrial. A validagdo do modelo matematico foi
realizada fazendo o uso de dados de processo do forno industrial e foi dividida em duas
etapas: a primeira considerou que ndo existe formagdo de coque durante o processo de

craqueamento, a segunda etapa incluiu o modelo cinético de formacgao de coque.



1. INTRODUCAO
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Capitulo 2

Revisao Bibliografica

Para compreender o problema e construir o modelo matematico de um forno de

craqueamento térmico de etano € necessario:

a) entender o processo de formagdo de coque durante o processo de craqueamento de
hidrocarboneto, as particularidades da formagdo de coque oriundo do craqueamento
térmico do etano assim como a a¢do de inibidores de formacdo de coque de forma a

realizar a correta formulag@o da taxa de coqueamento;

b) definir o modelo cinético a ser aplicado, ou seja, quais as reagdes de craqueamento e

de formacdo de coque que fardo parte do modelo para o forno de etano;

c) estudar as possiveis abordagens para construcdo do modelo matematico do reator e da

camara de radiagao;

d) conhecer as geometrias dos reatores utilizados para o craqueamento térmico do etano.



2. REVISAO BIBLIOGRAFICA 5

2.1 Coqueamento

A literatura reporta basicamente trés mecanismos de formagdo de camadas de coque
que se depositam ao longo das serpentinas da radiacdo e também nos trocadores de calor para
resfriamento do gas craqueado (TLE’s, SLE’s, PQE, SQEs): catalitico, pirolitico e por

condensacao.

O coque catalitico ¢ formado através de um mecanismo de catélise heterogénea entre o
niquel presente nas serpentinas comerciais € as moléculas de hidrocarbonetos que estdo
passando através das serpentinas e sofrendo o craqueamento térmico. O coque catalitico se
forma durante as primeiras horas de operagdo do forno (quer seja na partida inicial ou apos
um procedimento de descoque). Segundo Reyniers ef al. (1994), as espécies da fase gas
formam um complexo metal-hidrocarboneto por quimisor¢do junto aos cristalitos de niquel
nas paredes internas do tubo (lado processo). Este complexo se decompde e gera material
carbonaceo na superficie do metal que vai se depositando e difundindo-se nos graos da
superficie metalica. Filamentos carbondceos de estrutura porosa, contendo em sua
extremidade o metal, vao crescendo nestas regides e a medida que as superficies expostas com
niquel vao sendo encobertas pela camada de coque que estd se formando a taxa de formagao

do coque catalitico vai diminuindo. Uma representag¢@o simplificada ¢ apresentada na Figura

2.1.

CxH
¥ Filamento c
de
carbono

Superficie metalica

AN ANAN

C
C

Depdsitos de carbang

Figura 2.1: Formagao dos filamentos de coque catalitico (REYNIERS, et al., 1994.)
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O coque pirolitico, também conhecido por coque radicalar, se forma a partir de
radicais livres presentes no meio durante o processo de craqueamento térmico através de um
mecanismo nao-catalitico heterogéneo (CAIl et al., 2002). As espécies radicalares mais ativas
sdo hidrogénio, metilas e etilas e este mecanismo ¢ o mais importante quando se avalia o
craqueamento térmico do etano. O coque pirolitico, por sua vez, possui uma estrutura grafitica
e vai se aderindo aos filamentos de coque catalitico. Esta estrutura grafitica se forma a partir
da degrada¢do dos hidrocarbonetos em estruturas aromadticas por condensagdo e

desidrogenac¢do, conforme mostra a Figura 2.2 (REYNIERS ef al. ,1994).

oD -~ — b

PR
— o, -
l

5 ©©©l ——5 ©©©©

Figura 2.2: Crescimento da camada de coque (REYNIERS et al.,1994).

A condensagdo de goticulas de hidrocarbonetos mais pesados formados ao longo do
craqueamento térmico também contribui para a formag¢ao de camada de coque principalmente
nas saidas dos resfriadores do gas craqueado (CAL et al., 2002; TOWFIGHI, et al., 2002;
REYNIERS, et al.,1994). Estas goticulas, ao se condensar vao se desidrogenando ao longo do
tempo formando uma camada de coque. Para o craqueamento térmico do etano, tal
mecanismo ndo ¢ relevante. Segundo Reyniers et al. (1994), é importante somente no

craqueamento térmico de matérias-primas liquidas pesadas, tais como gasoleo obtido por
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processo de destilagdo atmosférico ou a vacuo e também quando as temperaturas excedem

900°C.

No trabalho de Reyniers et al. (1994) a formulacdo da taxa de coqueamento se baseou
no mecanismo principal da formacdo de coque, ndo-catalitico heterogéneo. O niimero de
reacdes de formagdo de coque estd diretamente relacionado ao nimero de precursores de

coque.

Para as rea¢des de formagdo de coque pirolitico, existem dados de taxas de formacao
apresentados por Tesner (1984) e utilizados em diversos trabalhos tais como: Cai et al.,

(2002); Glasier e Pacey, (2001).

2.1.1 Particularidades da formagcdao de coque no craqueamento

térmico de etano

Sob condic¢des operacionais idénticas, o craqueamento de etano tem um rendimento de
coque maior quando comparado a propano e butano. De acordo com diferentes estudos (CAI
et al., 2002; TOWFIGHI, et al., 2002; REYNIERS, et al.,1994) isto esta ligado aos tipos de
radicais produzidos pelas diferentes matérias-primas de craqueamento térmico. No
craqueamento do etano, os radicais hidrogénio, metila, vinila e etila sdo importantes pela sua

atividade radicalar e tamanho (REYNIERS, ez al. ,1994).

No trabalho desenvolvido por Cai ef al. (2002), as amostras de coque extraidas de
fornos industriais mostraram que para o forno de etano a formacdo de coque ao longo do
equipamento parece ser, em grande parte, de natureza catalitica e radicalar (pirolitico). A
formagdo de coque catalitico € o precedente para o crescimento de uma camada de coque nas
paredes das serpentinas. Conseqiientemente, o crescimento dos filamentos carbonéceos atua
como ancora para a deposi¢do das particulas de coque pirolitico formadas na fase gas além de
promover uma maior formac¢do de coque pirolitico através de uma rota de formagdo solido-
gas. Como resultado, os depositos filamentosos podem crescer na dire¢do radial e

eventualmente perder a caracteristica de coque catalitico, tornando-se uma camada
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empacotada. Outra observag@o do trabalho ¢ que, nas amostras analisadas, ndo ha indicio de
formag@o de coque por condensacdo. Isto estd relacionado ao etano, ou seja, a natureza do
hidrocarboneto. Portanto, ndo houve uma producdo de liquidos de quantidade significativa

que levasse a um coqueamento por condensagao.

2.1.2 Reducao do coqueamento pela adicao de inibidores

Towfighi et al. (2002) comentam que em industrias de craqueamento térmico de
hidrocarbonetos, componentes de enxofre sdo adicionados a carga de alimentag¢do dos fornos
com o objetivo de reduzir a formag@o de CO (mondxido de carbono) e com frequéncia isto ¢
interpretado como uma reducgdo na taxa de formagao de coque. A adicdo de enxofre a carga
dos fornos reduz a taxa de coqueamento por duas maneiras. Primeiramente o enxofre reage
com a superficie do metal formando sulfetos metalicos, levando a uma passivagao das paredes
dos reatores. O mesmo também participa em reacdes homogéneas de radicais livres da fase

gas.

A reagdo de formagdo dos sulfetos metalicos pode ser expressa, conforme Towfighi et
al. (2002), como sendo:

S* + metal = sulfeto metalico

Dhuyvetter et al. (2001) desenvolveram um estudo da influéncia da adi¢do de dimetil
dissulfeto utilizando uma unidade piloto de craqueamento térmico de nafta acoplado a um
TLE. Existem trés técnicas diferentes para a adicdo de compostos de enxofre: pressulfetacio,
adi¢do continua e presulfetacdo seguida de adicdo continua. Contudo, informagdes sobre a

influéncia do enxofre na formag¢ao do coque em unidades industriais sdo escassas.

Em contraponto ao trabalho de Towfighi ef al. (2002), Dhuyvetter et al. (2001)
obtiveram como resultados, a partir do estudo em escala piloto, que a adi¢do de enxofre
durante o craqueamento térmico da nafta controla muito bem a produgdo de CO. Contudo,
ndo perceberam relagdo direta entre a quantidade de CO produzida e a quantidade de coque

formada. Com isto, o monitoramento da concentragdo de CO no efluente do forno ndo ¢ um
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indicador confiavel para a deposi¢do de coque. Apesar de a pressulfetacdo reduzir a produgdo
de CO comparada com um pretratamento oxidante, uma continua adi¢do de DMDS (dimetil

dissulfeto) € necessaria para obter-se uma producao baixa e estavel de CO.

Ainda, Dhuyvetter er al. (2001) afirmam que a influéncia da adi¢do de enxofre na
formacdo do coque nas serpentinas pode diferir fortemente da influéncia da formacdo de
coque nos TLEs. Tanto nas serpentinas quanto nos TLEs, a influéncia observada na adicdo de

enxofre € complexa e depende fortemente da técnica utilizada.

2.2 Cinética das reacoes de craqueamento térmico do

etano

Sundaram e Froment (1977) comentam que para o projeto das serpentinas de
craqueamento uma equagdo cinética global que considere apenas a taxa de desaparecimento
da matéria-prima em geral ndo ¢ suficiente, uma vez que a distribuicdo de rendimentos ¢ um
aspecto importante para o projeto. Para tanto, é necessario um conjunto de equagdes de
cinética aplicada para um conjunto de reacdes que ira resultar nos produtos de interesse. Para
realizar simula¢des e projetos, modelos cinéticos simplificados sdo adotados para facilitar os
calculos matematicos evitando a integracdo de um conjunto de equacdes diferenciais
associadas as reagdes via radicais livres. Sundaram e Froment (1977) aplicam uma abordagem
sistemdtica para a modelagem cinética do craqueamento de hidrocarbonetos. Postulando
alguns mecanismos moleculares esquematicos, levando em conta sempre que possivel o
mecanismo radicalar real, os pardmetros sdo estimados através de regressdo linear e validados
por testes estatisticos. Os autores salientam que esta estratégia ¢ andloga aquela utilizada em
um trabalho de modelagem de reagdes cataliticas heterogéneas desenvolvido discutido por
Froment, (1975). No caso do craqueamento de etano, os principais produtos sdo eteno,
hidrogénio e metano. Pequenas quantidades de propano, propeno, acetileno e butadieno
também sdo encontradas. Reagdes de iniciacdo, propagacdo e terminagdo via radicais livres
estdo envolvidas no processo de craqueamento e foram utilizadas como guia para a constru¢do

do modelo cinético:
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k

C,Hs + H° > C,H° + H, 2.1)
ko

C,Hs® = C,H, + H° (2.2)

A adi¢do destas duas reagdes radicalares (2.1) e (2.2) resulta na forma molecular

equivalente:

C,Hy » C,H, + H, (2.3)

As equagdes cinéticas correspondentes sao:

d(Hp) _

G2 = I (CHo(H) 24)
L = I (CHs°) 2.5)

Quando a condi¢do pseudo-estaciondria ¢ atingida:
k1(CoHe)(H®) = k3(CoH5®) (2.6)
A eliminagdo de (C,Hs°) entre (2.5) e (2.6) resulta em:

L) = e} (C,Ho) (HO) 2.7)

Este conjunto de suposi¢des indicam que as taxas de formacgdo do H, e do C, H,
obedecem a uma reacdo de primeira ordem com respeito ao C,Hg, 0 que estd de acordo com

observagodes experimentais (SUNDARAM e FROMENT, 1977).
A seguinte reacgdo radicalar também acontece:

C,H, + H° > C, Hg° (2.8)
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resultando na adicdo de um passo reversivel a reacdo molecular (2.3). A reagdo (2.3)
representa 90% da taxa total de reacdo e por isto ¢ comum a todos os modelos desenvolvidos.
Para reag¢des secundarias, modelos cinéticos considerando apenas rea¢des moleculares (e nao

radicalares) tém sido utilizados, por exemplo:

Onde os coeficientes b; e b, sdo escolhidos para satisfazer o balango de massa para o
carbono e o hidrogénio. Contudo, esta aproximagdo esta limitada a uma estreita faixa de
condigdes operacionais, mas € preferida por demonstrar a verdadeira natureza das reacdes de
maneira mais fidedigna. As seguintes reagdes foram propostas para levar em conta a produgdo

de acetileno:

C,H, > C, H, + H, (2.9)

C3Hg — C, H, + CH, (2.10)

Dos calculos termodinamicos baseados nas tabelas de propriedades termodindmicas de
hidrocarbonetos de Rossini (1953) para as energias livres de formagdo, resulta que a reacdo
(2.9) ndo ¢ possivel nas condi¢des normais de craqueamento e por isto somente (2.10) ¢

mantida (SUNDARAM e FROMENT, 1977).

Para levar em conta a formagdo de propeno, Pacey e Purnell (1972) propuseram a

seguinte reacdo radicalar para temperaturas acima de 640°C:

C,Hs° + CyH, — CsHg + CH° 2.11)

A reag¢do molecular equivalente foi escrita:

C,Hs + C,H, — C3 Hg + CH, (2.12)
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Propeno pode resultar da decomposicio de propano de acordo com a seguinte reacao:

CsHg — C3 H + H, (2.13)

E a formacgdo do propano ¢ dada por:

2C,Hg = C3 Hg + CH, (2.14)

Contudo é bem conhecido do craqueamento do propano que a reacio

CsHg - C, H, + CH, (2.15)

¢ igualmente importante.

As seguintes reacdes também foram incluidas em um dos modelos por Sundaram e

Froment (1977) para levar em consideragdo a formagao de metano:
2C,Hg - C, Hy + 2CH, (2.16)
Finalmente, a formacdo de butadieno foi atribuida a decomposi¢do do radical C, H,°.
O ultimo origina-se de:
C,H, + C,H;° - C, H,° (2.17)
E entdo a formacdo de butadieno € escrita como:
C,H, + C,H, - C4 Hg (2.18)
Com as consideragdes acima, Sundaram e Froment (1977) construiram trés modelos

cinéticos que estdo apresentados abaixo, onde os modelos II e III diferem de I por ndo

incluirem as rea¢des de decomposi¢do do propano.
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Modelo I
kg

i.  CyHs & CyH,+ H,
k

i. 2C,Hs = C3Hg+ CH,
k

i. C3Hg — C3Hg+ H,
k

iv.  C3Hg — C,H,+ CH,
k

v. C3Hs & C,H,+ CH,

k
vi. CyH, + C,H,— C,H,

Modelo 11

kg

i.  CyHs & CyH,+ H,
k

i. 2C,Hy — C3Hg+ CH,
k

i. C3Hg o C,H,+ CH,

k

iv.  CH, + C,Hy,— C4Hq
k

V. 2C,Hg = C,H,+ 2CH,

k
vi.  CyHs + C,H,— C3Hg+ CH,

Modelo II1

i CyHy S CyH, + H,

i 20,Hy 3 CyHg + CH,
i, CiHy S C,H,+ CH,
. CoHy + CyHy s CyH,

k
V. CyHg + C,H,— C3Hg+ CH,

Sundaram e Froment (1977) ainda mencionam que os dados experimentais foram
reduzidos a isotermalidade através do conceito de volume equivalente do reator. O volume
equivalente do reator ¢ o volume que leva, em uma determinada referéncia de temperatura e
pressdo, a mesma conversdo que o reator verdadeiro, com o seu perfil de temperatura e

pressao.
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A equagdo da continuidade para os componentes foram escritas como sendo:

dF;
dV]e = —R] = — Zi Si]'rj (219)

Onde s;; representa o coeficiente estequiométrico para o j-€simo componente na i-

¢sima reagao.

Os parametros foram estimados pela regressdo ndo linear através da aplicagdo do
algoritmo de Marquardt. A natureza do problema multi-varidvel foi levada em considerag¢do
minimizando a soma ponderada dos quadrados dos residuos sobre as vazdes molares F; das

reagdes dos componentes na saida do reator:
$SQ = X;jw; LI (F — F)% (2.20)
Onde wj; € o fator de peso.

O modelo I foi rejeitado, uma vez que varios pardmetros apresentaram valores
negativos. O modelo II foi rejeitado, mesmo tendo apresentado valores positivos para os
parametros, porque kg se mostrou independente da temperatura e k, ndo foi significante, com

95% de nivel de confianca, (SUNDARAM e FROMENT, 1977).

Foi encontrado que no modelo III todos os parametros sdo positivos nos 95% de

intervalo de confianca e com dependéncia na temperatura.

2.3 Modelagem do reator para craqueamento térmico

Segundo Froment (1981), para gerar uma distribuicdo de produtos oriundos do
craqueamento térmico de hidrocarbonetos, um sistema de equacdes de conservagdo e um
modelo cinético detalhado sdo necessarios. Além disto, variacdes na pressiao e temperatura
devem ser levadas em conta através de um balango de energia e uma equacdo para a perda de

carga (queda de pressdo).
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O reator assumido ¢ do tipo plug flow. A difusdo radial ¢ desconsiderada, segundo
Froment (1981), devido a alta velocidade e a relagdo comprimento do tubo para o didmetro,
que ¢ da ordem de 600-800. Desta forma, o modelo do reator (internos das serpentinas) ¢

unidimensional (1-D), com variaveis dependentes apenas na dire¢do axial z.

O balango de energia na aplicagdo unidimensional prediz somente a temperatura média

em uma dada secdo transversal e ndo fornece informacdes sobre o perfil radial de temperatura.

Froment (1981) ainda comenta que para a avaliacdo da formac¢do de coque durante a
operag¢do do forno, uma equagdo da taxa de coqueamento deve ser utilizada. Em um estudo
publicado por Sundaram et al. (1981), ao simular um forno em determinada condi¢do
operacional, a maxima temperatura de parede do tubo considerada (1030°C) ¢ atingida em 33
dias, e o autor ressalta que o valor que estd de acordo com as observagdes de plantas

industriais.

Van Geem et al. (2004) compararam os modelos de reator uni e bidimensionais para
os rendimentos dos produtos do craqueamento térmico do etano. Um reator bidimensional
considera que as varidveis (7, Ci, u;) dependem de duas coordenadas (radial e axial). Neste
modelo, um balanco de massa para um componente j em um anel de altura dz, raio interno r, e
raio externo » + dr fornece as equagdes de continuidade para este componente j na mistura

gasosa do processo:

2 (0,G) + 12 (ru, ;) ———(r €p Py aarz ) e VT = 0 2.21)

De maneira analoga, um balango de energia resulta na equagio :

9 19 _ 10 (tMm€ROT) 10 9 CJ
aZ(uZH)+ Tar(rurH) r6r< e ar) - (erH €y M,, )—0 (2.22)

A equacdo (2.22) considera o transporte de calor e as reagdes simultaneamente,
levando a uma boa estimativa da temperatura de parede. O ultimo termo da equagdo

corresponde ao chamado fluxo de energia interdifusional. A origem deste termo ¢ a difusao
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das espécies quimicas. Introduzindo de maneira explicita a entalpia de reacdo na equagdo

(2.22), resulta na equagdo (2.23):

aT d 1,0T My,
usz 9z + [uGC —€p Pg Yk ij Eg] ar Zk(_AHk) Erk (2.23)
dpe _ 2f 3 du
- d—Zt =a, (d_t + n—rb) pgu® + AcPgU— (2.24)

Os gradientes de pressdo radial sdo negligenciados e por isto, a equacdo (2.24) ¢

mantida.

Van Geem et al. (2004) reforcam que no sistema de equagdes apresentado acima,
nenhum termo relacionado a camada de coque foi adicionado, uma vez que os calculos sdo

realizados a partir da taxa de formacdo inicial de coque.
Para o componente de velocidade axial u,, o perfil de von Karman ¢ utilizado. Trés
zonas sdo consideradas ao longo de todo o comprimento de tubo: uma zona laminar, uma

zona turbulenta e uma zona de transigao.

Van Geem et al. (2004) mostram que em cada zona, a velocidade axial é calculada

utilizando uma expressao diferente.

Na zona laminar:

Uy _ i
Pt (2.25)
com
v
U, _jw €€, =— (2.26)
Pg Us

Na zona de transigao:

%z = _3,05+ 5In (f) (2.27)

Usx
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Na zona turbulenta:

Uz

€
% =55 +25In (5) (2.28)

Depois de calcular o perfil de velocidade axial através das equagdes (2.25), (2.27) e

(2.28), o componente radial da velocidade u, pode ser deduzido do balango de massa global.

%(ung) + %%(rurpg) =0 (2.29)

Van Geem et al. (2004) ainda destacam que a condutividade e a difusividade
turbulenta s3o calculadas baseadas na correlacio de Reichardt, corrigida por Cebeci
(SUNDARAM, 1977). Os parametros foram ajustados por Sundaram e Froment (1979) . Nas
equacdes (2.30) e (2.31) as expressdes para a conducdo turbulenta €y e a difusividade

turbulenta €, sdo dadas por:

—a Pr/b

€y = [l + c3ReTPre2(1 4+ 2x3)(1 —x>)(1—e®)(1—e ) (2.30)

—a Pr/b

€p = Dip[1 + c3Re1Sc?(1+ 2x2)(1—x?H)(1—eM)(1—e ) (2.31)

Onde x representa o raio normalizado, ¢; = 0,828664, ¢, = 0,944067, cs= 0,020530, ¢

as seguintes expressdes determinam a e b:

a=(1-x)CVL (2.32)

b = 34.96 + 28.791og(Pr) + 33.95log*(Pr) + 6.33log®*(Pr) — 1.186log*(Pr) (2.33)

O fator de friccdo de Fanning ¢ obtido da equacdo de Prandtl:

1
VF = roatieTios (2.34)
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Na zona laminar proxima da parede do reator, a conducdo ¢ igual a condugdo

molecular, 4,, e a difusividade ¢ igual ao coeficiente de difusdo molecular, D,;,.

As condicdes de fronteira para o problema em 2-D sao:

- no centro do tubo r=0

- na parede interna do reator (r = R)

0 C] TC]
€Ep Pg——=—=
D Pg gy pg M;
- na entrada (z=0)
T=T, C; = Cjo P="Do

O perfil de calor axial é imposto na parede interna (r=R)

’_a (2.35)

ar €Hy

2.4 Modelagem da camara de radiagao do forno

Chufu et al. (2010) apresentam um modelo matemdtico contendo equacdes de
transferéncia de massa, momento ¢ calor combinadas com o modelo de cinética molecular de
Kumar e Kunzru (1985) para descrever o comportamento dindmico em um reator tubular de
um forno de craqueamento millisecond industrial (millisecond é a geometria desenvolvida

pela KBR para fornos de pirolise, onde o tempo de residéncia no reator ¢ de 1 milisegundo).
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O principal objetivo € entender as caracteristicas dinamicas e avaliar as estratégias de controle

de um forno de craqueamento térmico.

No modelo matematico apresentado por Chufu er al. (2010) foram assumidas as

seguintes hipoteses:

I. fluxo unidimensional e p/ug-flow;

2. gradientes de concentracdo radial e dispersdo axial negligenciaveis;

3. comportamento de gas ideal;

4. deposicdo de coque negligencidvel em um curto periodo de resposta dinamico.

A equagdo de energia para a parede do tubo apresentada pelos autores ¢:

aT,, _ 0aAcpF [T —Ti]|+1.845(Tg—Tw)(*/Tg—Tw)—K (Tyw—T)TD,
at GwCw

(2.36)

Onde T; esta em conformidade com a fung¢@o quadratica com a altura do reator (XU et

al.,2002).
A derivada parcial foi substituida por uma aproximagao em diferencas finitas:

t t—1
oTw _ Tw, = Tw,

o " (2.37)
Onde
= aaAch[Tg—T‘f;h1.8AS(TgG—TC‘,V)(4/Tg—Tw)—K(TW—T)nDO (2.38)
Apbs derivar e rearranjar a equacdo (2.37), reduz-se a:
TS, = TL ' + hAt (2.39)
w,il = twy .
Onde
7 _ L(hiZi-hi' | hi,-hj
e ) (2.40)
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e .- : aT,
Para o modelo dindmico proposto, pode-se obter o modelo estatico aplicando a—:” = 0.

Determmerman e Froment (1998) utilizaram uma simulagdo em CFD para avaliar o
craqueamento térmico em fornos de pirdlise. Na determinagdo do calor na cdmara de

radiagdo, as seguintes ferramentas foram utilizadas:

- método de Monte Carlo, método das zonas e modelo de Bandas de Edwards para
obter, respectivamente: os fatores de forma, o fluxo de calor radiativo e a absor¢ao dos gases
de combustao;

- equagdo da conservagdo de quantidade de movimento para a obten¢do do padrao de
fluxo dos gases de combustao;

- equacdes de continuidade para cada molécula presente nos gases de combustdo para

determinar o perfil de concentrag@o dos gases de combustao.

Os autores informam que o forno foi dividido em 40 volumes, 68 superficies e 400

segmentos de reator para fins de simulagdo.

No trabalho publicado por Niaei ef al. (2003) a radia¢do do forno ¢ modelada pelo uso
do método das zonas, obtendo o fluxo de calor e a distribuicdo de temperatura no forno. Além
disto, também foi aplicada uma equacdo de conducdo para cada zona axial dos tubos,

assumindo que em cada pequeno elemento de tubo, a temperatura é constante.

No trabalho desenvolvido por Heynderickx e Froment (1998) o modelo para a
radiagc@o do forno também foi construido aplicando o método das zonas, sendo que os fatores
de forma foram calculados através da aplicagdo do método de Monte Carlo e a resolu¢do do
sistema de equacdes de energia forneceu o fluxo de calor e os perfis de temperatura do forno.
Para o calculo da distribuicdo circunferencial da temperatura nas paredes das serpentinas, foi
aplicado o método apresentado em trabalho publicado por Heynerickx et al. (1992) e também
utilizado por Niaei ef al. (2003). A modelagem da radiacdo considerou 145 zonas de

superficie de tubos, 12 superficies do forno e 5 volumes de gés.
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No trabalho desenvolvido por Plehiers ez al. (1990) a simulagdo da radiagdo do forno
utilizou o método das zonas. O modelo considerou bandas individuais de absor¢do e emissao
de radiacdo pelo didxido de carbono e dgua e levou em conta a posi¢do dos queimadores na

parede do forno. Um total de 96 superficies e 16 volumes foi considerado para as simulagdes.

No trabalho publicado por Vercammen e Froment (1980) o método de Monte Carlo foi
utilizado para computar os fatores de forma necessarios para o desenvolvimento dos célculos
do método das zonas. Os autores destacam que uma vez que a integracdo de Monte Carlo
envolve uma consideravel demanda de calculo, este tipo de aplicacdo somente pode ser

justificado em uma simula¢do de forno se as integracdes nio aparecerem dentro de um loop.

2.5 Outros métodos para determinacao do perfil e taxa de

calor radiante

2.5.1 Método das zonas e a soma ponderada dos gases cinzas

Conforme notas de aula da disciplina de Radiagdo Térmica (FRANCA, 2012), para a

troca de energia radiante gas-superficie, considera-se um volume de gés participante, V,, ¢

uma superficie de area Ay. De acordo com o método das zonas, assume-se que ambos

possuem temperatura uniforme sendo o calor radiante equacionado como:

ax(Ty)ean(Ty)cosBr
nS)f_ X

dqziy-Ae = dA[J, ,. exp|— [377* an(s ¥)dS +| daav, (2.41)

Se aplicarmos em (2.41) a soma ponderada dos gases cinzas obtém-se:

Qiy-Ai = ZheolCoi T 2], , Tt exp|-aiS,-]dA W loT*  (2.42)

2
Ag Sy—k

Smith er al. (1982) representaram os coeficientes de ponderagdo por meio de uma

func¢do polinomial de ordem J-1 da temperatura representada pela equagao (2.43).
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Cei(T) = Ty Cei T/ (2.42)
Em que C,;(T;) s@o os coeficientes da fungdo polinomial. E assim:
e =Tio1(Zjo1 Coa T/ — exp(-a;S)] (2.43)

Define-se como area de troca direta ( gysk) ; para cada gés cinza i através da equag@o

(2.44):

(Gys0) i = %ff ook exp|—a;S,_|dAdV, (2.44)

WAk S]_
A érea de fluxo direcionado g,S; ¢ obtida a partir da equagdo (2.45):
GrSx = izt CoiTy (9,56) ¢ (2.45)
E airradiagdo q;,_, € daequagdo (2.46):

_ 9vSk

Qiy—k = A—kaTy‘* (2.46)

Em que g, s, depende da temperatura da fonte emissora de energia, o que determina

um sentido de V, para Ay.

Para a troca de energia radiante superficie-superficie, considerando a troca entre duas

superficies A;je Ay, a taxa total de energia € calculada pela equagdo (2.47):

cosfjcosPy

dqyiy-kAr = Xizo( ffAjAk exp (—a;Sk-;) T, dAdA; fmi dqa,,j (2.47)
Aplicando o método da soma ponderada dos gases cinzas em (2.47):

i cosficosf
iy = ZicolCei(T) M, 5, XD (—@Se-) =g dArdAlqo;  (248)

Y-k
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As éareas de troca direta (s]sk)l- ¢ de fluxo direcionado s;s;, sdo definidas pelas

equacdes (2.49) e (2.50):

(550) ¢ = ff, o, %P (~aiSi ])wdAde (2.49)
2
58k = 211 CoiT; (575%) 4 (2.50)

Substituindo as expressoes (2.49) e (2.50) na equacado (2.48):

S.Sk
qij-k = i—;%,j (2.51)

A irradiacdo total em A, ¢ dada pela soma das irradia¢des provenientes das I' zonas de
gas e das J zonas de superficie. Utilizando as defini¢cdes das areas de fluxo-direcionado,

obtém-se:

1 _ _
Qix = A_k(Z{/ﬁzlg)/SkO-T4 + Z§=1 g]/Squ,j) (2.52)

Para a troca de energia radiante gas-gas, considerando a troca de energia radiante entre

duas zonas de gas, V, ¢ 1]

'« € aplicando novamente o modelo de soma ponderada de gases

cinzas, obtém-se:

—Q;Sy«—
Quyomy = [Z1y CoryTyeat [, TGP dV, dV, oy, (2.53)

Vys TCSys—y

As areas de troca direta (gy* gy) i € de fluxo direcionado g,.g, sdo definidas pelas

equagdes (2.54) e (2.55):

T (=QiSy+—y)
(G57) i = @t ff,, ., =z Ayl (2.54)
y+9y l=1[ eijly« \Gy+9y l] ( .

Assim, a taxa de energia radiante emitida por V,

v« € absorvida por V, € dada pela

equagdo (2.56):



24 2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

Qayi—y = JyGyoTy, (2.56)

Na troca de energia radiante superficie-gas, a energia radiante que um volume V,

recebe de uma area Ajé calculada como sendo:

d*Qaa -y = “22Lexp (— [ ap(S #)dS #)dv, =L C"Sﬁf a(T,)  (@257)

Aplicando a soma ponderada dos gases cinzas na equagdo (2.55) resulta que a taxa de

energia radiante ¢ dada pela equagdo (2.58):

exp( aS] v)

Qaajmy = Zh=o(Coi(T)H = 00, dA;dV,)q, ; (2.58)

As éreas de troca direta (S] gy) i € de fluxo direcionado s,g, sdo obtidas através das

equagoes (2.59) e (2.60):

— _a o
5597) ¢ =3 I8, 0,57 expl=aiSj-i]dAsay, 2.59)
50y = Xi=1 Ce (TN (59y) (2.60)

Onde T; € a temperatura da superfice A;.

A taxa de energia proveniente de A;e absorvida por V, ¢ dada pela equagdo (2.61)

Qa,j—y = 59yYo,j (2.61)
A energia total absorvida por v,

Qq,y € determinada pela inclusdo da contribui¢do de todas as I' zonas de gas e das J zonas de
superficie. Utilizando as defini¢des das areas de fluxo-direcionado, obtém-se a taxa de energia

Qq,y» dada pela equagdo (2.62):
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Qa,y = Z)l;*zl 9y«Yy O-T];l'* + Z§=1S]gy‘h.j (2.62)

A energia total emitida por V,, Q.,, considerando ainda que cada volume tem

propriedades uniformes e a aplicagdo da soma ponderada dos gases cinza tem-se:
Qey = 4V Zg:o(ce,i(Ty)ai)o-T);L (2.63)

A taxa de energia radiante perdida por ¥, por unidade de volume € dada por:

qry = Viy(Qe,y - Qa,y) (2.64)

2.5.2 Modelo das equag¢bes ordenadas discretas

Segundo resumo do método apresentado por Habibi ez al. (2007), com o método DOM
(Modelo das equacdes ordenadas discretas) a equacdo de transferéncia de calor radiante onde
ndo existe espalhamento, tal como apresentada por Modest (1997), é dada por:

dI(#3) _ 5> oy _ 0T
= al(r,s) = an - (2.65)

Esta equagdo deve ser solucionada por um conjunto de » diferentes diregdes e as
integrais através destas direcdes sdo substituidas por quadraturas numéricas. Os autores
comentam que em sua forma padrio, o DOM apresenta uma série de problemas tais como
falsos espalhamentos e efeitos de raios e o mais importante de todos, o modelo ndo garante a
conservagdo da energia radiante. Ainda, os autores apontam que este é o resultado de se
utilizar uma quadratura simples na discretizacdo angular e comentam que o passo logico na
evolu¢do do método ¢ transformar em uma abordagem de volumes finitos, tanto no espago
quanto nas direcdes. Assim, no trabalho de Habibi er al. (2007), a equagdo (2.65) ¢
transformada em uma equacdo de transporte de intensidade de radiacdo em coordenadas

espaciais (x,y,z), mostrada na equagdo (2.66):
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V.(I#3)F) +al (7,5) = an? 2 (2.66)

2.5.3 Modelo de Rosseland

Conforme apresentado por Habibi ef al. (2007), o vetor de fluxo de calor radiante em
um meio cinza, no qual a absorcdo e a emissdo de radiagdo sdo iguais € menores que a

unidade em todos os comprimentos de onda, é aproximado por:
o 1 ,
qr = —(5)VG (2.67)

O modelo de Rosseland assume que a intensidade radiante € igual aquela de um corpo
negro (emissor e absorvedor ideal) na temperatura do gas e portanto, a radiacdo incidente ¢

calculada de acordo com a equagdo (2.68):
G'= 4on?T* (2.68)
Substituindo na equago (2.65) resulta no fluxo de calor radiante g,
Gr = —160Tn?T3VT (2.69)

O fluxo de calor radiante tem a mesma forma da equagdo de conducdo da Lei de

Fourier, tendo como condutividade radiativa ET = 160Tn?T3. O modelo de Rosseland
também ¢ conhecido como modelo de aproximagdo difusiva uma vez que o problema de
radiacdo se reduz a um problema simples de conducdo com condutividades fortemente
dependentes da temperatura. Os autores ainda ressaltam que se deve ter atencdo, pois este

modelo ndo ¢ valido préximo as fronteiras.
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2.5.4 Modelo P-1

Segundo Habibi ez al. (2007), o modelo P-1 esta baseado na expansdo da intensidade
da radiacdo em séries ortogonais de harmonicos esféricos. O método dos harmonicos esféricos
proporciona um meio para obter-se uma solucdo aproximada de ordem arbitraria, ao
transformar a equacdo de transferéncia de calor radiante em um conjunto de equagdes
diferenciais parciais. Usando apenas 4 elementos na solucdo de séries de cada equacdo

diferencial, a seguinte relacdo ¢ obtida para o fluxo de radiac@o:
Gr = —5-VG (2.70)

Os autores apontam que o problema fica mais simplificado uma vez que é necessario
encontrar somente a solu¢do para G (radiagdo incidente) ao invés de determinar a intensidade
em funcdo da direcdo. E assim, a equacdo de energia contendo as fontes ou sumidouros de

calor devido a radiacdo pode ser escrita como sendo:

—V.4, = aG'— 4acT* (2.71)

2.5.5 Modelo de Monte Carlo

Segundo a documentacdo do software CFX-Solver apresentado pela Ansys (2009), o
método de Monte Carlo simula as interagdes fisicas entre os fotons ¢ o ambiente onde estes se
encontram. Um f6ton ¢ selecionado de uma fonte de fétons e ¢ rastreado ao longo do sistema
até que o seu peso caia abaixo de um minimo e entao, “morre”. Toda a vez que o foton sofre
um “evento”, uma superficie de interseccdo, um espalhamento ou absor¢do sdo atualizados.
Este processo cria uma historia do foton no sistema. Muitas histérias de fotons precisam ser
geradas para se obter boas estimativas das quantidades fisicas de interesse do sistema. As
fontes de fotons sdo selecionadas baseadas em radiagdo emitida, onde cada banca ¢ tratada

independentemente para modelos ndo- cinza.
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2.6 Geometrias dos reatores tubulares em fornos de

craqueamento térmico de etano

Segundo Rajan (2002), um forno é um equipamento que ¢ utilizado em processos
industriais para aquecer fluidos a serem processados a uma determinada temperatura
utilizando combustiveis como fonte de energia. Os fornos mais modernos apresentam duas
se¢Oes de aquecimento distintas: a se¢do radiante que recebe calor diretamente de uma chama
e uma sec¢do convectiva que recebe calor dos gases de combustio que fluem através da
chaminé. Conforme treinamento em fornos de pirdlise (SHELL GLOBAL SOLUTIONS,
2009), tipicamente em um forno de craqueamento para producdo de olefinas, a matéria-prima
alimentada no forno € pré-aquecida e a sua vaporizagdo completa ocorre ao longo da se¢do de
convecgdo (apds a mistura com vapor de diluicdo). A energia da secdo de convecgdo ¢
recuperada ndo apenas pré-aquecendo e vaporizando a matéria-prima, mas também gerando e
superaquecendo vapor para ser utilizado em outras partes do processo de uma planta de
olefinas. O craqueamento térmico ocorre na secdo de radiagdo, dentro dos reatores tubulares

(serpentinas da radiagdo) que estdo dispostos em passes paralelos.

Conforme apresentado no material de treinamento da Linde (2014), em plantas de
produgdo de eteno os fornos de pirdlise ou craqueamento s3o os elementos chaves na
producdo de insumos bdasicos para a industria de plasticos, podendo citar como principais
produtos: eteno, propeno e butadieno. Dependendo das matérias-primas disponiveis e da
distribuicdo de rendimentos desejada, é escolhida a serpentina da se¢do de radiagdo mais

adequada.

De acordo com o material de treinamento da Lummus (2010), a geometria das
serpentinas da radia¢do ¢ limitada pelas caracteristicas da cadmara de radiagdo (altura,
disposi¢do dos queimadores, etc.). A geometria, caracterizada pelo didmetro e configuragdo
espacial, determina o perfil de rendimento do forno traduzido em tempo de residéncia e

pressao parcial dos hidrocarbonetos.

O arranjo geométrico para fornos de reciclo de etano comumente é constituido por

uma série de tubos retos dispostos paralelamente e unidos entre si por curvas,
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(HEYNDERICKZX ¢ FROMENT, 1998; REYNIERS et al., 1994). O arranjo geométrico do

forno industrial a ser modelado pode ser observado na Figura 2.3:
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Figura 2.3: Arranjo geométrico tipico de forno de reciclo de etano (Fonte: Stone and

Webstern Company, 1999)
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Capitulo 3

Descricao do processo e modelagem

3.1 Descricao do processo

A Figura 3.1 apresenta um fluxograma de uma tipica unidade de produgdo de olefinas
a partir de hidrocarbonetos liquidos. Estas unidades sdo constituidas de uma série de
processos que incluem reagdes quimicas e de separacdes que ao final fornecem eteno,
propeno e outros produtos que sdo utilizados nos processos de produg¢do de materiais
poliméricos. Os hidrocarbonetos sdo primeiramente craqueados termicamente, na presencga de
vapor, nos fornos de pirolise. Os gases craqueados sdo entdo direcionados para uma secio de
fracionamento primario para condensagdo de dleos e gasolina, bem como recuperagdo do
vapor utilizado nos fornos e recuperagdo energética através do uso do calor contido nas
correntes de Oleo, gasolina e 4gua. Em seguida, a corrente gasosa ndo condensada no
fracionamento primario segue para a area de compressdo onde hidrocarbonetos liquidos leves
sdo removidos (gasolina leve, por exemplo) e ocorre um tratamento para remog¢do de gases
acidos e completa secagem da corrente além da funcdo principal do subsistema que ¢ de
comprimir os gases para as etapas de purificacdo. A partir de entdo, a corrente agora chamada
de gds seco segue para uma nova sec¢do de fracionamentos onde os gases serdo separados e
purificados até a obten¢do dos produtos dentro das especificagdes desejadas. O etano é uma
corrente oriunda do fundo da fracionadora de eteno e é direcionado ao forno de craqueamento

de etano, também chamado de forno de reciclo.
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Vapor

Forno de pirdlise

Agua

. Fracionadora priméria

Torre de agua de quench

Torre de soda
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Retificadora de condensados

Compressor degd
decarga4°-5°
estagios

Compressor de
gisde carga 1°-
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combustivel

Figura 3.1: Diagrama genérico de uma planta petroquimica (Fonte:

www.gasandoil.com )

De maneira geral, os fornos de pirdlise s@o divididos em duas secdes: a zona de
radia¢do (cujo calor radiante é fornecido através da queima de gds combustivel) e a de
convecgdo (cujo calor é fornecido através do fluxo dos gases de combustdo oriundos da
camara de radiag¢@o). Desta maneira, o equipamento apresenta o maximo de aproveitamento

possivel da energia gerada pela queima de gas combustivel.

Um diagrama de processo simplificado de um forno de craqueamento térmico
genérico pode ser visto na Figura 3.2. O processo dos fornos de pirdlise pode ser descrito de

forma geral e sucintamente como segue.



3. DESCRICAO DO PROCESSO E MODELAGEM 33
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Figura 3.2: Diagrama de processo simplificado de um forno de pirdlise genérico

Uma corrente de hidrocarboneto sofre um preaquecimento no NPH (preaquecedor de
hidrocarbonetos), que ¢ um conjunto de tubos da se¢do de topo da convecgcdo ou sofre um
superaquecimento no caso de correntes gasosas. Ao mesmo tempo, vapor de diluicdo ¢
superaquecido na se¢do chamada de DSH (aquecedor de vapor de dilui¢do). Ambas correntes
se misturam e seguem para um ultimo superaquecimento nos tubos do HTC (superaquecedor

da mistura vapor de dilui¢do e hidrocarbonetos).

A mistura hidrocarboneto/vapor de dilui¢do entra nas serpentinas da radiagdo (reatores
tubulares), onde ocorre a pirdlise dos hidrocarbonetos. A fim de cessar rapidamente as reagdes
de pirolise evitando-se reagdes secundarias, o gds craqueado passa por trocadores de calor,

onde a troca térmica ocorre por termosifdo, utilizando dgua a alta temperatura e alta pressao
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(BFW). A BFW (4gua de caldeira) ¢ obtida a partir da produ¢do de dgua desmineralizada, que
passa por pré-aquecimento na se¢do de ECO (pré-aquecedor da 4gua de caldeira) da
conveccdo, sendo enviada para um vaso de armazenamento, chamado de tubuldo. Neste vaso,
tém-se duas fases: uma fase liquida a alta temperatura e de alta pressdo que faz a troca térmica
nos TLE's (Transfer Line Exchanger), onde ¢ parcialmente vaporizada e retorna ao tubuldo e
outra, a fase vapor, cujo excesso sai do topo do tubuldo e passa pela se¢do de HPSS
(superaquecedor de vapor de superalta pressdo) da convecgdo sendo este vapor enviado para
consumo interno nas turbinas de grandes compressores do cracker. Ao final do resfriamento,

os gases craqueados sdo direcionados para a secdo de fracionamento primario.

3.2 Modelagem matematica do reator

Para melhor entendimento da modelagem matematica do reator, apresenta-se o

esquema da Figura 3.3.

Comprimento

Produtos do
Etano

L cragueamento
Vapordedllm.gao _ )  Vaporde dilui¢do
Tentrada radiagao T saida da radiacio
P entradaradiacao P saida radiacio

D|ametros
internoe

externo
Fluxo de calor fornecido

Figura 3.3: Esquema para modelagem do reator

As serpentinas do forno por onde fluem reagentes e produtos podem ser modeladas
como um reator de fluxo pistonado (PFR). Através da abordagem unidimensional, o conjunto
de equacgdes que devem ser resolvidas no estado estacionario (conservagdo de massa, energia

e quantidade de movimento) ¢ mostrado abaixo:



3. DESCRICAO DO PROCESSO E MODELAGEM 35

dF md? wd?
—=— R = — —FLisyn (3.1
ar_ __ 1 _ T v (—AH),
dz Z;_Vleijj [Undt(Tw T) + 4 erl( AH)l] (32)
a F d
—% = Zacd—:pgu2 + acpgud—z (3.3)

Uma vez que o modelo deve levar em considera¢do as rea¢des de formagdo de coque
pirolitico, a equagdo para a quantidade de coque formado em fun¢do do tempo e posi¢do no

reator é:

7]
—=rc= N (3.4)

Em reatores de multiplos passes tais como os dos fornos de craqueamento de etano, as

perdas de carga devido ao atrito podem ser calculadas da seguinte maneira:

1. trechos retos de tubulagdo: através do fator de friccdo de Fanning, dado por
Fr = 0,046Re™ 2 (3.5)
il. curvas: através do fator de fric¢do de Fanning somado a um fator de perda

localizada em curvas (CIBSE Guide, chapter 4, 2007), calculado por
Fr = 0,046Re %2 + Cep * &Ecalc (3.6)

Onde o indice Cq, ¢ obtido a partir das tabelas apresentadas no CIBSE Guide (KOCH,
(2007). O fator &4 pode ser calculado de duas formas: (i) com base do valor de referéncia
do CIBSE Guide (KOCH, 2007); (ii) com base na equacdo de Nekrasov (FROMENT et al.,
2011).

Para a solucdo em estado transiente, as equagdes de conservacdo da massa e energia

sdo escritas da seguinte maneira:

al\/;jt(Z) = ((ij)]Z - (ij)]z+1) + A(Z)AZZ Sl’jTi(Z) (3.7)
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2(CzD) =1(2) =L (3.8)

aE(Z) ((hF) (hF)]z+1) + A(z)Az Y Hiri(z) + q(2) (3.9

A equacgdo da quantidade de movimento ¢ mantida conforme apresentada na equagdo
(3.3) associada a aplicacdo da seguinte equacdo no estado transiente para o calculo da

espessura do coque em fung¢do do tempo e comprimento do reator:

4 _ 1@
o, (Espcoque(2)) = i) (3.10)

Neste trabalho as equagdes (3.3) e (3.7) a (3.10) estdo acopladas ao modelo cinético e sdo
solucionadas através de diferengas finitas a esquerda no simulador dindmico de equacdo-
orientada EMSO. Os dados termodinamicos requeridos pelo modelo sdo calculados pelo

pacote termodindmico VRTherm (VRTech, 2014), um p/ug-in para o EMSO.

As equagdes (3.3), (3.7) e (3.9) escritas em diferencas finitas a esquerda sao

apresentadas abaixo:

p(2+1)—p(2) r(Z) u(z+1)-u(z)
delta z ap(z)u(z)( ( ) + delta z ) (.11)
BM](Z)
=yj(2)F(z) —yj(z+ 1)F(z + 1) + A(2)Az ). 5;j7i(2) (3.12)
aE(z)

o =h(2)F(z) —h(z+ DF(z+ 1)+ A(2)AzY Hir;(z) + q(z) (3.13)

3.3 Mecanismos de reacao e cinética

Para este trabalho, o mecanismo de reacdo e as constantes cinéticas apresentados por

Sundaram e Froment (1977) foram utilizados para descrever as reacdes de craqueamento.
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Abaixo se apresenta o conjunto de reagdes considerado neste trabalho:

i CyHe S CyHy + H,
i 2C,Hg 3 CyHg + CH,
jiii.  C3Hy & C,Hy + CH,
v, CyHy + CyH, =% C,He

k
v. C,Hg + C,H, > C3Hg + CH,

As equacdes das taxas de reacdo correspondentes ao modelo apresentado acima sdo
apresentados na Tabela 3.1. A Tabela 3.2 apresenta os valores do fator pré-exponencial e
energia de ativacdo e a Tabela 3.3 apresenta as constantes de equilibrio do conjunto de

reacdes considerado.

Tabela 3.1: Equag¢des das taxas de reacdo do modelo proposto

Reagdo Equacgao
| e R ) R )
YU UM F\RT) F2Kc \RT
ii F, (P,
n= k|5 (g7
t
iii N E(&)_Eﬂ (ﬂ)z
> "|F,\RT) FZK., \RT
. i -
v F;F, (P
= ke (ﬁ)
. 't |
i .
v F,F, /P,
s = ks |7 (ﬁ)
L 't |

A notacdo utilizada na Tabela 3.1 é dada por:

Fy =Fe,n, F2 = Foynp F3 = Fapy Fa = Feny Fs = Foung Foo = Fogng F7 = Foumy,
Fg = FC4H6

F, = soma das taxas de fluxo dos reagentes, produtos e vapor = Y.>_, F; + vapor

K¢, e K¢, sdo as constantes de equilibrio baseadas na concentragdo
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Tabela 3.2: Fator pré-exponencial e energia de ativagdo do modelo proposto

(SUNDARAM e FROMENT,1977)

Coeficiente A E
da reacdo (1/s) (kcal/mol)
kq 4,652 x 10 65,2
k, 3,850 x 10" 65,25
k4 9,814 x 108 36,92
ky 1,0216 x 102 (*) 41,26
ks 7,083 x 10" (*) 60,43

(*) 1/mol.s

Tabela 3.3: Constantes de equilibrio das reagdes do modelo (SUNDARAM e
FROMENT,1977)

775 °C 800 °C 825 °C
Kc, (mol/L) 8895x 10~ 1276x 107 1800x 107
Kc, (mol/L) 9847x 10 1375 x10~ 1890x 107

Para as reag¢des de formagdo de coque pirolitico, foram utilizados os dados de taxas de

formagdo apresentados por Tesner (1984) e utilizados em diversos trabalhos tais como: Cai et

al., 2002; Glasier e Pacey, 2000. Na Tabela 3.4 s3o apresentados os hidrocarbonetos

precursores de coque considerados neste trabalho.
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Tabela 3.4: Fator pré-exponencial e energia de ativag@o para a formacdo de coque

pirolitico (CAl ef al., 2002)

Temperatura A E
Precursor
(°O) (g/cm?.s.Pa) (J/mol)

Acetileno | 550-1100 1,7x107® 1,38)(105
Metano | 650-1300 | 8,0x107 2,72x10°
Etano 610-700 4,9x1073 2,68x10°
Propano | 560-610 4,6x1073 2,64x10°
Eteno 500-700 7,6x1077 1,55x10°
Propeno | 550-650 4,0x1077 1,51x10°
Butadieno | 475-600 7,5x1077 1,42x10°

3.4 Modelagem da camara de radiagao

Trés abordagens foram desenvolvidas neste trabalho para o calculo do calor necessario ao
craqueamento térmico do etano. A primeira consiste em desconsiderar a formacdo de coque
possibilitando a aplicag@o da correlagdo de Dittus-Boelter (VAN GEEM et al., 2004) para o
calculo do coeficiente de troca de calor convectivo dentro do reator. Como uma primeira
estimativa da quantidade de calor radiante pode-se utilizar um perfil de temperatura externa
da serpentina (TMT) sem a necessidade de modelar o problema de troca de calor em meio
participante dentro de um confinamento, neste caso a cdmara de radiacdo, onde coexistem as
trocas de calor por radiacdo, conveccdo e conducdo. A equagdo de Dittus-Boelter
(INCROPERA e DeWITT, 2003), para escoamento turbulento em tubos circulares com
aquecimento, com Pr entre 0,7 ¢ 16700, Re maior do que 10000 e L/D maior do que 10, ¢

escrita como:

Nup = = = 0,023Rep /5Pro* (3.7)
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A medida da TMT (tube metal temperature) das serpentinas ¢ uma rotina operacional nos
fornos de pirolise que auxilia no monitoramento da taxa de coqueamento dos fornos além de
fornecer informagdes quanto a necessidade de ajustes na combustdo e distribui¢do do fluxo de
hidrocarbonetos nos reatores. Além disto, para cada material (liga metdlica) utilizada na
fabricacdo das serpentinas da radia¢do existe uma TMT limite que deve ser obedecida para
garantir a vida Util do material. A Figura 3.4 mostra um arranjo tipico de serpentinas em uma

camara de radiagdo.

Figura 3.4: Arranjo tipico de serpentinas em uma camara de radiagdo construida em

CFD (Fonte: http://energyold.reaction-eng.com)

No forno industrial que sera avaliado, a rotina de medi¢do de TMT ¢ realizada com o
uso de um pirdmetro optico, conforme mostrado na Figura 3.5, com a emissividade ajustada

para o material construtivo dos reatores tubulares.
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Figura 3.5: Exemplo de pirdbmetro optico

Regiao de
medicao da
TMT

Figura 3.6: Desenho esquematico mostrando a regido de medi¢do da TMT em cada um

dos N passes do reator tubular

No forno industrial objeto de estudo deste trabalho a rotina de medi¢cdo de TMT prevé
que as medicdes de TMT sejam realizadas em todos os tubos (NPasses) que compdem o

reator tubular, conforme pode ser observado no desenho da Figura 3.6.
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A segunda abordagem ¢ levar em conta as taxas de coqueamento, e para isto o célculo
do coeficiente global de troca térmica pode ser calculado através da equagdo apresentada por
Andrews e Pollock (1959) e modificada neste trabalho para levar em conta a camada de coque
acumulada no reator. Equag¢des semelhantes a (3.8) sdo apresentadas por Froment et al.

(2011), Belohlav et al. (2003) e Chufu et al. (2010).

1
U= _ - (3.8)
dte po22y %y ard5AY

0,8p-0,4 T
ko,023Re™"Pr kreator(—Dogdt) kcoque(—dt"'zdtc)

A terceira abordagem consiste em acoplar os resultados de uma simulagdo de
fluidodindmica computacional (CFD) de um modelo construido no software Ansys CFX para
o célculo da distribui¢do do fluxo de calor na camara de radiagdo com o modelo construido no

EMSO.

3.5 Discretizacao do modelo e algoritmo de solugao

Para compreender a constru¢cdo do modelo matematico no EMSO, assume-se o arranjo
de tubulagdes que compde o reator tubular (serpentina) de um forno de etano conforme

mostra a Figura 3.7.
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Figura 3.7: Arranjo esquematico tipico de serpentinas de fornos de craqueamento de etano

Conforme pode ser observado na Figura 3.7, em um arranjo tipico de serpentinas da
radiacdo de fornos de craqueamento térmico de etano, este pode ser descrito como sendo um
conjunto de tubulagdes dispostas em trechos retos (passes) interligados por curvas. Em geral,
ocorrem variagdes de didmetro ao longo dos passes pois a medida que as reagdes de
craqueamento avan¢am, deseja-se minimizar as perdas de carga devido ao aumento do fluxo

volumétrico.

Para tornar a discretizacdo valida para qualquer divisdo do reator em N*M elementos,
foi definido que o reator possui N passes (tubos retos) e para cada passe existem M elementos.
Desta maneira, ao final de cada N passe ¢ calculada a perda de carga adicional trazida pela
presencga de uma curva. Isto € feito, porque nos modelos apresentados na literatura, bem como
nas modelagens de projeto e de softwares comerciais, o comprimento equivalente do reator ¢
somente aquele que representa a soma dos comprimentos dos trechos retos. Porém o impacto
das curvas na perda de carga deve ser considerado, apesar da simplificagdo no que diz

respeito ao tempo de residéncia.

Uma vez definida a forma de discretizagdo do reator, foi montado o esquema
apresentado na Figura 3.8 para defini¢@o das variaveis com valores de entrada e saida em cada

elemento do reator.
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-

) | -1 j+7 | —)

Figura 3.8: Esquema para defini¢do de varidveis de entrada e saida dos M elementos do

reator

Através do esquema apresentado na Figura 3.8 definiram-se entdo que as variaveis
avaliadas nas fronteiras de cada elemento (i-1 e i+1), sdo as vazdes massica ¢ molar, as
fragdes madssicas e molares, a temperatura dos gases craqueados, as taxas de reagdo de
craqueamento e de coqueamento, a TMT e a temperatura da interface coque-gas craqueado.
As variaveis avaliadas em cada M elemento do reator (i) sdo aquelas assumidas como sendo o
valor de i+1, sendo estas a pressdo, a perda de carga em trechos retos e a perda de carga nas

curvas.

Por fim, para facilitar a visualiza¢do quanto ao modo como o modelo foi construido e

como a simulagdo foi realizada, elaborou-se um diagrama de blocos apresentado na Figura

3.9.
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perfilde TMT*

No tempo zero informar CondigOes na entrada do reator:
Temperatura/Pressdo/Composi¢do/Vazdo

A 4

Solugdo das equacgdes de
conservagao de

Delta Tempo

massa/energia/quantidade de <
movimento para o reator
discretizado em N*M elementos

TMT>TMTmax

Corregdo da quantidade de calor

CIP>CIy

SIM

A\ 4
FIM
ESTIMATIVA DE
TEMPO DE
CAMPANHA (DIAS)

fornecida para COTsim=COTreq —
devido a camada de coque formada*

Figura 3.9: Diagrama de blocos da solucdo do modelo matematico implementado no EMSO

(* indica os locais onde podem ser acoplados os resultados das simulagdes em CFD)



46

3. DESCRICAO DO PROCESSO E MODELAGEM




4. RESULTADOS E DISCUSSOES 47

Capitulo 4

Resultados e discussoes

A seguir, apresentam-se as etapas de construgdo e validagao do modelo matematico do
reator que possibilitaram, ao final, obter o tempo de campanha de um forno de craqueamento
térmico de etano. Além disto, também sdo demonstradas as etapas de modelagem e simulagao

da cadmara de radia¢do em CFD.

4.1 Validacao do modelo sem formacao de coque

Apds a escolha do modelo de craqueamento, conforme apresentado no Capitulo 3 foi
realizada a modelagem matematica no software EMSO e posterior validag@o dos resultados.
A modelagem no EMSO passou por diversas etapas, onde no inicio, uma série de
simplificagdes foram feitas com o objetivo de facilitar a validagdo de cada equagdo e

mecanismo de reagdo aplicados.

Para a validagdo, foram utilizados os dados construtivos e resultados de literatura
apresentados por Plehiers ef al. (1990) e dados de projeto de um forno industrial em operacdo

na Unidade de Insumos Béasicos da Braskem, em Triunfo/RS (UNIB 2 RS).
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4.1.1 Aplicagao do modelo inicial para comparacao com resultados

da literatura

A simulacdo de um forno industrial de craqueamento térmico de etano foi apresentada
em detalhes por Plehiers ef al. (1990). Para iniciar o trabalho de modelagem e simulagdo no
EMSO o artigo publicado por Plehiers e al. (1990) foi utilizado como base, onde neste estdo

presentes dados construtivos de um forno industrial.

Nesta etapa de simulagdes, as seguintes simplificacdes foram adotadas: o reator foi
discretizado em apenas 20 elementos, foi assumida uma difereng¢a de temperatura constante
entre a temperatura do gas de processo e a temperatura de parede externa do reator (TMT), as
reagdes de formacdo de coque foram desconsideradas e o valor da perda de carga localizada

nas curvas foi assumido como um valor tnico, distribuido ao longo de todo o reator.

A Tabela 4.1 apresenta o desvio encontrado entre os resultados das simulacdes
realizadas no EMSO e os resultados apresentados por Plehiers ef al. (1990). Além disto, os
resultados da simulagdo foram comparados com os dados de projeto de um forno industrial

em operagao.

Tabela 4.1: Desvio percentual entre as simulagdes utilizando dados de literatura

(Plehiers et al.,1990 ) e dados de projeto de um forno industrial

Desvio

Dados literatura | Dados de projeto do forno da UNIB 2 RS

Conversao global (%) 2,97 2,71

Rendimento em eteno (% wt) -3,75 -1,92
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Levando em consideracdo todas as simplificacdes adotadas, a andlise dos resultados de
conversao global e o rendimento em eteno apresentados na Tabela 4.1 demonstra uma boa
concordancia dos resultados da simulacdo com aqueles apresentados na literatura, Plehiers et

al. (1990) e na comparacdo com os dados de projeto do forno industrial.

A Figura 4.1 apresenta a vazdo molar do etano em fun¢do do comprimento do reator
obtido pela simulacdo, quando utilizadas as condi¢des operacionais apresentadas pelo trabalho
de Plehiers et al. (1990). De acordo com o resultado das simulagdes, a conversdao global de

etano obtida foi de 65,8% contra 63,4% apresentado por Plehiers ef al. (1990).

100 1
90 L 2R JPS .
80 - ¢
70 -
60 - *
50 A Y'Y
40 - *e
30 - ®»
20 -
10
0 . ; ; . .
0 20 40 60 80 100

Etano (kmol/h)

Comprimento do reator (m)

Figura 4.1: Vazio molar de etano em func¢do do comprimento do reator.

Ao comparar os resultados da simulacdo com aqueles obtidos por Plehiers et al.
(1990), a predi¢do de perda de carga foi subestimada em 22%. A causa mais provavel deste
desvio sdo as simplifica¢des aplicadas aos calculos da perda de carga localizada nas curvas.
Um desvio ainda maior foi observado quando comparados os resultados das simula¢des com

os dados de projeto do forno industrial avaliado.
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A temperatura de saida da radiagdo (COT) obtida pela simulagdo também foi avaliada.
Para o inicio da campanha, a COT simulada no EMSO atingiu 856°C, 7 graus maior que a
temperatura obtida por Plehiers et al. (1990). Comparando os resultados das simulagdes com
os dados de projeto de um forno industrial, a diferenca entre as temperaturas foi menor do que
5°C. A Figura 4.2 apresenta a comparacgao entre o perfil de temperatura dos gases de processo

simuladas e os resultados apresentados por Plehiers et al. (1990).
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Temperatura dos gases craqueados

800
0 20 40 60 80 100
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Figura 4.2: Perfil de temperatura dos gases de processo (os simbolos quadrado e
circulo correspondem aos resultados apresentados por Plehiers et al. (1990) e obtidos na

simula¢do no EMSO, respectivamente).

A comparag¢do dos perfis de temperatura apresentados na Figura 4.2 mostra um desvio
maior entre os dados de literatura e os resultados da simulagdo na regido de entrada do reator.
Este desvio provavelmente foi causado pela simplificagdo utilizada na simulag¢do, onde se
assumiu uma diferen¢a constante entre a temperatura dos gases de processo e a TMT ao longo

de todo o reator.
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Em termos de calor fornecido ao reator, apesar do uso da simplificacdo acima
mencionada, as primeiras simulacdes mostraram uma boa concordancia entre os resultados
obtidos no modelo construido no EMSO e aqueles publicados por Plehiers et al. (1990) e os
apresentados no projeto do forno industrial, com erros de 4,39% e 6,86% respectivamente,

com respeito ao calor total fornecido.

4.1.2 Consolidagao do modelo construido no EMSO e validacao

Nesta segunda etapa de simulacdes utilizando o software EMSO, as seguintes
simplificagdes foram adotadas: o reator foi discretizado em apenas 23 elementos e as reagdes
de formagdo de coque foram desconsideradas. Para viabilizar o célculo da quantidade de calor
necessaria para ocorrer as reagdes de craqueamento nas condi¢des desejadas, foi inserida uma
equacdo linearizada da TMT em fun¢@o do comprimento do reator, conforme dados de projeto
de um forno industrial em operacdo. A perda de carga em curvas foi adicionada manualmente

naqueles elementos discretizados que correspondiam ao final de cada segmento reto do reator.

A partir das simulagdes realizadas obtiveram-se os resultados apresentados na Figura
4.3 para a simula¢do dos dados de projeto do forno industrial, onde os resultados estio

apresentados com valores adimensionalisados.
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Figura 4.3: Perfil de pressdo adimensional ao longo do reator

O perfil de pressoes foi simulado através das duas abordagens de calculo do fator ksi
para a perda de carga localizada em curvas, CIBSE Guide (KOCH, 2007) e Nekrasov
(Froment et al., 2011). Através da analise do grafico da Figura 4.3, nota-se que o perfil
simulado da pressdo desenvolvida até os 40% iniciais do comprimento do reator acompanha o
perfil previsto em projeto e apos, apresenta um distanciamento. Tal comportamento pode estar
associado a sensibilidade do modelo diante da alteracdo do didmetro do reator. Ainda, na
analise do grafico da Figura 4.3, percebe-se que ambas as abordagens de calculo da perda de
carga em curvas apresentam resultados com diferenca inferior a 1% entre si. Em fung¢ao do
desvio dos perfis de pressdo simulados em relagdo ao perfil previsto em projeto, uma nova
simulag¢do foi realizada aplicando os dados reais de processo do forno industrial com o
objetivo de verificar onde se encontravam os maiores desvios e validar as equagdes aplicadas
para o calculo da perda de carga. Foi escolhido o cdlculo de perda localizada utilizando o
valor de ksi calculado com base na equag¢do de Nekrasov (Froment ef al, 2011) e para
complementar a analise foi realizada uma simula¢do em um software comercial de simulagao
de craqueamento térmico Spyro (Pyrotec, 2003). Os resultados s@o apresentados no grafico da

Figura 4.4.
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Figura 4.4: Comparacio dos resultados de simulagdo do perfil de pressao

adimensional ao longo do reator com dados de planta e simulador comercial

Observando os resultados apresentados no grafico da Figura 4.4, percebe-se que os
valores simulados através do modelo matematico proposto nesta etapa do trabalho estdo em
concordancia com os resultados do simulador comercial, porém ambos apontam uma perda de
carga total maior do que os dados de processo do forno industrial. Embora se considere que
em geral os dados de processo sdo confidveis e mais fidedignos que os valores simulados, no
caso particular do perfil de pressdo, acredita-se que estes dados ndo estdo representando os
valores verdadeiros. Tal afirma¢do leva em consideracdo o historico de baixa confiabilidade
nos valores medidos pelos instrumentos de medi¢do de pressdo instalados na saida dos fornos
industriais em operag¢do, decorrente de acimulo de particulas de coque e 6leo que acabam por
obstruir parcial ou totalmente as tomadas destes instrumentos. E, em virtude desta analise,
considerou-se o modelo de perda de carga validado, considerando os resultados obtidos como

satisfatorios.

Uma vez validados os calculos de perda de carga, deu-se seguimento a uma nova
validacdo do modelo cinético utilizado, onde novamente foram comparados os dados de
projeto de um forno industrial com o modelo matematico proposto. O grafico da Figura 4.5

apresenta o perfil de decomposicdo do etano e de formagdo de eteno ao longo do reator.
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Figura 4.5: Perfil de conversdo adimensional ao longo do reator

A Figura 4.5 apresenta o perfil da decomposi¢@o do etano a produtos e a formacao de

eteno ao longo do reator. Percebe-se que existe uma boa concordancia entre os resultados de

conversdo de eteno de projeto e a conversdo simulada na saida do reator, mesmo para um

modelo molecular simplificado de reagcdes de craqueamento do etano. A decomposicido do

etano a produtos também apresentou boa concordancia com o projeto do forno industrial.

Com estes resultados considera-se que o modelo molecular aplicado utilizando os dados

cinéticos de literatura foi validado na modelagem do forno industrial em avaliagao.
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Figura 4.6: Perfil de temperatura adimensional ao longo do reator

Com relacdo ao perfil de temperatura ao longo do reator, a Figura 4.6 apresenta o
resultado da simulagdo comparado ao comportamento esperado por projeto. Além disto, o
grafico também apresenta o perfil de TMT obtido a partir de medigdes reais de planta com

uso de pirdmetro infravermelho.

Uma vez que existe uma boa concordincia entre o comportamento do perfil de
temperatura dos gases craqueados com o da TMT ao longo do reator do forno industrial
simulado conforme demonstrado através do grafico da Figura 4.6, bem como uma boa
concordancia dos resultados das simulagdes com relagdo ao perfil de temperaturas
apresentado no trabalho de PLEHIERS ez al. (1990) nas condi¢des de reator limpo, ou seja,
sem a presenga de depdsito conforme grafico da Figura 4.2, o modelo matematico foi

considerado consistente sob o ponto de vista de previsdo do perfil térmico do reator.
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4.2 Validacao do modelo com formacao de coque e

obtencao do tempo de campanha do forno

A terceira etapa de modelagem e simulagdo no EMSO consistiu em:

1. aprimorar a discretizagdo do reator adotando a estratégia abordada no Capitulo 3,
inserindo um cdlculo que contempla os N passes (trechos retos) e M elementos
(discretizagdo de cada trecho reto) bem como a automatizacdo da inser¢do da
perda localizada em curvas no ultimo elemento de cada passe. Desta maneira ¢
possivel discretizar o reator em quantos elementos forem desejados melhorando a

analise da resposta do modelo;

il. inclusdo das taxas de formacdo de coque dos precursores, conforme apresentado
no Capitulo 3 buscando atingir o principal objetivo deste trabalho que € a obtengao

do tempo de campanha do forno;

11l. inclusdo da varidvel temperatura de interface gas-solido, para que a taxa de

formacao de coque leve em conta a regido onde ocorre o deposito das particulas.

Em relagdo a resposta da simulagdo ao tempo de campanha esperado para o projeto do
forno industrial avaliado, o resultado foi de um tempo 4% superior para uma discretizagao
contendo 90 elementos, atingindo-se a TMT maxima. A limitacdo de campanha por TMT ¢€ o
comportamento esperado para os fornos em geral, operando em condigdes normais de
pressdo, temperatura ¢ qualidade de matéria-prima e é a condi¢do limitante prevista pelo
projeto. Porém na pratica, no forno industrial em avaliagdo observa-se que o final de
campanha ¢ atingido pela limitacdo em perda de carga e nas simulacdes, a perda de carga
calculada apresentou um erro de 1,43% frente ao esperado de projeto. Segundo CIBSE Guide
(KOCH, 2007), ensaios de curvas produzidas por diferentes fabricantes apresentaram
variagdes de até 50% em relagdo aos valores do coeficiente ksi e para viabilizar a redugido do
erro que, com o valor tabelado do fator de correcdo Ccp foi de 16%, o fator de correg¢do foi

entdo nesta fase final das simulacdes. A Figura 4.7 apresenta curvas de variacdo da camada de
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coque acumulada ao longo do reator e a Figura 4.8 apresenta o aumento da perda de carga ao

longo do reator em diferentes tempos dentro de uma mesma campanha.
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Figura 4.7: Curvas da espessura da camada de coque em fun¢do do comprimento do reator

em diferentes tempos ao longo da campanha.
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Quanto ao erro de 4% na predicdo do tempo de campanha, este pode estar associado
ao modelo de craqueamento simplificado que foi utilizado neste trabalho, e por conseqiiéncia,
ao baixo numero de precursores de coque associados a este modelo. No trabalho apresentado
por Plehiers et al. (1990), foram utilizadas 150 reagdes envolvendo 14 espécies moleculares e
12 radicais contra as 5 reagdes envolvendo 8 espécies moleculares utilizadas no presente
trabalho. J4 o trabalho apresentado por Heynderickzx ef al., (1998) fez uso de um banco de
dados chamado Cracksim que contém 1054 reacdes, porém ndo detalha quantas destas foram
utilizadas para as simulag¢des do craqueamento térmico do forno de etano. Para que o modelo
de craqueamento implementado neste trabalho forneca uma resposta com menor erro de
tempo de campanha, as equacdes das taxas de formacdo de coque precisaram ser corrigidas
manualmente aplicando um fator de correcdo entre 1,3 a 1,4, sendo tal pratica indesejavel,
pois os resultados das simula¢des dependem das condigdes de entrada e da conversdo

desejada e o fator de correcdo pode requerer ajustes para diferentes condi¢des de processo.

Com relagdo a conversdo global, a simulagdo apresentou um erro da ordem de 1% na
conversao global de etano a produtos, 2% para a conversdo de etano a eteno para a condi¢do
de COT prevista em projeto. Estes resultados mantiveram o comportamento validado nas
simulagdes anteriores, reforcando que o modelo simplificado das reacdes de craqueamento e
de coqueamento podem ser mantidas para os trabalhos futuros desde que seja solucionado o
problema de perda de carga para o caso de simulagdes onde a resposta desejada seja o tempo

de campanha.

Para o forno da UNIB 2 RS foram ainda realizadas simula¢des para comparagdo das
campanhas reais frente aos resultados obtidos por simula¢do. A Figura 4.9 apresenta os

resultados.



4. RESULTADOS E DISCUSSOES 59

1,2
2 1
S —
2 T 08 -
£5
[T
: S 06 1 B Tempo de campanha forno
T E industrial
2T 04 ‘
€ M Tempo de campanha simulado
202 -

1 2 3

NUmero da campanha

Figura 4.9: Resultado de tempo de campanha simulado versus dados reais para o forno da

UNIB 2 RS

4.3 Estudo de convergéncia de malhas do modelo
construido no EMSO

Apds a construgdo da versdo final do modelo, contemplando as taxas de coqueamento
e a estratégia de discretizagdo para insercdo automatica das perdas de carga localizadas nas
curvas foi realizado um estudo de convergéncia para avaliar o nimero minimo de elementos
no qual o reator tubular deveria ser discretizado. Para isto, foram realizadas simulagdes

partindo de 30 elementos, valor para o qual o modelo ndo convergiu.

Na Figura 4.10 s@o apresentadas as curvas para a fracdo molar de etano ao longo do
reator em discretizacdes contendo 60, 78, 90 e 102 elementos. A analise dos resultados
apresentados aponta que os menores erros entre os resultados das simulagdes (menor do que

10%) sdo obtidos a partir de uma discretizagdo contendo 90 elementos.
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Figura 4.10: Estudo de convergéncia avaliando a fra¢cdo molar de etano

Na Figura 4.11 s@o apresentadas as curvas para a temperatura dos gases de processo
ao longo do reator em discretizagdes contendo 60, 78, 90 e 102 elementos. A andlise dos
resultados apresentados aponta que as menores diferengas entre os resultados das simulagdes

(menor do que 10%) sdo obtidas a partir de uma discretizagdo contendo 60 elementos.
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Figura 4.11: Estudo de convergéncia avaliando a temperatura dos gases de processo

Na Figura 4.12 s3o apresentadas as curvas para a pressdo ao longo do reator em
discretizagdes contendo 60, 78, 90 e 102 elementos. A andlise dos resultados apresentados
aponta que os menores erros entre os resultados das simula¢des (menor do que 10%) sdo

obtidos a partir de uma discretiza¢do contendo 90 elementos.
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Figura 4.12: Estudo de convergéncia avaliando a pressao ao longo do reator

Avaliando a resposta do modelo em diferentes discretizagdes, percebe-se que o valor
minimo a ser aplicado na discretizacdo ¢ de 90 elementos, garantindo uma confiabilidade

maior nos diferentes parametros avaliados.

4.4 Modelagem e simulacdo da camara de radiacao

utilizando fluidodinamica computacional

Nas simulagdes em EMSO apresentadas até o momento, a quantidade de calor
fornecida ao reator ¢ realizada indiretamente através de uma equacdo do perfil de TMT em
fun¢do do comprimento do reator. Uma outra maneira de informar a quantidade de calor
fornecida ao reator ¢ inserir uma equacdo que fornece a taxa de transferéncia de calor local

em fun¢do do comprimento.

Uma aproximacdo inicial da quantidade de calor fornecida pode ser feita utilizando os
dados de vazdo de gis combustivel consumida observada durante operagdo ou o valor previsto

no projeto do forno industrial, associada ao seu poder calorifico inferior e as condicdes de
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queima (teor de oxigénio). Ainda assim, seria necessario considerar uma eficiéncia teorica da
troca de calor na cdmara de radiagdo, bem como uma aproximac¢do de condigdes isotérmicas

da mesma.

Com o intuito de promover um melhor entendimento do comportamento da camara de
radiacdo e como o calor esta se distribuindo ao longo do reator optou-se por desenvolver neste
trabalho simulagdes de fluidodindmica computacional (CFD), cujos resultados podem ser

extraidos e agregados a modelagem e simula¢do desenvolvida no EMSO.

O desenvolvimento do trabalho de modelagem e simulagdo em CFD pode ser dividido

nas seguintes etapas:

a) constru¢do da caixa da radiacdo e do reator, com base nos dados de

projeto do forno industrial;

b) uso de propriedades de simetria para modelar o forno considerando na
constru¢do do modelo apenas 1/8 do sistema compreendido pela camara de radiagdo,

queimadores, tijolos/fibras refratarios e reatores tubulares;

C) analise dos dados de processo do forno industrial em operagdo a fim de
fornecer ao software os dados necessarios para realizar a simulacdo: vazdo de gas

combustivel, teor de oxigénio, tiragem (depress@o) na cdmara, etc...;

d) uso de dados de pirometria (construgc@o do perfil de TMT) para avaliar
a resposta do modelo, uma vez que ndo foi inserida a modelagem as reagdes de

craqueamento que acontecem dentro do reator tubular;

e) teste e andlise de resposta de modelos de transferéncia de calor radiante

disponiveis no software.

De maneira geral, as simulacdes em CFD envolvem 3 etapas: pré-processamento,
solugdo numérica e poés-processamento. Todas as etapas envolvidas para montagem de um

problema antes da solugdo numérica sdo consideradas de pré-processamento e sao elas:



64 4. RESULTADOS E DISCUSSOES

+ constru¢do da geometria: podendo ser feita em programas dos mesmos
desenvolvedores do simulador CFD ou em softwares de desenho (por exemplo: AutoCAD e

SolidWorks);

» geracdo da malha: A geragc@o da malha consiste na subdivisdo do dominio em varias
partes ou pedacos, onde as equagdes serdo discretizadas e resolvidas. E a parte mais
trabalhosa e importante do pré-processamento, pois a qualidade final da malha influenciara na
qualidade da solucdo e na facilidade para obté-la. A malha ¢ gerada em programas especificos

para este fim que podem ser acoplados ou separados do simulador;

* definicdo das condigdes de contorno e modelos utilizados: etapa onde sdo
configuradas as condi¢des que descrevem o problema, por exemplo, as condicdes de entrada e
saida, fluidos envolvidos e as propriedades destes; e os modelos matematicos utilizados para
descri¢do da transferéncia de calor por radiagdo, turbuléncia e reagdes de combustdo. A
solugdo numérica consiste na solugdo iterativa das equagdes do problema na forma discreta;
nesta etapa ndo ha muita interacdo do usuario, se ela falhar ¢ devido as condi¢des de pré-
processamento como malhas e modelo empregado. No pds-processamento as solugdes sdo
visualizadas e interpretadas, e a sua comparag@o com resultados disponiveis (experimentais
ou teodricos) permite avaliar sua qualidade e verificar se sdo necessarios ajustes nos modelos

empregados.

O programa utilizado para a constru¢do da geometria e geracdo da malha foi o ANSYS
ICEM CFD. Para configurar os parametros da simulacdo foi utilizado o ANSYS CFX-Pre,
para a solu¢do numérica foi utilizado o CFX-Solver e para o pés-processamento foi utilizado

0 CFX-Solver e também o Matlab.

4.4.1 Modelagem e simulacdo do forno com fonte de -calor

simplificada

Nesta primeira atividade, buscou-se empregar um modelo simplificado para a cdmara

de radiagdo do reator, de modo a se fazer uma investigacdo inicial e definir o modelo de
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radiagdo adequado para a situagdo. A geometria construida, equivalente a um oitavo do
sistema completo (o forno contém oito serpentinas), € mostrada na Figura 4.13. Sabendo que a
camara de radiacdo opera em altas temperaturas e considerando que a transferéncia de energia
predominante € por radiacdo, construiu-se um modelo de forno onde ao invés de termos uma
entrada de gas combustivel e ar tinhamos apenas uma fonte de calor (superficie radiante) para
representar os queimadores. Sendo assim, ndo hé escoamento de fluidos no interior do sistema
e somente a equagdo de conservacdo de energia deve ser resolvida. Foram geradas duas
malhas para estas simulagdes, uma de 2.306.728 e outra de 3.704.297 volumes, mostradas nas

Figuras 4.14 ¢ 4.15.

Figura 4.13: Geometria construida onde a caixa delimitadora representa a cdmara de
radiacgdo. O reator tubular ¢ o s6lido azul escuro e os queimadores sdo os retangulos em azul

claro na base da caixa.
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Figura 4.14: Visao lateral das malhas geradas (a esquerda com 2306728 volumes e a direita
com 3704297 volumes)
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Figura 4.15: Visao detalhada da malha de 2306728 volumes proxima aos queimadores.

Nas simula¢des, foram testados os modelos de radiacdo disponiveis no CFX:

Rosseland, P1, Discrete ordinates e Monte Carlo.

O perfil de temperatura na superficie da serpentina foi fixado de acordo com a
distribui¢cdo conhecida. As paredes do forno foram consideradas adiabaticas. A condi¢do de

convergéncia foi o residuo RMS ser menor do que 1x107.

Alguns dos resultados para distribui¢do de temperaturas e fluxo de calor ao longo da

camara sdo mostrados nas Figuras 4.16,4.17 e 4.18.
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Figura 4.16: Distribui¢do de temperaturas no plano central (imagem do lado esquerdo) e na

parede do forno (imagem do lado direito).
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Figura 4.18: Fluxo de calor absorvido pelo reator tubular (serpentina) em func¢éo do
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A figura 4.16 mostra a distribuicdo de temperaturas no forno, cuja analise mostra que
proximo aos queimadores ocorrem as maiores temperaturas, chegando a mais de 3000 K. Elas
se mantém elevadas préximas ao fundo da camara, um pouco acima das curvas da serpentina,
se reduzindo a valores proximos das temperaturas fixadas na serpentina. Na Figura 4.17 ¢
apresentado o fluxo de calor nas paredes da serpentina, onde se verifica um grande fluxo nas
curvas da serpentina na regido perto dos queimadores, porém um pouco acima destas (perto
da metade da serpentina) o fluxo de calor diminui duas ordens de grandeza. Na Figura 4.18 ¢
apresentado um grafico do fluxo de calor nas paredes da serpentina em fun¢do do seu
comprimento, onde o comprimento comega na parte de cima da esquerda e termina na parte
de cima na direita passando pelos queimadores. Neste grafico observa-se um pico nos
comprimentos onde estdo localizadas as curvas e foras destes comprimentos os valores

tornam-se muito pequenos.

Na comparagdo dos resultados obtidos com diferentes modelos de radiagdo, os
modelos Rosseland, P1 e Discrete Ordinates obtiveram convergéncia, e os perfis de
distribuicdo de temperatura para todos os modelos ficaram parecidos com o mostrado na
Figura 4.16 , mas as distribui¢des de fluxo de calor apresentaram discrepancias entre os
modelos. Na Figura 4.17 € mostrado o resultado para o modelo Discrete Ordinates. Os outros
modelos mostraram picos de fluxo de calor ainda maiores e regides onde a serpentina deixava
de absorver para liberar calor para o meio. Baseado nestes resultados e no estudo apresentado

por Habibi ef al. (2007) optou-se pelo modelo Discrete Ordinates.

Os resultados para o modelo simplificado do forno mostraram que a distribuicdo de
temperatura ndo apresentou o comportamento esperado, pois a distribuicdo de calor era muito
intensa perto dos queimadores e muito baixa logo acima das curvas da serpentina. Esperava-
se uma distribui¢do mais uniforme e com variacdes suaves ao longo da serpentina,

concluindo-se que isto ¢ devido ao modelo desconsiderar a transferéncia por convecgao.

A partir destes resultados verificou-se a necessidade de constru¢do de um modelo do
forno com simulagdo do escoamento de gases no interior da camara, envolvendo assim
transferéncia de momentum e reagdes de combustdo, usando condi¢des de processo tipicas do

reator real.
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4.4.2 Modelagem e simulagdo do forno com entradas de ar e gas

combustivel e saida de gases de combustao

Neste novo modelo o objetivo foi obter uma descricdo mais realistica da distribui¢do

de temperaturas no forno quando comparado ao modelo simplificado anterior.

A geometria foi modificada adicionando alguns detalhes das entradas de gas
combustivel, entrada de ar e saida dos produtos de combustdo. Estes dados de geometria
foram obtidos através dos dados de projeto do forno industrial avaliado, e a geometria
modificada ¢ mostrada na Figura 4.19. Foram geradas cinco malhas durante as simulagdes,
como mostrado na Tabela 4.2, de forma a analisar a qualidade dos resultados em relagdo ao
refinamento da malha. Comegou-se com a malha 1 (mais grosseira) e foram sendo realizados
refinamento das malhas com o objetivo de melhorar os resultados. Um exemplo ¢ a malha 4
mostrada em detalhe na Figura 4.20, onde foi necessario refinar a geometria préximo as
superficies devido aos gradientes de velocidade e as entradas de ar e combustivel, devido as

altas velocidades de entrada estimadas em 6 m/s para o ar e 25 m/s para o combustivel.

A composi¢do da entrada de ar foi 23,2% em massa de O, e 76,8% de N,, sendo
utilizado um excesso de alimentagdo de 10% de O,. A alimentacdo de combustivel foi 100%
metano. Para avaliar a combustdo foram utilizadas as reagdes 4.1 e 4.2, apresentadas abaixo.
A temperatura de entrada dos reagentes foi de 300 K. Nas condicdes reais do forno os
reagentes entram previamente misturados, porém foi feita uma simplificacdo no modelo para
ndo simular toda a complexa geometria do queimador: os reagentes entram ndo misturados e a
mistura acontece dentro do forno apods a admissdo destes. As constantes cinéticas utilizadas

foram as disponiveis no banco de dados do CFX.

CH, + 3/50, > €O + 2H,0 (4.1)

co+ 1/,0,- co, 4.2)

Os modelos utilizados para as simulagdes foram: discrete ordinates para radiacio,
finite rate chemistry e eddy dissipation para combustio e k- para turbuléncia. O critério de

convergéncia foi o residuo RMS menor do que 1x10™. As simula¢des requereram de 24 a 80
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horas de tempo computacional em um simples CPU, muito mais do que o modelo anterior

onde era necessario de 1 a 2 horas.

Para a anélise dos resultados foram realizadas em um primeiro momento comparagdes
das distribuicdes de temperatura e concentracdo de reagentes e produtos no forno para o
resultado de cada malha, e depois foram realizadas comparacdes de valores das varidveis de
interesse (taxa de calor absorvido pela serpentina e temperatura na saida) conforme mostrado
na Tabela 4.2. Pode-se verificar pelos resultados da tabela que os valores das varidveis

tendem a se tornar constantes com o refinamento da malha.

Tabela 4.2: Malhas geradas, numero de elementos de cada malha e alguns resultados

usados na comparagdo da convergéncia.

Malha Numero de Taxa de calor Temperatura de topo
elementos absorvido pelo reator da radiagdo (K)
(W)
1 3.492.434 1,76x10° 1349
2 6.197.841 1,72x10°8 1365
3 10.379.429 1,56x10° 1415
4 10.529.328 1,58x10° 1421
5 16.223.711 1,64x10° 1406
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Figura 4.19: Geometria adaptada com as entradas de gas combustivel e ar e saida dos

produtos da combustao.

Figura 4.20: Detalhe da malha 4, destacando seu refinamento proximo as paredes e a

serpentina.
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As Figuras 4.21, 4.22, 4.23 e 4.24 apresentam os resultados das simulagdes feitas com
a malha 5. A Figura 4.21 mostra a distribuicdo de temperaturas em dois planos cortando o
reator nas dire¢cdes XZ e YZ. Neste perfil pode-se verificar que os reagentes entram a uma
temperatura de 300 K e aumentam a temperatura rapidamente ao entrarem em contato,
caracterizando a combustdo. A temperatura maxima encontrada ¢ de 1940 K que € préxima da
temperatura de chama de CHy4 que € de 1815 K (a 1 atm). Pelos perfis apresentados na Figura
4.22 pode-se verificar a presenca da reacdo de combustio, pois o O, é consumido e CO; ¢

gerado.

Na Figura 4.23 ¢ apresentada a distribuicdo de fluxos de calor na serpentina e na
Figura 4.24 apresenta-se um grafico do fluxo de calor de cada volume na superficie da
serpentina (cada ponto ¢ o valor da propriedade referente a um volume) em funcdo do

comprimento da serpentina.

Os resultados mostram uma distribuicao de fluxo de calor uniforme e de acordo com o
esperado, porém ainda existem regides apresentando mudangas bruscas desta propriedade, nas
curvas do reator, onde as temperaturas sdo baixas devido a reacdo acontecer em uma altura
acima destas, isto se deve as condigdes simplificadas que foram assumidas para os
queimadores, o que leva a um atraso da reagcdo de combustio, devido aos reagentes entrarem

no forno em uma baixa temperatura e ndo previamente misturados.
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Figura 4.21: Distribui¢@o de temperaturas em planos dentro do forno (plano YZ na imagem a
esquerda e XZ a direita). A chama formada pela combustio do metano pode ser visualizada

na parte inferior, caracterizada por altas temperaturas.
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Figura 4.22: Distribui¢@o da concentragdo de O; (a esquerda) e CO, (a direita) no plano

central.
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Figura 4.23: Distribui¢@o do fluxo de calor na serpentina, em vermelho parte da serpentina

que libera calor.
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Figura 4.24: Distribui¢@o do fluxo de calor em fun¢do do comprimento do reator
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Capitulo 5

Conclusoes e trabalhos futuros

5.1 Conclusoes

Neste trabalho, um reator de craqueamento térmico de etano na presenca de vapor de
agua foi modelado como um reator PFR, através das equacdes da continuidade, conservagao
de quantidade de movimento e conservagdo de energia, acopladas a um modelo cinético
apropriado. O modelo foi implementado e resolvido utilizando o simulador de processos

EMSO.

O fluxo de calor do forno para o reator para o caso onde a formagdo de coque foi
desconsiderada foi calculada usando a correlagdo de Dittus-Boelter, onde foi necessario
informar o perfil de temperatura externa (TMT) do reator. Os resultados para este caso
mostram boa concordancia com dados do projeto do forno publicado por PLEHIERS et al.

(1990) e do projeto e dados de processo do forno industrial avaliado.

A modelagem contendo a cinética de coqueamento, considerando os precursores
presentes no modelo de craqueamento proposto, mostrou boa concordancia com os dados de
projeto do forno industrial. A analise de convergéncia apontou que o numero minimo de

elementos ao qual o reator tubular em questdo deve ser discretizado ¢ de 90 elementos.
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As simulagdes realizadas em CFX para avaliagdo da cdmara de radiag¢do e geracdo de
dados para aplicacdo no modelo construido no EMSO apresentaram bons resultados quando
se aplicou uma metodologia de solu¢do mais completa constituida de um modelo para
solucionar o problema de transferéncia de calor por radiacdo (Discrete ordinates), um modelo
para avaliar a reacdo de combustio (Finite rate chemistry e Eddy dissipation) e um modelo
para a turbuléncia (k-€).

Os modelos desenvolvidos neste trabalho virdo a ser de grande utilidade em diversos
estudos de interesse pratico na planta industrial: i. a possibilidade de avaliar o impacto de
contaminantes na corrente de etano que alimenta o forno e prever se ocorrerd uma redugdo do
tempo de campanha; ii. viabilizar uma otimizacdo dos fornos de etano, buscando opera-los em
condig¢des otimizadas de tempo de campanha reduzindo o risco de descoques simultaneos; iii.
confirmar se redugdes de tempo de campanha observados sdo em funcido das condi¢des de
processo ou se existe algum outro fator que esteja causando desvios em relagdo as previsoes
da simulagdes, iv. avaliar possiveis problemas de ma distribui¢do de calor na cdmara de

radiagio.

5.2 Trabalhos futuros

Para os modelos construidos no EMSO e no Ansys CFX, sugere-se a titulo de

trabalhos futuros:

a) desenvolver uma metodologia simples para transferéncia dos resultados relativos a
distribuicdo de fluxo de calor ao longo da serpentina obtidos no CFX para serem
aplicados ao modelo construido no EMSO na forma de curvas analiticas. Isto permitira
uma melhor e mais detalhada descri¢do dos fendmenos ocorridos no forno, de modo a
levar a melhores predi¢des do comportamento do sistema sob diferentes condigdes de

Processo;

b) fazer uma analise mais aprofundada dos resultados de rendimentos de pir6lise baseado
em dados de planta (coleta de amostras no forno durante operagdo) para avaliar a

necessidade de aumentar o nimero de reagdes a serem consideradas no modelo;
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c)

d)

g)

com base no item b) avaliar a necessidade de aumentar o nimero de reagdes propostas

para o modelo de coqueamento;

testar outras correlagdes para o calculo da perda de carga em trechos retos e também
em curvas, melhorando a resposta do modelo e o generalizando para a aplicagdo com

diferentes geometrias de reatores tubulares;

construir um banco de dados de cinética de reacdes no EMSO, reduzindo o numero de

equagdes a serem escritas, minimizando possiveis erros na programacao;

testar o modelo para outras matérias-primas, tais como propano, GLP e nafta através

do desenvolvimento do item e).

aprofundar as andlises do modelo construido no CFX e compara-los com outros dados
de planta, de forma a melhorar a descricdo do sistema, levando a um melhor

entendimento sobre o processo..
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